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1. Resumen/Abstract

1. RESUMEN/ABSTRACT

El trabajo que se presenta a continuacién se ha llevado a cabo en el grupo de
investigacion “Catalisis y Procesos de Separacion (CyPS)” en el Departamento
de Ingenieria Quimica y de Materiales de la Facultad de Ciencias Quimicas de

la Universidad Complutense de Madrid.

La produccion biotecnolédgica de acidos organicos ocupa un lugar importante en
la produccién de productos quimicos basicos, y representa una alternativa
ambientalmente sostenible en comparacion con la sintesis basada en materias
primas no renovables como el petréleo. El aumento de la demanda de los acidos
organicos ha hecho que surja la necesidad de encontrar nuevas formas de
aumentar el rendimiento de su produccién biolégica y el desarrollo de métodos

de recuperacion que hagan rentable el proceso.

Dentro de los acidos organicos con amplia aplicacion industrial y que seran
objeto de estudio de la presente tesis estan los acidos acético, succinico, férmico
y citrico. Todos ellos se pueden producir por via fermentativa mediante el
aprovechamiento de biomasa y residuos de diferentes actividades industriales.
No obstante, la posterior separacion del &cido organico del resto de compuestos
del caldo representa un gran desafio para este tipo de produccién, ya que esta
etapa puede representar hasta mas del 50% del coste del proceso global. Por
esta razon se requiere el desarrollo de procesos de separacion eficaces y
econémicamente rentables, que hagan de la produccion bioldgica una opcién

viable.

En la presente investigacion se utilizara la tecnologia en Lecho Mévil Simulado,
SMB, por sus siglas en inglés, un tipo de proceso ciclico de adsorcion
desarrollado en los afos 60 por la empresa Universal Oil Products (UOP), en el
que se simula el contacto a contracorriente de la fase liquida y el adsorbente
mediante el cambio peridédico de las posiciones de las corrientes liquidas de
entrada y salida del sistema mediante el empleo de una valvula rotatoria. Resulta
interesante el empleo de esta tecnologia como método de separacion

considerando que este tipo de proceso ofrece una productividad hasta cinco
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1. Resumen/Abstract

veces mayor y un consumo energético hasta diez veces menor en comparacion

con otros procesos de adsorcién (Schultz y cols., 2013).

Por consiguiente, son dos los principales objetivos del presente estudio. El
primero es el disefio y optimizacion de procesos utilizando la tecnologia en Lecho
Mévil Simulado (SMB), para la separacion de mezclas acido acético/agua, acido
succinico/agua, acido férmico/agua y acido citrico/agua. El segundo objetivo es
el disefio y optimizacién de un proceso SMB para la separacion de los acidos
aceético, succinico y férmico de una mezcla multicomponente. En ambos casos
se ha utilizado la resina Reillex® 425 como adsorbente y metanol o agua (solo

para el &cido acético) como desorbentes.

Para la consecucion de los objetivos de modelado y optimizacion de este tipo de
procesos de adsorcion ciclica, se requiere la obtencion previa de los parametros
cinéticos y de equilibrio mediante experimentacion. Por lo que, se ha estudiado
el equilibrio y la cinética de adsorcion en fase liquida sobre el adsorbente
indicado.

El trabajo se ha estructurado de la siguiente manera:

- Equilibrio y cinética de adsorcion: se ha estudiado la cinética de adsorcion
en lecho fijo sobre la resina Reillex® 425 del acido organico (acético,
succinico, férmico o citrico) en disolucion acuosa. Se han determinado las
isotermas de adsorcion de cada uno de los &acidos en fase liquida. Las
isotermas de los cuatro &cidos orgénicos tienen la forma tipica de una
isoterma favorable. Ademas, como era de esperarse, los cuatro acidos
mostraron afinidad hacia la resina Reillex® 425, aunque el acido organico
con mayor afinidad es el acido citrico (0.118 m3/kgresina), Seguido por el
acido succinico (0.032 m3/kgresina), acido formico (0.028 m3/Kgresina) Y, por
altimo, el éacido acético (0.005 md/kgresina). Las isotermas se han
introducido en el modelo cinético desarrollado, que supone que la
transferencia de materia en las particulas de adsorbente se describe con
el modelo de difusibn homogénea en superficie (Homogeneous Solid
Diffusion Model, HSDM por sus siglas en inglés). El modelo completo se

ha implementado a su vez en un simulador de curvas de rotura, con el
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1. Resumen/Abstract

que se han obtenido los parametros cinéticos a partir de los datos
experimentales.

También se ha estudiado la cinética de adsorcion en lecho fijo sobre la
resina Reillex® 425 de los acidos acético, succinico y formico presentes
en mezclas multicomponente. EI modelo cinético implementado en el
simulador de curvas de rotura utiliza los coeficientes de transferencia de
materia (Ks,acstico, Kssuccinico Y Ksfermico) Y las capacidades maximas de
adsorcion (Omax-acético, Omax-succinico, Omax-férmico) de [0S compuestos puros
para determinar los parametros de la isoterma de adsorcion
multicomponente mediante ajuste a las curvas experimentales. El orden
de afinidad de los &cidos de la mezcla hacia la resina comercial es igual a

la de las mezclas monocomponente.

- Simulaciones de procesos SMB: los pardmetros de los modelos cinéticos
que describen la adsorcion-desorcion en la columna también se han
introducido en un simulador SMB para validar la separacion de mezclas
acido acético/agua, acido succinico/agua, acido férmico/agua y acido
citrico/agua en primer lugar, y posteriormente se han utilizado para validar
la separacién de los acidos acético, succinico y formico de una mezcla
multicomponente. Se ha utilizado el método del trazado de lineas de
alimentacion constante y el método del volumen de separacién para la
optimizacion de los parametros m; (relaciones entre el flujo de liquido y
sOlido en cada seccion del SMB). Los parametros para evaluar el
rendimiento de la separaciéon son la pureza (= 99%), la recuperacion (=
95%), la productividad de los acidos (la mayor posible) y el consumo de
desorbente (el menor posible). Tanto con las mezclas monocomponente
como con las mezclas multicomponente se obtienen buenos rendimientos

de la separacion.

Por dltimo, se han propuesto procesos de separacion para la purificacion del
acido organico (acético, succinico, férmico o citrico) y recuperacién de metanol
como desorbente de las corrientes de extracto y refinado de los procesos SMB

optimizados de las mezclas monocomponente y multicomponente.
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1. Resumen/Abstract

Para las corrientes de extracto de los procesos SMB optimizados de los acidos
aceético y formico se proponen destilaciones a vacio, mientras que para las
corrientes de extracto de los procesos SMB optimizados de los &cidos succinico
y citrico se han propuesto procesos de cristalizacion. En los cuatro casos, los
procesos son eficaces. El &cido de alta pureza puede ser utilizado en la sintesis
de nuevos productos y el metanol purificado puede ser reutilizado como

desorbente.

En cuanto a las corrientes de refinado de los procesos SMB optimizados de los
acidos acético y succinico se han propuesto destilaciones a vacio para separar
el metanol del resto de compuestos presentes en esas corrientes (agua con muy
bajo contenido de acido organico (<£0.3%)). El metanol purificado se reutiliza
como desorbente en el proceso SMB y las corrientes de fondo se devuelven a
los caldos de fermentacion. Por otro lado, las corrientes de refinado de los
procesos SMB optimizados de los acidos férmico y citrico no requieren de
procesos de separacion porque en su gran mayoria son agua (298%) con un
bajo contenido de acido organico (£0.5%) y metanol (£1.115%). De esta manera,
estas corrientes se pueden devolver a los caldos de fermentacion puesto que
esas concentraciones de metanol son toleradas por los microorganismos e
inclusive pueden resultar beneficiosas, como en el caso del acido citrico, que

actia como agente estimulante en la produccién del mismo.
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1. ABSTRACT

The work presented below has been carried out in the research group "Catalysis
and Separation Processes (CyPS)" in the Department of Chemical Engineering
and Materials at the Faculty of Chemical Sciences of the Complutense University
of Madrid.

Biotechnological production of organic acids occupies an important place in the
production of basic chemicals products and represents an environmentally
sustainable alternative in comparison to synthesis based on non-renewable raw
materials such as petroleum. The increasing demand for organic acids has led to
the need to find new ways to increase the yield of their biological production and

the development of recovery methods that make the process cost-effective.

The organic acids with wide industrial application studied in this thesis are acetic,
succinic, formic and citric acids. All of them can be produced by fermentation
using biomass or residues from different industrial activities as raw materials.
However, the subsequent separation of the organic acid from the rest of the
compounds present in the broth represents a great challenge for this type of
production, since this stage can represent more than 50% of the total cost of the
overall process. For this reason, the development of efficient and economically
profitable separation processes is required to make biological production a

feasible option.

In the present investigation, the Simulated Moving Bed (SMB) technology will be
used, a type of cyclic adsorption process developed in the 1960s by Universal Oil
Products (UOP), in which the countercurrent movement of the liquid phase with
the adsorbent is simulated by periodically changing the positions of the liquid
streams inlet and outlet the system using a rotary valve. It is interesting to use
this technology as a separation method considering that this type of process
offers up to five times higher productivity and up to ten times lower energy

consumption compared to other adsorption processes (Schultz et al., 2013).

Therefore, there are two main objectives of this study. The first is the design and
optimization of processes using Simulated Moving Bed (SMB) technology for the

separation of acetic acid/water, succinic acid/water, formic acid/water and citric
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acid/water mixtures. The second objective is the design and optimization of a
SMB process for the separation of acetic, succinic and formic acids from
multicomponent mixture. In both cases, Reillex® 425 resin has been used as

adsorbent and methanol or water (only for acetic acid) as desorbents.

In order to achieve the objectives of modeling and optimizing this type of cyclic
adsorption process, it is necessary to obtain the kinetic and equilibrium
parameters by experimentation. Therefore, the equilibrium and kinetics of

adsorption in liquid phase have been studied on the adsorbent indicated.
The work has been structured as follows:

- Adsorption equilibrium and kinetics: the kinetic of adsorption of organic
acid (acetic, succinic, formic or citric) in aqueous solutions on Reillex® 425
resin in a fixed bed has been studied. The adsorption isotherms of each
acid in liquid phase are determined. The isotherms of four organic acids
have the typical shape of a favorable isotherm. Furthermore, as expected,
all four acids showed affinity towards Reillex® 425 resin, although the
organic acid with the highest affinity is citric acid (0.118 m3/kgresin), followed
by succinic acid (0.032 m3/kgresin), formic acid (0.028 m3/kgresin) and lastly,
the acetic acid (0.005 m®Kkgresin). The isotherms have been introduced in
the kinetic model developed, which assumes that the mass transfer in the
adsorbent particles is described by the Homogeneous Solid Diffusion
Model (HSDM). The complete model has been implemented in a
breakthrough curve simulator, with which the kinetic parameters have
been obtained from the experimental data.

The fixed bed adsorption kinetics of acetic, succinic and formic acids
present in multicomponent mixtures on Reillex® 425 resin has also been
studied. The complete model implemented in the breakthrough curves
simulator uses the mass transfer coefficients (Ks,acetic-acid, Ks,succinic-acid and
Ks,formic-acid) and the maximum adsorption capacities (Qmax-acetic, Jmax-succinic,
Omax-formic) Of the pure compounds to determine the parameters of the
adsorption multicomponent isotherm by fitting to the experimental curves.
The order of affinity of the acids in the mixture towards the commercial

resin is the same as that in the monocomponent mixtures.

25



1. Resumen/Abstract

- SMB process simulations: the kinetic parameters obtained from the
models describing the adsorption-desorption were also implemented in a
SMB simulator to validate the separation of acetic acid/water, succinic
acid/water, formic acid/water and citric acid/water mixtures first and then
used to validate the separation of acetic, succinic and formic acids from
multicomponent mixture. The constant feed lines tracing method and the
separation volume method were used to optimize the m; parameters (ratios
between liquid and solid flow in each section of the SMB). The parameters
to evaluate the separation performance are purity (= 99%), recovery (2
95%), productivity of the acid(s) (highest possible) and desorbent
consumption (lowest possible). Good separation performances are

obtained with both monocomponent and multicomponent mixtures.

Finally, separation processes have been proposed for the purification of organic
acid (acetic, succinic, formic and citric) and methanol as desorbent from the
extract and raffinate streams of optimized SMB processes from monocomponent

and multicomponent mixtures.

For extract streams of the optimized SMB processes of the acetic and formic
acids, vacuum distillations are proposed, while for the extract streams of the
optimized SMB processes of succinic and citric acids, crystallization processes
have been proposed. In all four cases, the processes are efficient, the high purity
acid can be used in the synthesis of new products and the purified methanol can

be reused as a desorbent.

As for raffinate streams of the optimized SMB processes of acetic and succinic
acids, vacuum distillations have been proposed to separate methanol from the
rest of the compounds present in these streams (water with very low organic acid
content (<0.3%)). The purified methanol is reused as desorbent in the SMB
processes and the bottom streams are returned to fermentation broths. On the
other hand, raffinate streams from the optimized SMB processes of formic and
citric acids do not require separation processes, because they are mostly water
(298%) with a low content of organic acid (£0.5%) and methanol (£1.115%). In
this way, these streams can be returned to the fermentation broths since these

methanol concentrations are tolerated by the microorganisms and may even be
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beneficial, as in the case of citric acid, which acts as a stimulating agent in the

production of citric acid.
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2. INTRODUCCION

2.1. Acidos organicos de baja masa molecular

2.1.1. Contexto

Hoy en dia, varios paises estan produciendo y evaluando el potencial de las
sustancias quimicas de base bioldgica debido a la creciente preocupacion
mundial por el cambio climatico, la implementacion y reforma de la legislacion
orientada a la proteccion del medio ambiente y a los elevados costes de los
productos petroquimicos. Esto ha instado a los investigadores de todo el mundo
a desarrollar métodos de produccion para la obtencion de productos quimicos de
importancia industrial a partir de recursos renovables y respetuosos con el medio

ambiente (Saxenay cols., 2017).

En los dltimos afios, dado el enorme potencial de mercado de los acidos
organicos, la produccién biotecnoldgica de los mismos se ha visto estimulada y
ha ocupado un importante lugar en la elaboraciébn de productos quimicos
bésicos. El cambio de modelo productivo en la industria quimica representa otra
gran oportunidad en los mercados existentes basados en fuentes no renovables
como el petréleo. Por ende, se estan estudiando procesos sostenibles que se
basan en el desarrollo de estrategias eficientes y en el aprovechamiento de
biomasa, residuos y subproductos de la actividad de distintos sectores
industriales (Yang, 2017).

Los acidos organicos son aquellos compuestos que tienen al menos un grupo
carboxilo en su estructura. Se obtienen como producto final, como componentes
intermedios de un ciclo bioquimico determinado o0 en procesos quimicos.
Generalmente, estos acidos se producen a traves de la degradacion bioquimica
de productos agricolas y alimenticios (ej. desechos lignocelulésicos

agroindustriales), o como producto de procesos petroquimicos.

En la actualidad la fermentacion es una técnica que permite obtener altas
concentraciones del producto mediante el uso de sustratos alternativos, que
ofrecen ventajas desde el punto de vista de la gestion de los residuos agricolas,
dando lugar a procesos de bajo coste y ademas respetuosos con el medio

ambiente. El acido acético, el acido succinico, el acido férmico y el acido citrico
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son algunos de los acidos organicos que se utilizan ampliamente en diversas
industrias y que pueden ser producidos por procesos fermentativos. Pueden
servir como valiosas plataformas de carbono para la sintesis de una gran
variedad de sustancias que actualmente se producen mediante sintesis quimica
utilizando materiales de partida derivados del petroleo (Vandenberghe y cols.,
2018). Por lo anterior y considerando el aumento de la demanda de acidos
organicos, existe la necesidad de encontrar formas de aumentar el rendimiento
de su produccion biolégica y de desarrollar procesos eficientes y

econémicamente competitivos que permitan recuperar los acidos del caldo.

Es por ello, que el presente trabajo estudia en primer lugar la separaciéon de las
mezclas acido acético-agua, acido succinico-agua, acido férmico-agua y acido
citrico-agua y posteriormente la separacion de los acidos acético, succinico y
férmico de una mezcla multicomponente mediante ciclos de adsorcidén/desorcion
en lecho movil simulado (Simulated Moving Bed, SMB, por sus siglas en inglés).
En todos los experimentos se ha utilizado la resina comercial Reillex® 425 como
adsorbente y metanol o agua (solo en el caso del acido acético) como
desorbentes. Un proceso SMB esta constituido por una serie de lechos de
adsorbente conectados en un circuito cerrado. El proceso simula el movimiento
del solido adsorbente en contracorriente con el liquido, cambiando
peribdicamente las posiciones de entrada y salida de las corrientes, haciendo

gue aumente la eficacia del proceso (Rodrigues y cols., 2015).

Se ha visto en trabajos previos en bibliografia sobre la adsorcion de &cidos
organicos que mayormente solo se estudia la etapa de adsorcién y no se realiza
el disefio completo del proceso que incluye la regeneraciéon del desorbente y la
purificacion del producto. Por eso, en este trabajo se disefiaron procesos de
separacion posteriores a la adsorcién/desorcion para las corrientes de extracto
y/o refinado del proceso SMB optimizado de mezclas monocomponente y
multicomponente, cuando se utilizaba metanol como desorbente. De modo que
el desorbente recuperado (metanol) podria ser reutilizado en los procesos SMB
y el acido organico de alta pureza podria ser empleado en la sintesis de otro

producto.
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2.2. Acido acético

El acido acético, también llamado acido metilcarboxilico o acido etanoico y cuya
estructura molecular se muestra en la Figura 2.1 es el segundo acido organico
mas simple después del &cido formico. Se produce de forma natural en los tejidos
vegetales y animales. Hoy en dia, este acido orgénico es uno de los mas
importantes a nivel industrial. Se encuentra dentro del listado de sustancias
especificas consideradas como seguras por la agencia de Alimentos y Farmacos
de Estados Unidos (Food and Drug Administration, FDA). La demanda mundial
oscila alrededor de las 13 Mt/a (Vidra y cols., 2018). Las propiedades fisicas y

quimicas del acido acético se resumen en la Tabla 2.1.

O

PN

CHy~ “OH

Figura 2.1. Estructura quimica del acido acético.

Tabla 2.1. Propiedades fisicas y quimicas del acido acético.

Propiedad Unidades Valor
Masa molecular kg / kmol 60.052
Temperatura de fusién °‘C 17
Temperatura de ebullicidon °‘C 118
Densidad kg m-3 1049
Solubilidad en H20 SOLUBLE
Constante de ionizacion
pKa1 - 4.76

Dada su versatilidad, se utiliza ampliamente como materia prima en diversos
procesos industriales para producir otros productos valiosos. El mayor uso de
acido acético se da en la produccion de acetato de vinilo que se emplea en la
formulacion de plasticos de vinilo, adhesivos, acabados textiles y pinturas de
latex (Shi y cols., 2005), asi como en la produccion de anhidrido acético y

ésteres. El anhidrido acético se utiliza para la produccién de acetato de celulosa,
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productos farmacéuticos y plastificantes. Los ésteres del acido acético son
populares como solventes o saborizantes artificiales. En la industria alimentaria,
el 4cido acético se emplea en la produccion de alimentos como conservante
(E260) y como potenciador de sabor. Por tal razén, se aflade y analiza en una
gran variedad de alimentos como cerveza, pan, productos lacteos, entre otros
(Patil y Kulkarni, 2014).

2.2.1. Obtencion del acido acético

El acido acético puede ser sintetizado por dos vias:

Sintesis quimica:

La ruta mas utilizada para la sintesis quimica de acido acético es la carbonilacion
con metanol. El metanol en presencia de un catalizador carbonilico a base de
rodio, reacciona con el monoéxido de carbono produciendo acido acético en los
rangos de temperatura y presién de 150 — 200 °C y 30 — 50 Bar, respectivamente.
Otro proceso de produccion de acido acético es a partir del acetaldehido un
derivado del petréleo. El acetaldehido se oxida a acido acético en presencia de
catalizadores metéalicos como el cobalto o cromo, a una temperatura de 150 °C
y 55 Bar de presién. El rendimiento que se obtiene con este proceso es del 95%
aproximadamente, aunque también se producen subproductos importantes
como el acetato de etilo, el &cido férmico y el formaldehido. Otro de los métodos
empleados para la produccion de acido acético es la oxidacién parcial de etano
a acido acético sobre catalizadores basados en molibdeno-vanadio, a
temperaturas entre 220 y 300 °C y presiones que oscilan entre los 12 y 15 Bar.
(Agreda y Zoeller, 1993; Weissermel y Arpe, 2008; Pal y Nayak 2017).

Sintesis bioldgica:

La via fermentativa para la produccion de acido acético tiene el potencial de
utilizar fuentes de carbono renovables. Puede ser producido a través de la
fermentacion de etanol, azlcar, biomasa o carbohidratos por accion del
Acetobacter y Gluconobacter. La concentracion de acido acético en los caldos
de fermentacion tipicos puede variar en un amplio intervalo, pero por lo general
es inferior al 10 % en peso (Urbas, 1983; Xu y cols., 1999; Vidray Nemeth, 2018).
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2.2.2. Separacion y purificacion del acido acético

Resulta interesante el estudio de la separacion de las mezclas acido acético-
agua, ya que el acido aceético bioldgico presente en el caldo de fermentacion se
obtiene diluido en agua (Urbas, 1983). Por lo tanto, la recuperacion y purificacion
de este &cido de los caldos de fermentacién constituye una parte importante de
los costos de produccion, que podria representar mas del 50% del coste total de

la produccién biolégica de &cido acético (Li y cols., 2019).

Entre los distintos procesos que se han estudiado se encuentra la destilacion
reactiva, precipitacion, membranas, extraccion liquido-liquido y la adsorcién
(Lopez-Garzon y Straathof, 2014; Patil y Kulkarni, 2014). La destilacion y la
precipitacion son los métodos industriales mas convencionales, pero poco
amigables con el medio ambiente, pues se requiere un elevado consumo de
energia en el caso de la destilacion y altos consumos de cal, acido sulfarico y
produccién de lodos de sulfato de calcio como residuo, en el caso de la

precipitacion (Patil y Kulkarni, 2014).

Son varios los autores que han propuesto diferentes procesos basados en la
adsorcion de acido acético sobre diferentes adsorbentes como alternativa a los
métodos anteriormente mencionados. Dina y cols., 2012, utilizaron carbén
activado elaborado a partir de mazorcas de maiz para la adsorcion de &cido
acético a diferentes concentraciones. Ozcany cols., 2013, emplearon nanotubos
de carbono multipared para la separacion de acido acético de soluciones
diluidas. Zhang y cols., 2015, usaron diferentes zeolitas para la separacion de
acido acético de soluciones diluidas, ademas evaluaron los parametros de
equilibrio, cinéticos y termodinamicos del sistema, aplicables para el disefio del
sistema de recuperacion de acido acético diluido residual. También, Cloete y
Marais, 1995, estudiaron la recuperacién de acido acético de una corriente muy
diluida proveniente de un complejo petroquimico, utilizando resinas de
intercambio i6nico débilmente basicas como: Duolite A-368 y Duolite A-378 y de

base intermedia como Duolite A-379.
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2.3. Acido Succinico

El &cido succinico o acido butanodioico, es un acido dicarboxilico de cuatro
carbonos y cuya estructura molecular se muestra en la Figura 2.2. Este &cido es
un intermediario del ciclo del &cido tricarboxilico (TCA) y uno de los productos
finales de fermentacion del metabolismo anaerobio (Hu y cols., 2004; Song y
Lee, 2006). El acido succinico puro es solido a temperatura ambiente (Peng y
cols., 2001; Riipinen y cols., 2006). Aparece en la lista de sustancias especificas
reconocidas como seguras por la FDA. Este acido organico es sintetizado por
animales, plantas y microorganismos (Vaghela y cols., 2002; Song y Lee; 2006).
Las propiedades fisicas y quimicas del acido succinico se resumen en la Tabla
2.2.

O

OH
HO

O

Figura 2.2. Estructura quimica del acido succinico (Saxenay cols., 2017).

Tabla 2.2. Propiedades fisicas y quimicas del acido succinico.

Propiedad Unidades Valor
Masa molecular kg / kmol 118.09
Temperatura de fusion ‘C 185-187
Temperatura de ebullicidon ‘C 235
Densidad kg m-3 1560
Solubilidad en H20 PARCIALMENTE SOLUBLE

Constante de ionizacion

pKau - 4.2

pKaz - 5.6

Hoy en dia, el 4cido succinico tiene multiples aplicaciones y es un compuesto
gue sirve como precursor o material de partida para la produccion de muchos

productos de importancia industrial, incluidos los surfactantes, detergentes,
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potenciador de sabor, agente del control del pH, polimeros biodegradables,
aditivos alimentarios, fungicidas y herbicidas. También se utiliza como material
de partida para una serie de productos quimicos como el acido adipico, la N-
metilpirrolidinona, la 2-pirrolidinona, sales de succinato, 1,4-butanediol, anhidrido
maleico, tetrahidrofurano y y-butirolactona, los cuales se emplean en la industria
farmacéutica. Este importante acido organico, también se utiliza como regulador
del crecimiento de las plantas. Una de las ultimas aplicaciones del &cido
succinico estd en la produccion de nuevos plasticos biodegradables, por
esterificaciéon del acido succinico con 1,4-butanodiol (Agarwal y cols., 2007;
Corona-Gonzalez y cols., 2010; Lee y cols., 2000; Lee y cols., 2002; Song y Lee,
2006; Zeikus y cols., 1999).

2.3.1. Obtencion del acido succinico

En la actualidad, el &cido succinico puede ser sintetizado de dos maneras:

Sintesis quimica:

Tradicionalmente, el acido succinico se fabrica por oxidacién de n-butano o
benceno a anhidrido maleico seguido de hidratacién a acido maleico, que se
convierte en acido succinico por hidrogenacion. Durante la hidrogenacién del
acido maleico, el acido succinico producido es impuro y necesita pasos de
purificacion mas extensos y a veces complejos para obtener un producto
comercialmente aceptable. Varias empresas han desarrollado la tecnologia de
hidrogenacion para la conversion de anhidrido maleico a anhidrido succinico
(Zeikus y cols., 1999).

Sintesis bioldgica:

El creciente interés por la produccion de acido succinico “verde” a partir de
recursos renovables se ha incrementado. Se han venido realizando
investigaciones para desarrollar una ruta sostenible basada en la fermentacion
a través de la seleccion acertada de especies de bacterias. Actualmente, los
productores de acido succinico de alta eficiencia son Actinobacillus
succinogenes, Anaerobiospirillum succiniciproducen (Lee y cols., 2000,2008;
Guettler y cols., 1996), Mannheimia succiniciproducens (Lee y cols., 2002),
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Saccharomyces cerevisiae (Raab y cols., 2010) Basfia succiniciproducens
(Babaei y cols., 2019), algunas levaduras modificadas y Escherichia coli
(Blankschien y cols., 2010). Se han utilizado diversos sustratos para la
produccion de acido succinico como el azucar, el glicerol (subproducto en el
proceso de fabricacion de biodiesel) y la biomasa de desecho (ej. residuo de la
industria de palma) (Law y cols., 2019; Cheng y cols., 2012; Galaction y cols.,
2016). Es importante mencionar, que son varias las empresas que en la
actualidad comercializan acido succinico de base biologica. Una de ellas es
Bioamber, una empresa canadiense de productos quimicos sostenibles que esta
empleando Pichia kudriavzevii modificado para la produccion de acido succinico
y ha estado operando una planta con capacidad de 30.000 toneladas/afio desde
el 2014. La empresa GC Innovation America (antigua Myriant) que desarrolla
productos quimicos innovadores, emplea una cepa de Escherichia coli para la
produccién de acido succinico y opera una planta de capacidad 15.000
toneladas/ano desde el afio 2013. Asimismo, Reverdia en su planta en Cassano-
Italia con capacidad de 10.000 toneladas/afio emplea una cepa de
Saccharomyces cerevisiae modificada para la produccién de acido succinico
(Ahny cols., 2016; Choi y cols., 2015).

Tras la fermentacion, el caldo contiene tipicamente una concentracion de &cido
succinico de hasta un 5% (Davison y cols., 2004; Prochaska y cols., 2018).
Ademas, durante la fermentacion se forman muchos subproductos no deseados
como el &cido acético, acido férmico, acido lactico con propiedades
fisicoquimicas similares al &cido succinico que afectan el proceso de separacién

y a la pureza del producto final (Wang y cols., 2012; Sosa y cols., 2016).

2.3.2. Separacion y purificacion del acido succinico

La extraccion y purificacion del acido succinico del caldo de fermentacion es uno
de los mayores problemas a los que se enfrentan los investigadores. En la Gltima
década se han propuesto diversas tecnologias de separacion y recuperacion,
gue en general representan entre el 50 y el 80% del coste total de produccion de

acido succinico (Luque y cols., 2009; Song y cols., 2007).
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El método mas tradicional para aislar el acido succinico de los caldos de
fermentacién es su precipitacion empleando Ca(OH)2 o CaCOs, y su posterior
recuperacion con acido sulfurico. Sin embargo, se produce una gran cantidad de
sulfato de calcio dentro de este proceso, que debe ser gestionado y sobrepasa
los beneficios de este proceso (Kurzrock y Weuster-Botz, 2010; Lopez-Garzén y
Straathof, 2014).

Otras técnicas propuestas para la separacion del acido succinico de soluciones
acuosas son la extraccion liquido-liquido, la extraccién reactiva, la ultrafiltracion,
la electrodialisis de membrana bipolar y la 6smosis inversa. Sin embargo, los
obstaculos técnicos a los que se enfrentan los procesos de purificacion como la
eliminacién de células e impurezas similares a las de las proteinas, la poca
selectividad para separar el 4cido succinico de otros acidos presentes en los
caldos y la purificacion del 4cido libre hasta alcanzar la pureza requerida, hace
gue se propongan y desarrollen nuevos métodos eficientes y econémicamente
viables para la purificacion del acido succinico (Prochaska y cols., 2018; Hu y
cols., 2004; Kim y cols., 2004; Song y cols., 2007; Datta, 1992; Datta, y cols.,
1992).

La recuperacion de acido succinico de caldos de fermentacibn mediante
adsorcién, como alternativa a los métodos previamente mencionados, ha sido
estudiada por algunos autores. Liy cols 2009, estudiaron la separacién del &cido
succinico de mezclas modelo y caldos de fermentacion empleando resinas de
intercambio aniénico débil alcalinas. Davidson y cols., 2004, probaron mas de 25
absorbentes para la adsorcion de acido succinico de soluciones acuosas, entre
los que se encontraban polimeros de base débil (XUS 40285), bases débiles
(XUS 40091), bases débiles reticuladas (IRA - 93), pellets de silicalita (tamiz
molecular hidrofébico con aglutinante), entre otros. Li y cols., 2008, investigaron
una resina alcalina de intercambio de aniones (NERCB 04) para la separacion in

situ del &cido succinico del caldo de fermentacion.
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2.4. Acido férmico

El &cido férmico, también denominado acido metanoico o acido carboxilico de
hidrogeno, es un acido organico de un solo atomo de carbono y por lo tanto el
mas simple de los acidos organicos (Figura 2.3). Se produce de forma natural en
algunos insectos y esta contenido en el estado de acido libre en una serie de
plantas. Es incoloro, de baja toxicidad y facil de transportar y almacenar a
temperatura ambiente. La FDA ha considerado esta sustancia como segura para
su uso en el envasado de alimentos. Las propiedades fisicas y quimicas del

acido formico se resumen en la Tabla 2.3.
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Figura 2.3. Estructura quimica del acido formico.

Tabla 2.3. Propiedades fisicas y quimicas del acido férmico.

Propiedad Unidades Valor
Masa molecular kg / kmol 46.03
Temperatura de fusion C 8.3
Temperatura de ebulliciéon ‘C 101
Densidad kg m=3 1220
Solubilidad en H20 SOLUBLE

Constante de ionizacion

pKai - 3.74

El acido férmico ha sido reconocido como uno de los productos quimicos
organicos de gran utilidad desde el punto de vista industrial. Debido a la gran
variedad de valiosas aplicaciones, la demanda industrial de acido férmico ha ido
en aumento. Se utiliza como componente del papel y el cartén utilizados para el
envasado de alimentos. El acido formico en concentraciones bajas tiene un

efecto bactericida y fungicida, lo que permite utilizarlo como conservante
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alimentario. Puede utilizarse como reactivo quimico en el tefiido y acabado de
textiles, productos quimicos antibacterianos y desinfectantes, curtientes para el
cuero y un tipo de anticongelante de carreteras respetuoso con el medio
ambiente. Ademas, puede utilizarse en la produccién de derivados del acido
férmico, como sales de formiato o ésteres, para diversas aplicaciones. Cabe
resaltar, que el &cido formico tiene la potencialidad de alimentar celdas de
combustible para la generacion de electricidad para automoviles (Jin y cols 2008;
Lu y cols., 2011; Guettlery cols., 1996). También gracias a su alta estabilidad
quimica a temperatura ambiente ha sido considerado como un prometedor
material de almacenamiento de hidrégeno y fuente de hidrogeno para la

conversion de biomasa (Valentini y cols., 2019).

2.4.1. Obtencioén del 4cido féormico

Existen varias rutas disponibles para la produccion de &cido férmico en la

literatura, entre las que se destacan:

Sintesis quimica:

La principal via para la sintesis de &cido férmico se basa en un proceso a elevada
presiéon y gran consumo de energia, que consiste en la carbonilacién del metanol
con CO para generar formiato de metilo a elevada presién y la posterior hidrélisis
del formiato de metilo generado, para producir acido férmico y regenerar el
metanol. El mercado actual esta dominado por esta via, con la que se sintetiza

el 90% del acido férmico del mundo (Hietala y cols., 2016)

Sintesis hioldégica:

La ruta biotecnolégica mas destacada es la de la fermentacion de glucosa
basada en bacterias de la especie Actinobacillus. También se registraron
estudios de la produccion de acido formico a partir de la fermentacion de glicerina
por accion de las bacteriaceas (Moscoso, 1946). La viabilidad econémica de
estos procesos depende del desarrollo de un proceso altamente eficaz a gran
escala para la separacién y purificacion del &cido férmico (producto principal) de

los acidos acético y succinico (productos secundarios) (Guettler y cols., 1996;
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Kang y Chang, 2005). Tras la fermentacion, el caldo contiene normalmente una
concentracion de acido formico de hasta un 3% (Glassner y Datta, 1992; Li y
cols., 2010; Song y cols., 2007; Cheng y cols., 2012).

2.4.2. Separacion y purificacion del acido formico

Los métodos de recuperacion que utilizan agentes separadores, tales como
adsorbentes que son selectivos hacia el 4cido formico resultan atractivos. Las
caracteristicas principales e importantes de estos adsorbentes solidos son la alta
capacidad de adsorcion para el acido, una alta selectividad hacia el acido en
comparacion con el agua y el sustrato, la regeneracién del adsorbente, la
configuracion del proceso y la biocompatibilidad con los microorganismos. La
adsorcion o el intercambio i6nico son tecnologias adecuadas. La adsorcion sobre
la resina de intercambio idnico tiene la ventaja de que puede acoplarse al

proceso de fermentaciéon (Tung y King, 1994; Husson y King, 1999).

En la bibliografia hay estudios sobre la recuperacion de acido férmico de caldos
de fermentacion mediante adsorcién. Uslu, 2009, estudi6 la adsorcion de acido
férmico a partir de una solucién acuosa utilizando un adsorbente débilmente
basico (Amberlite IRA-67) a tres temperaturas diferentes (298 K, 318 Ky 328 K).
Zeidan y Marti, 2019, estudiaron la separacion de acido férmico de soluciones
acuosas con dos resinas de intercambio aniénico de base débil, Amberlite IRA-
96 y Lewatit MP-64. Los resultados mostraron que Lewatit MP-64 era mas eficaz
en el rango de los parametros estudiados. Medeiros y Soares, 2020, evaluaron
la eficacia de las hidrotalcitas compuestas por 30, 63 0 70% de MgO en la
eliminacion de acido formico y acido acético de una solucion acuosa. Las
hidrotalcitas calcinadas compuestas por 70 y 63% de MgO (MG70c y MG63c)
tuvieron el mejor rendimiento cinético, eliminando 97% del &cido férmico y 91%
del acido acético. Oba y adekola, 2018, estudiaron la capacidad de adsorcion del
carbon activo elaborado a partir vainas de moringa oleifera (MP- AC) para la
eliminacion de acido acético y acido formico de una solucién acuosa. De acuerdo
con los resultados obtenidos, determinaron que el MP- AC es un adsorbente
prometedor que puede reemplazar al carbén activo comercial para tratar aguas

residuales.
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2.5. Acido citrico

El acido citrico, también conocido como (acido 2-hidroxi-propano-1,2,3-
tricarboxilico), es un acido deébil con tres grupos carboxilo por lo que puede
experimentar una, dos o tres disociaciones, en funcion del pH (Kulprathipanja,
1990) (Figura 2.4). Es un acido orgénico de origen natural, presente en pequefias
cantidades en la mayoria de los organismos, ya que es un compuesto intermedio
del ciclo del acido tricarboxilico o ciclo de Krebs (Kirk y Othmer, 1993; Dhillon y
cols., 2011). En su estado anhidro, que es el de mayor interés comercial, es un
sélido a temperatura ambiente que puede estar en forma de cristales o polvo
(Kirk y Othmer, 1993). Es considerada una sustancia inocua por el Comité de
Expertos en Aditivos Alimentarios de la Organizacion de las Naciones Unidas
para la Alimentacion y la Agricultura (FAO) y la organizacion mundial de la salud
(OMS). Ademaés, esta aceptado como GRAS (generalmente reconocido como
seguro) por la FDA, lo que impulsa su empleo en las industrias alimentaria y
farmacéutica (Dhillon y cols., 2011; Angumeenal y Venkappayya, 2013). Las
propiedades fisicas y quimicas del acido citrico anhidro se muestran en la Tabla
2.4.

OH O

O OH
OH

Figura 2.4. Estructura quimica del acido citrico (Kirk y Othmer, 1993).
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Tabla 2.4. Propiedades fisicas del acido citrico anhidro.

Propiedad Unidades Valor
Masa molecular kg / kmol 192.13
Temperatura de fusién ‘C 156
Temperatura de ebullicién ‘C 310
Densidad kg m3 1665
Solubilidad en H20 PARCIALMENTE SOLUBLE

Constante de ionizacién

pKal - 3.13
pKa2 - 4.74
pKa3 - 5.40

Es uno de los acidos organicos de mayor importancia a nivel industrial dada su
versatilidad. El mercado del &cido citrico se encuentra en continua expansion
debido a la creciente demanda por su funcionalidad y su aceptabilidad ambiental:
es biodegradable, biocompatible, no téxico, ampliamente disponible y econémico
(Kirk y Othmer, 1993; Angumeenal y Venkappayya, 2013). Su principal
consumidor es la industria alimentaria (70%), que incluye las bebidas, seguido
de la industria farmacéutica, los detergentes y cosméticos y la agricultura. Otras
aplicaciones industriales, aunque en menor medida, son: la limpieza de metales,
la purificacién de agua, como agente quelante para formar complejos con iones
metalicos multivalentes, como agente dispersante para estabilizar emulsiones y
sistemas multifasicos y como conservante (Kirk y Othmer, 1993; Dhillon y cols.,
2011; Soccol y cols., 2006; Anastassiadis y cols., 2008; Berovic y Legisa, 2007).
Ademas, estd tomando importancia su uso en la sintesis de polimeros
biocompatibles que prometen grandes aplicaciones biomédicas (Dhillon y cols.,
2011).
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2.5.1. Obtencion del acido citrico

En la actualidad, el 99% de &acido citrico producido en el mundo se obtiene
mediante procesos fermentativos (Kuforiji y cols., 2010). Se estima que de ese
99% el 80% se obtiene por el método de fermentacion sumergida (Vandenberghe
y cols, 2004; Leangon, y cols., 2000; Kumar y cols, 2003) a base de
almidon/sacarosa (melazas) (especialmente de subproductos de la industria
azucarera) por el hongo filamentoso Aspergillus niger, debido a la elevada
productividad de &cido citrico a bajo pH sin la secrecién de subproductos toxicos
(Jianlong, 2000; Vandenberghe, 2000; Leniask y cols., 2002; Schuster y cols,
2002). Existen otros hongos, levaduras y bacterias ademas de Aspergillus Niger
capaces de sintetizar acido citrico. No obstante, este hongo es faciimente
manipulable, fermenta gran variedad de substratos y tiene un alto rendimiento
de produccion, lo que hace que sea el mas empleado (Kirk y Othmer, 1993;
Dhillon y cols., 2011; Angumeenal y Venkappayya, 2013; Grewal y Kalra, 1995).
Ademas, se han utilizado otros residuos agroindustriales y subproductos como
fuentes de carbono para la fermentacion sumergida de acido citrico (Jianlong,
2000; Mourya y Jauhri, 2000; Vandenberghe y cols, 2000; Ambati y Ayyanna,
2001; Rivas y cols, 2008). La bioproduccion de &cido citrico puede dividirse en
tres etapas: la preparacion e inoculacion del caldo de fermentacion, la

fermentacioén y la recuperacién/purificacion del producto.

Tras la fermentacion, se obtiene una disolucién o caldo de fermentacion que
contiene un 10 - 15% de acido citrico, junto con biomasa y otras impurezas, como
sales minerales, proteinas, aminoacidos, carbohidratos y otros acidos organicos
en menor proporcion (Anastassiadis y cols., 2008; Pazouki y Panda, 1998;
Kulprathipanja, 2007; McQuigg Yy cols., 2000).

2.5.2. Separacion y purificacion del acido citrico

Independientemente del método de recuperacion que se vaya a utilizar, el caldo

de fermentacion debe someterse a un pretratamiento para eliminar la biomasa y

la materia en suspension. Ese tratamiento consiste basicamente en una filtracion

del caldo (Kirk y Othmer, 1993; Soccol y cols., 2006; Berovic y Legisa, 2007;
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Kristiansen y cols., 2002). Luego de esta etapa, se obtiene un caldo compuesto
principalmente por &cido citrico, oxalico y gluconico disueltos en agua, aparte de
la glucosa que no haya sido fermentada. Los acidos oxalico y glucénico son los
principales productos, aparte del acido citrico, excretados por Aspergillus Niger
durante el ciclo de Krebs (Kristiansen y cols., 2002). La acidificacion del medio,
que tiene lugar durante la fermentacién, minimiza la formacion de estos
subproductos, de forma que optimizando el pH (1.5 - 1.7) es posible inhibir
practicamente su formacion (Max y cols., 2010; Dhillon y cols., 2011; Soccol y
cols., 2006; Anastassiadis y cols., 2008). La glucosa que ha quedado sin
fermentar, teniendo en cuenta que el rendimiento de la fermentacién es del 80 -
90%, sera el principal subproducto presente en el caldo de fermentacion (Max y
cols., 2010).

La recuperacion de acido citrico se puede llevar a cabo, principalmente mediante
meétodos de precipitacion, extraccion y adsorcion. En los ultimos afios se estan
desarrollando técnicas mas sofisticadas, como la electrodidlisis, la ultra y
nanofiltracién, o las membranas liquidas, que prometen ser alternativas reales
en un futuro (Dhillon y cols., 2011; Soccol y cols., 2006; Kristiansen y cols., 2002;
McQuigg y cols., 2000). Dentro de los métodos mas utilizados se encuentran:

Precipitacion:

El método convencional de recuperacion de acido citrico es su precipitacion en
forma de citrato tricalcico afladiendo carbonato de calcio. Luego se filtra y se
trata con acido sulfurico para regenerar el acido citrico. La solucion obtenida se
concentra en evaporadores, hasta que el acido citrico cristaliza. Este método
requiere grandes cantidades de &acido sulfurico, genera una cantidad
considerable de residuos, e incluye un elevado nimero de etapas de purificacién,
lo que aumenta el coste de produccién (Kirk y Othmer, 1993; Dhillon y cols.,
2011; Kulprathipanja, 1990; Kristiansen y cols., 2002; Pazouki y Panda, 1998;
Wu y cols., 2009; Gluszcz y cols., 2004).

Extraccién con solventes:

El método de extraccion consiste en extraer el acido citrico del caldo de
fermentacion con un disolvente selectivo insoluble en un medio acuoso. Se

requiere emplear un disolvente capaz de extraer la méxima cantidad de acido
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citrico y la minima posible de impurezas. Algunos disolventes organicos y
compuestos organofosforados son capaces de ello, pese a que en los ultimos
afos el interés se ha centrado en el uso de aminas (Kirk y Othmer, 1993; Dhillon
y cols., 2011; Kristiansen y cols., 2002; Pazouki y Panda, 1998, Baniel y Gonen,
1991). Tras la extraccion es necesario separar el acido citrico del disolvente y
concentrar la disolucion resultante en evaporadores, hasta que cristaliza el
compuesto de interés. Aunque esta técnica tiene la ventaja de reducir el
consumo de reactivos peligrosos y la generacion de residuos, principalmente
sélidos, se trata de un método util para caldos de fermentaciébn con pocas
impurezas. En caso contrario, éstas no son eliminadas completamente e inhiben
la cristalizacién del &cido citrico, lo que conlleva a un rendimiento insatisfactorio
(Dhillon y cols., 2011; Soccol y cols., 2006; Anastassiadis y cols., 2008; Berovic
y Legisa, 2007; Pazouki y Panda, 1998; Baniel y Gonen, 1991).

Como alternativa a los métodos anteriormente mencionados, es posible
recuperar el acido citrico mediante procesos de adsorcion. Han sido varios los
autores que han propuesto diferentes procesos basados en el mismo principio,
adsorcion preferente del acido citrico respecto al resto de impurezas, pero
utilizando para ello diferentes adsorbentes. Mittal y col., 2010; Gupta y cols.,
2013 han estudiado la eliminaciébn de varios contaminantes organicos por
adsorcion con diferentes adsorbentes: materiales de desecho, nanotubos de
carbono, carb6n mesoporoso, 6xido de grafeno y carbon activado cargado con
nanoparticulas de Cu. Ghorbanian y cols., 2015, han modelado las curvas de
rotura de la adsorcion de acido citrico en resinas anionicas en solucion acuosa.
Wu y cols., 2009, disefiaron las condiciones de operacion de una unidad SMB a
escala piloto para la recuperacion de acido citrico de un caldo de fermentacion
real clarificado y concentrado utilizando una resina de PVP modificada como
adsorbente y agua caliente como desorbente. Kulprathipanja, 1988, observo que
los disolventes organicos utilizados para la recuperacion de acido citrico
adsorbido presentaban una ventaja sobre el agua utilizada como desorbente, y
€S que no era necesario incrementar la temperatura para desorber el acido
citrico, de esta manera se evitaba una posible desactivacion del adsorbente. Da
Silva y Miranda, 2013, estudiaron la adsorcién del acido acético, butirico y

propionico de soluciones acuosas sobre carbén activo y sobre una resina de
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base débil y su desorcion con diferentes disolventes (agua, etanol, 1-propanol),
utilizando tanques perfectamente mezclados. Se ha demostrado que las resinas
poliméricas tienen mayor capacidad de adsorcion y permiten alcanzar mejor
selectividad. Ademas, si se utilizan resinas ligeramente basicas impregnada con
una amina terciaria o piridina, los resultados seran aun mejores (Kristiansen y
cols., 2002, Wu y cols., 2009).
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2.6. ADSORCION: FUNDAMENTOS TEORICOS

La adsorcion es una operacion unitaria que se fundamenta en la transferencia
de materia de uno o varios compuestos presentes en una mezcla liquida o
gaseosa que, al entrar en contacto con un sélido, éstos quedan retenidos en la
superficie interna del solido. El sélido se denomina “adsorbente”; el o los
compuestos que se encuentran en la fase fluida se denominan “adsorbibles” y
una vez queda el compuesto adsorbido en la superficie del sélido se conoce
como “adsorbato”. La adsorciébn es un fendmeno dinamico, por lo que las
moléculas de adsorbible estan adsorbiéndose y desorbiéndose constantemente
en el adsorbente hasta llegar al equilibrio. El proceso inverso mediante el cual
los compuestos adsorbidos pasan a la fase fluida se conoce como desorcion
(Warren y cols., 1991; Treybal, 1988)

La adsorcién se produce debido a las fuerzas de atraccion entre las moléculas
del fluido y la superficie del solido. Segun la naturaleza de las fuerzas de
interaccidon se pueden diferenciar dos tipos de adsorcion: la adsorcion quimica
(quimisorcién) y la adsorcion fisica (fisisorcion), aunque en la realidad existen
multitud de casos intermedios (Warren y cols., 1991; Treybal, 1988). Las

principales caracteristicas de cada una de ellas se muestran en la Tabla 2.5.

Tabla 2.5. Caracteristicas de la adsorcion fisica y quimica (Ruthven, 1984).

Adsorcion quimica Adsorcion fisica
Fendmeno especifico Fendémeno no especifico
Formacion de monocapa Formacion de monocapa o multicapa
Elevada entalpia de adsorcion Baja entalpia de adsorcion

Viable en un intervalo amplio de ) )
Viable a bajas temperaturas

temperaturas
Puede implicar disociacion No hay disociacién de especies adsorbidas
Lenta e irreversible Rapida y altamente reversible

Hay transferencia de electrones formando No hay transferencia de electrones. Si puede

los enlaces quimicos adsorbato-adsorbente. darse la polarizacion del adsorbato.
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La diferencia principal entre la adsorcion quimica y fisica es la fortaleza de
interaccion que se produce entre el adsorbato y el adsorbente. En la adsorcion
fisica las fuerzas de interaccion predominantes suelen ser del tipo Van de Waals
y no hay transferencia de electrones, mientras que en la adsorcion quimica las
interacciones son mas fuertes, se forman enlaces covalentes y hay transferencia

de electrones.
2.6.1. Equilibrio de adsorcion

La maxima cantidad de una sustancia que puede ser adsorbida esta determinada
por el equilibrio de adsorcion, que depende de las condiciones en que se efectla
la operacion, composicién de la fase fluida, temperatura y presién. Una de las
formas mas comunes de representar ese equilibrio es mediante la relacién entre
la cantidad adsorbida (q) y la concentracién (C) en la fase liquida. Esta relacién
se conoce como isoterma de adsorcidn para un determinado sistema adsorbato-
adsorbente. La forma de la isoterma de adsorcion da informacion cualitativa
sobre el proceso de adsorcion y de la extension de la superficie cubierta por el

adsorbato.

2.6.1.1. Tipos de isotermas de adsorcién

La clasificacién de las isotermas de adsorcion en fase liquida mas utilizada y
aceptada es la propuesta por Giles y cols., 1960. Las dividen en cuatro clases
en funcion de la forma del tramo inicial de las mismas, y en varios subgrupos
dependiendo del tramo final, como se muestra en la Figura 2.5. Los tipos que se

diferencian son los siguientes:

Tipo S: Son isotermas concavas respecto al eje Y, a medida que aumenta la
concentracion de adsorbible en la fase liquida, la adsorcion se ve favorecida.
Esto ocurre debido a que las moléculas adsorbidas se encuentran en un estado
mas estable en posiciones adyacentes a otras moléculas adsorbidas que en
posiciones aisladas sobre la superficie del adsorbente, fenGmeno que se conoce
como “adsorcion cooperativa”. En la practica, este tipo de isotermas se da
cuando las interacciones adsorbato-adsorbente son moderadas y se produce
una fuerte competencia por los centros de adsorcién con las moléculas de

disolvente o de otros adsorbatos.
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Tipo L (normal o tipo Langmuir): Son concavas respecto al eje de las abscisas,
por lo que a medida que aumenta la concentracion en la fase liquida, la cantidad
adsorbida aumenta mas lentamente. Esto se debe a que segin aumenta el grado
de recubrimiento de la superficie del adsorbente las moléculas tienen mas
dificultades para encontrar un centro especifico libre. En este caso las moléculas
se disponen paralelamente a la superficie y no existe adsorcion competitiva con
las moléculas del disolvente. Este tipo de isotermas tiene lugar cuando existe
una fuerte interaccion entre el adsorbato y el adsorbente. Estas isotermas son

las mas habituales en la practica, especialmente las del subgrupo 1.

Tipo H (de alta afinidad): son un caso especial de las isotermas tipo L; el soluto
tiene tanta afinidad hacia la fase solida que en disoluciones diluidas se encuentra
totalmente adsorbido, o practicamente no se detecta en disolucion, presentando

valores de capacidad muy elevados a concentraciones de equilibrio muy bajas.

Tipo C (o de particion constante): Presenta una relacion lineal entre la
capacidad de adsorcion y la concentracion de adsorbato en la fase fluida en
equilibrio hasta que se alcanza una capacidad maxima constante hasta alcanzar

el limite de saturacién.

La segunda clasificacion en subgrupos hace referencia al mecanismo de
adsorcion. Las curvas del subgrupo 1 representan sistemas en los que la
monocapa no ha sido completada, probablemente por limitaciones
experimentales. En el subgrupo 2 se puede identificar una meseta de adsorcion
indicando el llenado de la monocapa. EI aumento posterior representa el
desarrollo de la segunda capa, subgrupo 3, la cual se completa en el subgrupo
4. El llenado de la segunda capa es similar al de la primera capa, con la diferencia
gue el adsorbato se deposita sobre la monocapa formada por sus propias
moléculas, mientras que en la primera capa se adsorbe sobre la superficie del
adsorbente. Las fuerzas de la segunda y subsiguientes capas son por la general
mas débiles que las de la monocapa. Por ultimo, en el subgrupo mx, llega un
punto en que las interacciones tipo Van der Waals adsorbato-adsorbato
sobrepasan las interacciones de tipo adsorbato-adsorbente, de manera que

parte del adsorbato retenido se desorbe de la superficie.
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Concentracion de equilibrio

Figura 2.5. Clasificacion de las isotermas de adsorcion en fase liquida (modificado de Giles y cols., 1960).

En la Figura 2.6 se presentan algunas formas tipicas de las isotermas (favorable,

desfavorable, muy favorable, lineal e irreversible) (Warren y cols., 1991).

Irreversible

W, g adsarbides/g de sélide

D' c, PFHTI

Figura 2.6. Algunas formas tipicas de isoterma (Warren y cols., 1991).

Las isotermas favorables poseen elevadas capacidades de adsorcion a bajas
concentraciones de compuesto adsorbible en equilibrio. Esta isoterma
corresponderia con las denominadas tipo L o H segun Giles y cols., 1960. Por

otro lado, las isotermas desfavorables presentan una baja capacidad de
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adsorcion a bajas concentraciones en equilibrio, correspondiéndose con la
isoterma tipo S de la clasificacion anteriormente mencionada. También cabe
destacar que la isoterma lineal corresponde con la isoterma de tipo C de Giles y
cols., 1960.

2.6.2. Modelos para describir el equilibrio de adsorcién

Hay un gran nimero de modelos mateméaticos que describen el equilibrio de

adsorcion, tanto para la adsorcion de componentes puros como mezclas.
2.6.2.1. Modelos de isotermas de adsorcion de componentes puros

2.6.2.1.1. Isoterma de Henry

Las moléculas adsorbidas sobre la superficie del material adsorbente se pueden
considerar una fase distinta del sélido y del fluido. El equilibrio entre la superficie
del solido adsorbente y la fase fluida circundante se rige por las leyes de la
termodinamica. A bajas concentraciones las isotermas de adsorcién suelen
presentar un comportamiento lineal siendo aplicable la ecuacién de Henry
(Ruthven, 1984):

OJeq = H'Ceq (EC 21)

donde, geq €s la capacidad de adsorcion en equilibrio, H es la constante de Henry

y Ceq €s la concentracién de adsorbato en la mezcla en equilibrio.
2.6.2.1.2. Isoterma de Langmuir (Langmuir, 1918)
Las principales consideraciones del modelo de Langmuir son:

v El proceso de adsorcién tiene lugar en monocapa.

v Lasuperficie del material adsorbente es energéticamente uniforme.
v' Las moléculas se adsorben en centros especificos.

v" No hay interaccion entre moléculas vecinas adsorbidas.

La ecuacion de Langmuir se obtiene igualando la velocidad de adsorcion y de

desorcion en el equilibrio:

qmax_ b1 ) Ceq

max . =
T4b; Cog q b1=as (Ec. 2.2)
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donde, qeq €s la capacidad de adsorcion, qm es la capacidad de adsorcion
maxima en monocapa y es independiente de la temperatura y b; es la constante
de Langmuir que relaciona las constantes de adsorcion y desorcion, Ceq es la
concentracion de adsorbato en equilibrio. La constante b esta relacionada con
la constante de Henry y varia con la temperatura segun la ley de Van't Hoff (Ec.
2.3).

by=bo-exp (AH/5r) (Ec. 2.3)
donde, b, es una constante relacionada con la entropia, AH es la entalpia de
adsorcién, R es la constante universal de los gases y T la temperatura.

2.6.2.1.3. Isoterma Doble Langmuir (Holford y cols., 1974)

Holford y cols. en 1974 postularon la existencia de centros activos de diferente
energia de adsorcion en superficies de adsorbentes y ajustaron los valores

experimentales utilizando la siguiente ecuacion:

_ qTaX' b1 ’ Ceq + qr277ax_ b2 ’ Ceq

donde, q7*.bi=a1 y g7 b2=az
Reescribiendo la Ec. 2.4
as - Ceq ap - Ceq
= +
9ea = T4 b, Coq  1+by Coq (Ee.24a)

Donde los parametros tienen igual significado que en la Ec. 2.2 y los sufijos 1y

2 indican los niveles de alta y baja energia.

2.6.2.1.4. Isoterma de Freundlich (Freundlich, 1926)

Es un modelo empirico que tiene en cuenta la heterogeneidad energética en la
superficie del adsorbente. Fue la primera ecuacion en aplicarse a sistemas
sélido-liquido con resultados satisfactorios. El modelo de Freundlich supone que
la entalpia de adsorcién varia de forma exponencial con el recubrimiento de la

superficie y que hay fuerzas de interaccion entre las moléculas de adsorbato.
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Este modelo no sigue la Ley de Henry a concentraciones bajas y tampoco

predice una capacidad de adsorcion finita a elevadas concentraciones.

La isoterma de Freundlich se representa mediante la ecuacion:

Y/
Gug =br - Cof (Ec. 2.5)

donde, geq €s la capacidad de adsorcién del componente en el adsorbente, Ceq
es la concentracion del componente en el fluido, br es la constante de adsorcion
del modelo y nfes un parametro adimensional propio del modelo, que suele

representar la heterogeneidad energética de la superficie.
2.6.2.1.5. Isoterma de Redlich-Peterson

En comparacién con los dos ultimos modelos mencionados, el modelo de Redlich
Peterson es mucho mas versatil, lo que permite que pueda ser utilizado en
sistemas no solo homogéneos sino también en heterogéneos. La isoterma de
Redlich-Peterson combina propiedades de los modelos de Langmuir y
Freundlich y el mecanismo de adsorcion en el que se basa es hibrido. La

isoterma viene dada por la siguiente ecuacion:

Kr " Ceq

= — Ec. 2.6

qeq

donde, geq €s la capacidad de adsorcion del componente en el adsorbente, Ceq
es la concentracion del componente en el fluido, Kr es la constante de adsorcién
del modelo, br es un parametro caracteristico del modelo y nr s un parametro

adimensional caracteristico del modelo.
2.6.2.2. Modelos de isotermas de adsorcién de mezclas

Cuando existen dos 0 mas componentes de una mezcla que se adsorben, como
es habitual en la industria, la adsorcién ya no puede estimarse aplicando uno de
los modelos para componentes puros, ya que se da lugar una adsorcion
competitiva y dependiendo de la interaccion entre las moléculas, un componente
puede aumentar, disminuir o no tener efecto sobre la adsorcion del otro. Existen
diversos modelos de adsorcion multicomponente, a continuacion, se describen

algunos de ellos.
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2.6.2.2.1. Isoterma de Langmuir multicomponente

El modelo de Langmuir extendido es el modelo teérico mas sencillo. Asume que

los adsorbatos se adsorben en proporcion a sus afinidades.

max . .- Coq
= di " Oni e (Ec. 2.7)

qe [ n
q,! comp .
T+ X7 brj- Ceg,i

donde, Qeg,i €S la capacidad de adsorcion de cada componente, g™y bs,ison la
capacidad maxima y la constante de equilibrio de cada compuesto obtenido de
su isoterma monocomponente.

2.6.2.2.2. Isoterma de Doble Langmuir multicomponente

Se considera la existencia de 2 superficies de diferente energia de adsorcién:

max . . max . .
q7;" b1 Ceq,i L i b2+ Ceq,i

qe P = n n,
q,! comp ) comp .
1+ Zj=1 b1,j Ceq,i 1+ Zj=1 b2,j Ceq,i

(Ec. 2.8)

donde, qT?X, qg?;f”x, bs;iy by sonlas capacidades maximas y las constantes de
equilibrio de cada compuesto obtenidos de la isoterma monocomponente. Los

sufijos 1 y 2 indican los niveles de alta y baja energia.

2.6.3. Modelado de la cinética de adsorcion

La transferencia de un compuesto desde el seno de una fase liquida hasta un
centro de adsorcion se efectda en cuatro etapas diferenciadas (Weber y Smith,
1987) (Figura 2.7):

1) Latransferencia del compuesto desde el seno del liquido hasta la pelicula

de liquido que rodea al adsorbente sélido (etapa rapida).

2) La transferencia del compuesto a través de la pelicula de liquido cercana
de la superficie externa del adsorbente (transferencia de masa externa).

Se cuantifica con el coeficiente de transferencia de masa global externa

(k).
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3) La difusién del compuesto al interior de la particula de adsorbente

(difusion intraparticula, superficial (Ds) y/o porosa (Dp)).

4) La adsorcion propiamente dicha. Esta es una etapa rapida cuando la

adsorcion es fisica.

1. Senodel liguido

2. Pelicula (Transferencia externa, kf}

3. Particula

3a.Difusion porosa (Dp)

3b. Difusidn superfide (Ds)

ﬂr‘*

4, Particula (Adsorcion rapida)

Figura 2.7. Esquema general de las etapas de transferencia de materia en un adsorbente (modificado de
Weber y Smith, 1987).

La cinética de adsorcidn esta controlada por la etapa mas lenta, es decir por la
transferencia de masa externa (k) y la difusion intraparticula (superficial (Ds) y/o
porosa (Dp)). Sin embargo, estudios como el de Komiyama y Smith, 1974,
Wolbert y cols, 2010 han mostrado que el efecto de la difusion superficial (Ds)
puede ser mayor que la difusion porosa (Dp). En ese caso, solo se consideran

los mecanismos de difusién externa y superficial.

Difusion externa

El parametro que permite establecer su influencia en un proceso de adsorcion
es el coeficiente de transferencia de materia externa ks (m s). Este parametro
se puede determinar mediante correlaciones semi-empiricas o por ajuste de
datos experimentales. Las correlaciones semi-empiricas involucran numeros
adimensionales. Wakao y Funazkri, 1978 propusieron la siguiente correlacion

para 3 < Re < 10* para determinar el ksen lecho fijo.

Sh =2 + 1.1 Re%6 Sc¥3 (Ec. 2.9)
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donde el nimero de Reynolds (Re) representa la relacion entre las fuerzas de
inercia y las fuerzas viscosas y permite diferenciar el régimen del fluido (laminar

o turbulento):

_p-Gp-u
u
donde, p es la densidad del fluido, dp es el diAmetro de particula, u es la velocidad

Re (Ec. 2.10)

del fluido y p es la viscosidad del fluido.

El nimero de Sherwood representa el cociente entre la transferencia de masa

por conveccion y difusion:

(Ec. 2.11)

donde, ks es el coeficiente de transferencia de masa externa y Dm es la difusion

molecular.

El numero de Schmidt representa la relacion entre la difusion de cantidad de

movimiento y la difusién de masa:

Sc= —* (Ec. 2.12)

P Dm
La difusiébn molecular del soluto (Dm), parametro incluido dentro de los nimeros

adimensionales de Schmidt y Sherwood puede ser calculado mediante

ecuaciones semi- empiricas.

Difusion superficial

Las moléculas de soluto difunden sobre la superficie interna de los poros y
migran de un sitio activo a otro hasta que se adsorben. Esta migracion se
cuantifica por el coeficiente de difusion superficial (Ds) y no existe relacién que
permita calcular de manera directa a este coeficiente. La mejor manera de
determinar este parametro es mediante el ajuste de datos experimentales a un

modelo.

Como la difusion porosa es mucho mas rapida que la difusion externa y

superficial, a menudo solo se consideran estos dos Ultimos mecanismos.
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Durante afos, se han utilizado varios modelos de difusion con diferentes grados
de complejidad.

Uno de los modelos que ha sido ampliamente utilizado para modelar la dindmica
de adsorcion de compuestos organicos en medios porosos es el modelo de
difusién en superficie homogénea o “Homogeneous Surface Diffusion Model,
HSDM, por sus siglas en inglés” (Mathews y Weber, 1976; Weber y Chakravorty,
1974). Este modelo se basa en:

El balance de masa en el adsorbedor (lecho, microcolumna).

b. La transferencia de masa intraparticular estd regida por la difusion
superficial.

c. La continuidad entre el flujo externo y flujo interno a nivel de la superficie
del adsorbente.

d. Elequilibrio entre la cantidad adsorbida y la concentracién en la superficie
externa de la pelicula.

e. La esfericidad y homogeneidad del grano adsorbente.

Este modelo se ha utilizado en el presente trabajo para describir la transferencia
de materia en el interior de la particula y se detallara en el Capitulo 4.

2.6.4. Materiales Adsorbentes

Un adsorbente es un sdlido poroso capaz de retener en su superficie a un
compuesto presente en la fase fluida con la que se pone en contacto. Se
caracterizan por tener una elevada superficie especifica y volumen de poros, lo

gue les confiere una elevada capacidad de adsorcién.

La Union Internacional de Quimica Pura y Aplicada o International Union of Pure
and Applied Chemistry, IUPAC, por sus siglas en inglés, clasifica los adsorbentes

segun el diametro de poro:

e Macroporosos: dporo > 50nm
e Mesoporosos: 50nm > dporo > 2nNM

e Microporosos: dporo < 2nm
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En el momento de elegir un material para su uso como adsorbente, es importante
considerar su capacidad de adsorcidon, selectividad hacia determinados
adsorbatos, cinética de adsorcion, propiedades mecénicas, facilidad de

regeneracion y coste (Romero, 2012).

La capacidad de adsorcion se define como la cantidad de adsorbato que puede
retenerse en el adsorbente por unidad de masa. Su valor suele estar relacionado
con la superficie especifica, volumen de poros, asi como el tamafio de poro

medio del material.

La selectividad es la relacidon entre la capacidad de adsorcién de un componente
y la correspondiente a otro en una mezcla dada y unas determinadas
condiciones. De esta manera, la selectividad representa la manera mas simple

de descripcion de un equilibrio multicomponente.

La velocidad de adsorcion esta relacionada directamente con la resistencia al
transporte de materia y calor. Es fundamental para el control del tiempo de los
ciclos en los procesos de adsorcion en lecho fijo. En general, la velocidad del
proceso de adsorcidn queda determinada por la difusion interna (dentro de las

particulas de adsorbente).

Las propiedades mecanicas de un material adsorbente involucran una adecuada
resistencia mecanica si se trabaja en lecho fijo y una resistencia a la abrasién en
el caso de adsorbentes para lechos moviles, fluidizados o tanques agitados. Con
algunos adsorbentes es imprescindible el uso de algun aglomerante que le

confiera la resistencia requerida a nivel mecanico y abrasivo.

La regeneracion de un adsorbente es esencial ya que determina el tiempo de
vida util. Consiste en mantener sus propiedades texturales y adsorbentes
después de un numero finito de ciclos de utilizacion. Sin embargo, la capacidad
de adsorcion de un adsorbente disminuye por factores como el tiempo de uso o

el envenenamiento.

Los sélidos adsorbentes se pueden clasificar en tres categorias: polimeros
organicos naturales o polisacéaridos (celulosa, acido alginico, chitina, chitosan,
dextrano, agarosa y sus derivados), materiales inorganicos (silicatos, zeolitas,

arcillas y feldespatos) y polimeros organicos sintéticos. En cada categoria hay
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una gran variedad (Jungbauer, 2005; Gusler y cols., 1993). La eleccion del
adsorbente es uno de los factores que determina el éxito de un proceso de
adsorcién ya que definira la viabilidad y el grado de separacién de la mezcla que

se va a tratar.

Dentro de los polimeros organicos sintéticos se encuentran las resinas de
intercambio i6nico, que por lo general son pequefas particulas esféricas
insolubles en agua. La mayoria de las resinas de intercambio i6nico se basan en
copolimeros reticulados de poliestireno-divinilbenceno con grupos funcionales
de intercambio i6nico (Helfferich, 1962) (Figura 2.8).

X Y
SOy H*
CO, Na*
NRy* CI
NH3* OH'

Figura 2.8. Resina de intercambio ionico de poliestireno-divinilbenceno con grupos funcionales de
intercambio idnico (Helfferich, 1962).

Las resinas sintéticas se clasifican de acuerdo con su grupo iénico funcional en

resinas de intercambio aniénico o catiénico.

Las resinas de intercambio catidnico tienen funcionalidades anidnicas e iones
moviles cargados positivamente. Pueden ser resinas de intercambio catidnico de
acido fuerte (contienen grupos de acido sulfonico o las sales correspondientes)
o resinas de intercambio cationico de acido débil (contienen grupos de acido

carboxilico o las sales correspondientes).
La reaccion de intercambio para resinas cationicas se representa por:

R A* + B < R B"+ Afao
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donde,

RA* Grupo funcional en un intercambiador cationico
R- I6n fijo en el grupo funcional

A* Cation intercambiable en la resina

B* Cation intercambiable en la solucion

Por otro lado, las resinas de intercambio anionico tienen funcionalidades
cationicas e iones moviles cargados negativamente. Pueden ser de intercambio
aniénico de base fuerte (contienen grupos de amonio cuaternario (NH4*)) o de
base débil (contienen grupos de amonio, amina primaria -NH2, secundaria -NHR
y terciaria -NR2).
La reaccion de intercambio para resinas anidnicas se representa por:

R*C + D@) e R*D + Ciag
donde,

R* C-  Grupo funcional en un intercambiador anionico

R* I6n fijo en el grupo funcional
C Anidn intercambiable en la resina
D- Anidn intercambiable en la disolucién

Las resinas de intercambio i6nico se utilizan ampliamente en la purificacion del
agua, la separacion y recuperacion de metales, sustitucion de iones, catalisis
acido-base, como sensores o0 como electrolitos solidos (electrolizadores,
dispositivos de electrodialisis), en las industrias quimica, alimentaria, energética,
nuclear y farmacéutica (Helfferich, 1962; Yang, 2003). No obstante, cada una de
las aplicaciones requiere la utilizacion de resinas con caracteristicas especificas.
Las resinas comerciales podrian llegar a ser mas costosas que los adsorbentes
tradicionales pero la mejora que aportan al proceso cuando se utilizan puede

compensar su coste (Ramaswamy y cols., 2013).
Como se veréa en apartados posteriores, para los objetivos del presente trabajo

se ha empleado una resina de intercambio anionico de base débil, que se obtiene

a partir de poli(4-vinilpiridina) y divinilbenceno como agente entrecruzante
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(Figura 2.9). La funcionalidad unica de la piridina le da la capacidad de adsorber

acidos organicos de manera eficiente, particularmente de soluciones acuosas.

H,C
NS /C H,
~
+ —
/
N
~
H,C
4- vinilpiridina Divinilbenceno Matriz polimérica

Figura 2.9. Estructura molecular de la resina Poli(4-vinilpiridina) (PVP).
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2.6.5. Dinamica de adsorcion en lecho fijo

Por lo general, a nivel industrial la adsorcién se lleva a cabo en lechos fijos. Un
lecho fijo consiste en una columna rellena de material adsorbente. En un proceso
de adsorcion en lecho fijo, las concentraciones en las fases fluida y sélida varian
con el tiempo y con la posicidn en el lecho como se esquematiza en la Figura
2.10.

t=0 C
C=C, Cpfrrmemmmmmmmemmeememeeee s
b 0] .
z=0 z=1 | 4
t=t C,
c=¢, ) 1 .
) 0 L
z=0 z=1L | 4
fonade Zonade
transferencia de transferencia de
t=t,  materia o | materia
' '
c=C, Co
‘ victe
n -
z=0 L ?
t=t,(rotura) C,
CD |
v GQ(;
0 ;
L z
t=t, C
C=C, Gy
ﬂ &
z=0 z=L L z

Figura 2.10. Esquema del perfil de concentracion en el interior del lecho.
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En el tiempo t = 0 el lecho se encuentra limpio, y se procede a alimentar una

corriente de una determinada concentracion (Co).

A medida que transcurre el tiempo (t = t1), las particulas que se encuentran justo
a la entrada del lecho comienzan a sentir la presencia del adsorbible debido a
que éste comienza a difundirse hacia el interior de ellas. La resistencia a la
transferencia de materia hace que el perfil de concentracioén no tenga forma de
escalon, sino que se presenta una zona en la que la concentracion disminuye
gradualmente, desde la concentracion inicial a cero. Esta zona se conoce como
zona de transferencia de materia (ZTM) y variara de tamafio en funcién de la

resistencia al transporte de materia.

El adsorbente proximo a la entrada del lecho se satura cuando la concentracion
adsorbida alcanza el equilibrio con la concentracién de la corriente con que se
alimenta el lecho (t = t2), de forma que la concentracion de la fase fluida no varia

al atravesar esta seccion.

Con el tiempo la zona de transferencia de materia va avanzando a lo largo del
lecho debido a que el adsorbente se va equilibrando con la concentracion del
alimento. Y cuando esta zona de transferencia de materia alcanza la parte final
del lecho (t = t3), comienza a salir adsorbible. A este tiempo se le denomina
tiempo de rotura (tr).

Es posible continuar hasta que el adsorbente se encuentre en equilibrio (tsa), de
manera que la concentracion a la salida del lecho (z = L) coincida con la
concentracion de la disolucion de entrada (C = Co).

La forma mas habitual de estudiar la dinAmica de adsorcién en lecho fijo es la
representacion grafica de la evolucién de la concentracién a la salida del lecho
con el tiempo, lo que se conoce como curva de rotura (Figura 2.11). Aunque la
forma de esta curva habitualmente es sigmoidea, depende de la ZTM, por lo que
estéa relacionada con la cinética del proceso y concretamente, con la resistencia
a la transferencia de materia. Cuanto menor sea dicha resistencia, mayor sera la
pendiente de la curva, lo que indica que la adsorcién se parece mas al proceso

ideal (adsorcion instantanea y con un frente en escalon), aprovechandose la
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mayor parte de la capacidad del adsorbente hasta el punto de rotura (Warren y
cols., 1991).

C.at 1 At=L,, v v=LIt
Cy

Figura 2.11. Curva de rotura.

A partir de la curva de rotura es posible conocer la cantidad adsorbida a cada
concentracion, y por tanto la capacidad de adsorcion a cada tiempo siendo los
de rotura (tr) y saturacion (ts) los mas significativos. Para ello es necesario hacer
el balance de materia teniendo en cuenta que una parte del adsorbible
introducido se adsorbe, otra parte abandona el lecho y otra queda retenida en el

volumen muerto de la instalacion.

En cuanto a la desorcion, se puede conseguir bien sea aumentando la
temperatura o introduciendo un desorbente que desplace al adsorbato hacia la
fase fluida. Al igual que en la adsorcion, las limitaciones cinéticas hacen que el
equilibrio no se alcance instantaneamente, de forma que las concentraciones en
las fases fluida y sélida varian con el tiempo y con la posicion en el lecho. En
este caso, la evolucién de la concentracién a la salida del lecho con el tiempo se

conoce como curva de desorcion.
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2.7. Simulacion SMB

Para maximizar la transferencia de materia entre el adsorbente y el liquido,
surgié el concepto de lecho moévil (MB), que consistia en hacer circular a
contracorriente el sélido y la fase fluida. Las dificultades técnicas que ocasionaba
el movimiento del adsorbente soélido, limitdé su aplicacion. La aplicacion practica
del lecho movil se conoce como lecho moévil simulado (Simulated Moving Bed,
SMB). Son procesos de separacion por adsorcion en continuo desarrollados en
los afios 60 por la empresa Universal Oil Products (UOP) para la industria
petroquimica. La tecnologia permite llevar a cabo separaciones dificiles como la
separacion de compuestos organicos con puntos de ebullicion similares y
mezclas azeotropicas (Broughton y Gerhold, 1961). La fase estacionaria
(adsorbente) se encuentra empaquetada en columnas individuales que estan
conectadas entre si formando un circuito. La fase movil pasa por las columnas
en una direccion. El flujo a contracorriente de estas dos fases se logra simulando
el contacto a contracorriente entre el fluido que contiene el adsorbible y el
adsorbente, mediante un disefio concreto que consiste en cambiar las posiciones
de las corrientes de entrada y salida periédicamente mediante una valvula
rotatoria. De este modo se obtienen dos corrientes, un extracto rico en el
componente de interés y un refinado pobre en el compuesto de interés, ambas
corrientes aparecen impurificadas con el desorbente, por lo que se requiere de
una etapa posterior para separarlo. En la Figura 2.12 se muestra un esquema

del funcionamiento de un proceso SMB

68



2. Introduccion

Seccion 2
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Figura 2.12. Esquema de un proceso SMB (modificado de Rodrigues y cols., 2015).
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2.8. OBJETIVOS

Los objetivos propuestos en la presente tesis doctoral son los siguientes:

Objetivos principales

Los objetivos principales del presente trabajo son: i) Disefiar y optimizar procesos
utilizando la tecnologia en lecho movil simulado (SMB) para la separacion de
mezclas acido acético-agua, acido succinico-agua, acido férmico-agua y acido
citrico-agua. ii) Disefiar y optimizar un proceso SMB para la separacion de los
acidos acético, succinico y formico de mezclas multicomponente. En ambos
casos se utiliza la resina comercial Reillex® 425 como adsorbente y metanol o
agua (solo para el acido acético) como desorbentes. Los parametros
establecidos para evaluar las separaciones desarrolladas son la pureza (99%),
la recuperacion (95%), la productividad (la mayor posible) y el consumo de

desorbente (menor posible).

Objetivos especificos

e Estudiar la adsorcién en lecho fijo del &cido orgénico (acético, succinico,
férmico y citrico) en mezcla acuosa a diferentes concentraciones sobre la
resina comercial Reillex® 425 para obtener las curvas de rotura. A partir
de los datos experimentales se determinan las isotermas de equilibrio de

adsorcion.

e Desarrollar un modelo tedérico que describa la dindmica de
adsorcion/desorcion en lecho fijo de cada uno de los 4cidos organicos en
mezcla acuosa. Los parametros que completan este modelo se obtienen

mediante el ajuste de los mismos.

e Desarrollar un modelo teérico que describa la dindmica de

adsorcion/desorcién en lecho fijo de mezclas multicomponente.
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Validar los modelos tedricos mediante la comparacion de los resultados

proporcionados con los obtenidos experimentalmente.

Disefar procesos de separacion para las corrientes de extracto y refinado
de los procesos SMB optimizados de las mezclas monocomponente para
la regeneracion del desorbente (metanol) y purificacion del compuesto
(acético, succinico, formico y citrico). Para todos los casos se emplea
Aspenplus®.

Disefar de forma cualitativa un proceso de separacion para la corriente
de extracto del proceso SMB optimizado de la mezcla multicomponente
para la recuperacién del metanol y la purificacién de los &cidos organicos

acético, succinico y férmico.
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3. MATERIALES, INSTALACION Y PROCEDIMIENTOS EXPERIMENTALES

3.1. Materiales

3.1.1. Productos quimicos

Los compuestos empleados para la elaboracion de las diferentes mezclas de

alimento de la presente investigacion se detallan en la Tabla 3.1., indicando su

estado, funcion, pureza y suministrador.

Tabla 3.1. Compuestos puros empleados en la elaboracion de mezclas.

Producto Estado Funcioén Pureza Suministrador
Acido citrico (AC) | s4iido | adsorbible 99% Sigma-Aldrich
(CeHs0O7)
Acido acetico (AA) liquido adsorbible 299% Fluorochem
(CH3COOH)
Acido succinico (AS) so6lido adsorbible >99% AlfaAesar
(C4H604)
Acido formico (AF) | iqiido | adsorbible 96% Sigma-Aldrich
(CH203)
Metanol desorbente
etano liquido 99.8% Fischer Chemical
(CHsOH) disolvente
, agua ultra
Agua disolvente PURELAB- ELGA
liquido pura
(H20) LabWater
desorbente (18.2MQ-cm)
Cloruro de sodio solido trazador >99% Sigma-Aldrich
(NacCl)
Glucosa so6lido adsorbible >99.5% Panreac
(CsH1206)
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Los gases utilizados durante los analisis cromatograficos de esta investigacion

se incluyen en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2. Gases utilizados en el cromatografo de gases.

Gas Funcioén Suministrador Pureza

Aire gas de Praxair 1X (20-22% Oy)

cromatografia

Hidrégeno gas de Praxair 3X (>99.999%)
cromatografia
Helio gas portador Praxair 3X (>99.999%)

cromatogréfico

Para el analisis de las mezclas multicomponente mediante cromatografia liquida,
se ha empleado una disolucién acuosa de &cido sulfurico 0.05 N como fase
movil. En la Tabla 3.3., se indica el estado, funcién, pureza y suministrador de

este compuesto y del disolvente utilizado.

Tabla 3.3. Liquido utilizado en el cromatografo de liquidos.

Producto Estado Funcién Pureza Suministrador
Acido sulfarico liquido fase movil 96% Panreac
(H2S0y4)
Agua P disolvente agua ultra pura PURELAB- ELGA
liquido
LabWater
(H20) desorbente (18.2MQ-cm

3.1.2. Adsorbente

Son muchos los adsorbentes que se han desarrollado para los diferentes
procesos de separacion mediante adsorcién. Teniendo en cuenta los objetivos

del presente estudio y a conveniencia de los mismos, se ha escogido como
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adsorbente una resina comercial que tiene afinidad hacia los acidos organicos

en solucidon acuosa.

El adsorbente elegido es la resina sintética de intercambio anidnico de base
débil, Reillex® 425, suministrada por Sigma Aldrich. Su matriz polimérica esta
compuesta de poli(4-vinilpiridina) con un 25% de grado de entrecruzamiento con
divinilbenceno. Las posibles interacciones de los acidos organicos con los grupos
piridina de la resina se deben al emparejamiento de iones y a la formacion de
enlaces de hidrégeno (Van den Bergh y cols, 2017). Las propiedades mas
representativas suministradas por la casa comercial, se muestran en la Tabla
3.4.

Tabla 3.4. Propiedades representativas de la resina Reillex® 425 suministradas por la casa comercial
(Extraido de https://vertellus.com/products/reillex-ion-exchange-resins/).

Propiedad Valor
Diametro de particula (dp) 18 — 50 mesh
(650 ym)
Densidad de particula (pp) 600 kg cm™
Temperatura maxima estable a 180°C en aire y a 220°C en nitrégeno
Capacidad de los iones de hidrégeno, en agua 5.5 meqg/g
PKa 3-4
Tamafio de poro tamafio medio de los poros 450 A

3.1.2.1. Caracterizacion y acondicionamiento del adsorbente

3.1.2.1.1. Caracterizacion del adsorbente

Se ha utilizado el equipo Thermo Finnigan modelo Pascal 140 y 440 para
determinar la distribucion del tamafio de poros del sélido adsorbente y otras

caracteristicas del material cuyos valores se presentan en la Tabla 3.5.
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Tabla 3.5. Datos obtenidos en la porosimetria de la resina Reillex® 425.

Porosimetria de mercurio
Radio medio de poro (nm) 64
Densidad Aparente (g/cm?) 1.044
Porosidad de particula (&) 0.4294
Porosidad del lecho (%) 42.9

Los valores de volumen de mercurio intruido en los poros de la resina Reillex®

425, se presenta en la Figura 3.1.
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Figura 3.1. Volumen de Hg intruido en la resina Reillex® 425.

A partir de los datos de radio de poro (nm) y volumen intruido de mercurio (cm?
g?) proporcionados por el equipo, se determiné que la resina tiene una
distribucion de tamafio de poro en torno a los 2 nm y 100 nm de radio de poro
(dporo €ntre 40 y 2000 A), que indica que es un material con mesoporos y

macroporos (Figura 3.2).
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Figura 3.2. Distribucion de tamafio de poros de la resina Reillex® 425.

La determinacioén de la superficie especifica de la resina Reillex® 425 se realiz
a partir de la isoterma de adsorcion de N2 a 77K en el equipo Micromeritics ASAP
-2020. La superficie especifica se calcul6 empleando el método BET (Brunauer-

Emmett-Teller) (Brunauer y cols., 1938).
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Figura 3.3. Isoterma de adsorcion de N2 a 77K para la resina Reillex® 425.

La isoterma de adsorcion de Nz para la resina polimérica Reillex® 425 (Figura
3.3), es de tipo Il segun la clasificacién propuesta por Brunauer y cols., 1938.
Tiene la forma tipica de una isoterma obtenida con un material macroporoso. En
la Tabla 3.6 se presentan los valores de la superficie especifica y del volumen

total de poros obtenidos a partir de la isoterma.
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Tabla 3.6. Datos de superficie especifica (Seer) y volumen total de poros (Vrot).

SBET V7ot
Adsorbente (m2/g) (cm?/g)
Reillex® 425 36.8 0.191

3.1.2.1.2. Acondicionamiento del adsorbente

El adsorbente comercial (resina Reillex® 425) se presenta en forma de esferas
blanquecinas tal y como se muestra en la Figura 3.4. La resina requirié de un
acondicionamiento previo a su uso, que consistié en lavarla varias veces con
metanol y luego con agua para retirarle impurezas y eliminar finos.

Seguidamente se seco en la mufla a una temperatura de 70 °C durante 24 horas.

Figura 3.4. Resina Reillex® 425.
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3.2. Técnicas de analisis

3.2.1. Medida de la concentracion de NaCl

En los experimentos para determinar el volumen muerto de la instalacion se ha
empleado NaCl como trazador. Para determinar la concentracion de NaCl se
utilizé un conductimetro Crison EC-Meter BASIC30 (Figura 3.5). La
concentracion de cada muestra se determinaba mediante la relacion de

conductividades entre muestra y alimento.

La sonda o parte mavil del equipo tiene en la parte inferior dos electrodos. Una
vez se introduce la sonda en la disolucion, la medida de la conductividad se
obtiene aplicando un voltaje entre los electrodos y midiendo la resistencia de la

solucién.

Figura 3.5. Conductimetro (Crison EC-Meter BASIC30).
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3.2.2. Medida de la fraccion masica del acido citrico y acido succinico

La fraccion masica del acido citrico y el &cido succinico se ha determinado
gravimétricamente. Se ha utilizado la Balanza TE 124S sartorius (Figura 3.6). En
ambos casos los viales que iban a ser utilizados para recoger las muestras se
pesaban vacios, después se pesaban de nuevo con la muestra y se metian en
una estufa, donde permanecian durante toda la noche a una temperatura de 100
°C en el caso del acido citrico, y a 120 °C en el caso de las muestras que
contenian acido succinico. Después de 15 horas en la estufa, los viales se
sacaban y pesaban nuevamente para determinar la cantidad de cada acido por

diferencia de masa.

Figura 3.6. Balanza (TE 124S sartorius).
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3.2.3. Medida de la fraccion masica del acido acético y acido férmico

Las muestras acuosas de acido acético y acido formico se han analizado por
cromatografia de gases utilizando el equipo VARIAN CP-3800 Gas
Chromatograph (Figura 3.7). La columna cromatografica empleada tiene un
diametro de 0.530 mm y una longitud de 30 m. La fase estacionaria (1um) esta
compuesta por polietilenglicol (PEG) que permite la separacion del compuesto
de interés presente en la muestra (acido acético o 4cido formico) por medio de
un mecanismo de adsorcion. El compuesto separado procedente de la columna

pasaba por un detector de ionizacion de llama (FID) que lo cuantificaba.

Figura 3.7. Cromatdgrafo de gases (VARIAN CP-3800 Gas Chromatograph).
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3.2.4. Medida del contenido en agua

Para medir la cantidad de agua presente en las muestras acuosas con uno o
varios compuestos organicos se ha utilizado el equipo Karl Fischer Mettler
Toledo DL32 (Figura 3.8), que emplea como técnica la valoraciéon

columbimétrica.

Figura 3.8. Karl Fischer (Mettler Toledo DL32).
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3.2.5. Determinaciéon de la fraccion masica del acido succinico, férmico,
acético y glucosa de las mezclas multicomponente.

Los &cidos succinico, acético, férmico y la glucosa de las mezclas
multicomponente se han analizado por cromatografia liquida (HPLC). El montaje
experimental del sistema HPLC se muestra en la Figura 3.9. La bomba (waters
515 HPLC Pump) suministra al sistema a un caudal constante de 0.5 ml/min una
disolucion de H2SO4 al 0.05 N. A través de la valvula de inyeccion manual
(Rheodyne® 7725i Injector) se inyecta la muestra a analizar. Seguidamente, la
muestra junto con la fase movil pasa a través de la columna de separacion
(Rezex ROA-Organic Acid H* (8%), 300 x 7.8 mm; Phenomenex, USA), donde
se da lugar la separacion de los compuestos de interés. Posteriormente el
efluente de la columna pasa a través del detector de indice de refraccion (Waters
2414 Refractive Index Detector).

Software de
cromatografia

o o
o o

Ordenador

VARIAN

Waters 2414
Retractive Index Detector 000
0

Detector de indice de
Refraccion

PZZ LT LA AN
ASEEEERRRR
—
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movil

H,S0,
0.05N

| Vélvulade
inyeccion

Waters PAN

I — A
&)
Q%Q

e —

Columna de
separacion

Residuos

Bomba

Figura 3.9. Sistema HPLC empleado para la medicion de las muestras multicomponente.
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3.2.6. Medida de la fracciéon masica del metanol

La fraccibn masica de metanol de las muestras recogidas en los experimentos
de desorcion, se ha determinado por diferencia con las fracciones masicas

conocidas de los otros compuestos presentes en la muestra.

3.3. Instalacién y procedimiento experimental

En la Figura 3.10 se presenta un esquema de la instalacién empleada. El montaje
experimental estaba conformado por una columna de aluminio, que reposaba
sobre una balanza analitica. La longitud total de la columna era de 15 cm, pero
solo 10 cm formaban el lecho adsorbente con 3.334 g de resina Reillex® 425,
los otros 5 cm se completaban con 2.5 cm de bolas de vidrio en la parte inferior
y con una varilla de vidrio de 2.5 cm en la parte superior, con el fin de reducir el
volumen muerto. Alrededor del lecho fue acoplada una resistencia eléctrica, que
estaba conectada a un regulador de voltaje que permitia modificar la temperatura
en el lecho y se media con un termopar ubicado en la parte superior de la
columna. La resistencia fue protegida con un material aislante. Antes de la
entrada a la columna, se situé una valvula de dos vias, donde una de las vias
permitia alimentar el lecho con la mezcla de interés, mientras que la otra via
conducia hacia el depdésito de desechos. La mezcla con uno o varios compuestos
organicos, asi como los desorbentes (agua o metanol) que pasaban a través del
lecho se encontraban en botellas y eran impulsados por una bomba de HPLC

(Varian Pro Star modelo 220 Pro Star) hasta la véalvula.

Se recogieron muestras de forma manual y a intervalos de tiempo
preestablecidos que posteriormente se analizaron utilizando las técnicas

descritas anteriormente.
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Figura 3.10. Configuracion del montaje experimental para los experimentos de volumen muerto, adsorcién
/ desorcion.

3.3.1. Experimentos de determinaciéon del volumen muerto

Para dar inicio a los experimentos, primero se determiné el volumen muerto de
la instalacién, dato que debe ser considerado en los balances de materia para
calcular la capacidad de adsorcion del adsorbente. No todo el liquido que pasa
a través del lecho queda adsorbido en la resina, una parte queda retenido en los
intersticios de la resina y las bolas de vidrio, otra en los espacios de la varilla de
vidrio y otra en los tubos que transportan el liquido a la columna. Para determinar
el valor del volumen muerto (Vm) se realizaron experimentos empleando cloruro
de sodio (NaCl) como trazador y el valor se calcul6 a partir del tiempo

estequiomeétrico experimental de la curva de rotura obtenida.

Se utiliz6 la instalacidbn experimental descrita previamente (Figura 3.10).
Inicialmente se hizo pasar agua a través del lecho durante aproximadamente 2
horas para retirar el aire que habia entre los intersticios y poros de la resina.
Seguidamente, se alimenté una disoluciéon de NaCl (20 g/L) como trazador a un
caudal de 1 ml/min y a una temperatura de 25 °C. Las muestras recogidas a
tiempos determinados a la salida del lecho se analizaron mediante un

conductimetro (Crison EC-Meter BASIC30). Este experimento también se
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empled para determinar la dispersion axial del sistema (DL), parametro necesario

para estudiar la dinamica de adsorcion/desorcion en lecho fijo.

3.3.2. Experimentos de adsorcion en fase liquida en lecho fijo

Los experimentos de adsorcion se llevaron a cabo empleando el montaje
experimental descrito en la Seccion 3.3. Todos los experimentos se realizaron a
25 °C y a un caudal de 1 ml/min. Con la columna llena de agua se comenzaba a
alimentar la disolucion correspondiente con la valvula hacia el depdsito de
desechos. Desde el instante en que se cambiaba la posicion de la valvula para
que la corriente de alimentacion llegara a la columna, se comenzaba a
contabilizar el tiempo del experimento (tiempo cero). Las muestras se cogian de
forma manual a tiempos preestablecidos a la salida del lecho para su posterior
analisis. El tiempo de duracién de cada experimento de adsorcion dependia de
su concentracion. En los experimentos de concentraciones mas bajas el
experimento duraba mas y se cogian muestras mas espaciadas en el tiempo.
Una vez la concentracién a la salida del lecho era igual que la de la entrada, se
procedia a cambiar la posicion de la valvula para dejar de alimentar la mezcla a
la columna. En la presente investigacion se realizaron inicialmente experimentos
de adsorcion con mezclas monocomponente y posteriormente con mezclas
multicomponente. En la Tabla 3.7 se especifica la composicion y las

concentraciones de las mezclas acuosas empleadas.
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Tabla 3.7. Composicion y concentraciones de las mezclas acuosas (monocomponente y multicomponente)
empleadas en este estudio.

Compuesto
% (kg/kg)

A. acético A. succinico A. féormico A. citrico Glucosa Metanol
(AA) (CH;COOH) (AS) (C4Hs04) (AF) (CH20,) | (AC) (CeHsO7) (CeH1206) (CH:OH)

Mezclas monocomponente

0.65

1.25

5 - - - — —

10

0.65

1 - - — —

1.25

5 - - — —

0.25

0.5

0.75

15

3 - — —

0.65

1.25

25

5 — —

10

Mezclas multicomponente
Mezcla

referencia 0.374 2.916 2 0.335 9.452
Mezcla 1 0.066 0.518 0.355 0.059 10.538
Mezcla 2 0.166 1.296 0.888 0.148 9.912
Mezcla 3 0.265 2.073 1.422 0.238 9.701
Mezcla 4 0.465 3.628 2.488 0.416 9.444

Disefio SMB 0.374 2.916 0.025 0.335

3.3.3. Experimentos de desorcion en fase liquida en lecho fijo

En los experimentos de desorcion de cada uno de los acidos, se alimentaba
metanol puro o agua ultra pura (solo en el caso del acético) a 1 ml/min y a una
temperatura de 25°C al lecho saturado con una mezcla &cido
organico/metanol/agua. Se ha utilizado la concentracibn mas alta

correspondiente a cada acido en las mezclas de cara al proceso SMB.

En los experimentos de desorcion de los acidos acético, succinico y férmico de

las mezclas multicomponente, se ha procedido de manera semejante, se ha
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alimentado metanol puro (Q =1 ml/miny T = 25 °C) al lecho saturado con una

mezcla que contiene acido acético, succinico, férmico, glucosa, metanol y agua.

Se ha incluido metanol en todas las mezclas empleadas para saturar el lecho

porque de esta manera la similitud con un proceso SMB real aumenta, ya que,

por la configuracion y modo de operacion de este tipo de proceso, el metanol

estaria presente en todos los lechos en mayor o menor proporcion. Ademas,

porque se observo que la presencia de metanol en esas mezclas evitaba que

salieran burbujas de aire durante los experimentos de desorcion con metanol. En

la Tabla 3.8 se muestra la composicion de las mezclas empleadas para la

saturacion del lecho previo a la desorcién con metanol.

Tabla 3.8. Mezclas empleadas para la saturacion del lecho previo al proceso de desorcion.

Compuesto % (kg/kg)

AA AS AF AC Agua Metanol Glucosa
A. acético (AA) 10 45 45
A. succinico (AS) 5 47.5 47.5 ---
0
@
9 A. férmico (AF) 3 485 485
(3]
=
A. citrico (AC) 10 80 10 ---
Multicomponente 0.465 3.628 2.488 85.004 9.444 0.416
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4. RESULTADOS Y DISCUSION

4.1. JUSTIFICACION DEL PROCESO PROPUESTO

Los procesos en lecho movil simulado o Simulated Moving bed, SMB son
procesos de separacion por adsorcion en continuo en los que se simula el
contacto en contracorriente entre la fase fluida y la fase solida. Esta tecnologia
permite llevar a cabo separaciones dificiles como la separacion de compuestos
organicos con temperaturas de ebullicibn préximas, y mezclas azeotropicas
(Broughton y Gerhold, 1961). Comparados con otros procesos de adsorcion, los
procesos SMB ofrecen una productividad hasta cinco veces mayor y un consumo
energético hasta diez veces menor (Schultz y cols., 2013). Un proceso SMB
consta de un conjunto de lechos de adsorbente conectados en un circuito
cerrado. Al circuito se introducen dos corrientes (el alimento, que es la mezcla a
separar, y el desorbente, que se emplea para desorber los productos
adsorbidos), y se extraen dos corrientes (extracto, rica en los compuestos
adsorbidos, y refinado, rica en los menos adsorbidos). Cambiando
periodicamente las posiciones de entrada y salida de las corrientes, se consigue
simular el movimiento del sélido adsorbente en contracorriente con el liquido, lo
que aumenta la eficacia del proceso y permite realizar la separacion de forma

continua. En la Figura 4.1 se observa el esquema de un proceso SMB de cuatro

Zonas.
DESORBENTE EXTRACTO
| —’/
Movimiento
simulado del Movimiento
AV o I
sélido del liquido
/ 1"l
REFINADO ALIMENTO

Figura 4.1. Esquema de un proceso SMB de 4 zonas.
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En la primera parte de este capitulo, se presentaran los resultados
experimentales, el modelo matematico y su aplicacién en la simulacién de
experimentos de adsorcion/desorcién en lecho fijo, asi como en la simulacion de
procesos SMB para la separacion del acido organico (acético, succinico, formico
o citrico) de mezclas acuosas. También se presentaran los procesos de
separacion propuestos para la recuperacion del metanol (cuando este ha sido
utilizado como desorbente) y del 4cido organico de las corrientes de extracto y

refinado del proceso SMB optimizado de estas mezclas monocomponente.

Posteriormente se mostraran los resultados de los experimentos de adsorcion y
desorcion con mezclas multicomponente, la aplicaciéon del modelo matematico
en la simulacion de los experimentos de adsorcién/desorcion y la implementacion
del mismo en el simulador SMB para la separacion de los acidos organicos
acético, succinico y formico presentes un caldo de fermentacidn propuesto en la
literatura (Law, 2019). Seguidamente, se propondra de manera cualitativa un
proceso para la purificacion de los acidos presentes en la mezcla
multicomponente y la recuperacion del metanol de la corriente de extracto del

proceso SMB optimizado de las mezclas multicomponente.

Todo lo anterior con el fin de determinar la viabilidad y efectividad de los procesos

con el adsorbente empleado, los &cidos organicos elegidos y la tecnologia SMB.

4.2. Determinacion del volumen muerto de la instalacion

En la Figura 4.2 se muestra un esquema de la distribucion de volumenes a lo
largo del lecho de adsorcion utilizado en los experimentos. No todo el liquido que
pasa a traves de la columna queda adsorbido en la resina. El volumen muerto
(Vm) esta constituido por la suma de: Vr (volumen retenido en los tubos), Vs
(volumen retenido entre los intersticios de las bolas de vidrio), Va (volumen
retenido entre los intersticios del adsorbente) y Vv (volumen retenido en los

huecos de la varilla de vidrio).
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o :
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Vi Vs Va \ Vo

Figura 4.2. Esquema de la distribucién de volimenes de la instalacion experimental.

Para determinar el valor del Vm, se llevaron a cabo experimentos con una
disolucién de cloruro de sodio (NaCl, 20 g/L) como trazador, tal y como se ha
indicado en la Seccion 3.3.1. En la Figura 4.3, se presenta la curva de rotura de

NaCl para la resina Reillex® 425.

10 mg
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- |
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Figura 4.3. Curva de rotura de NaCl sobre lecho de resina Reillex® 425.

El valor del Vim se ha calculado a partir del valor experimental del tiempo
estequiométrico (f) de la curva de rotura obtenida (Levenspiel,1985).
et X Ra6i

Vin=Qu £ = Qui (ta- [ oot o) (Ec. 4.1)
0 Xo Naci

donde, Qe es el caudal volumétrico de entrada del alimento, { es el tiempo

estequiomeétrico o tiempo residencia medio, tsat €s el tiempo de saturacion (min),

X Alim

o Nacy €S la fraccion masica de NaCl de la disolucion alimentada, X ,Z\,Zé, ,esla
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fraccion masica de NaCl de la muestra a la salida a distintos tiempos. La fraccion
masica de cada muestra a la salida de la columna se determind midiendo la
conductividad, que se relaciona con la fraccibn masica mediante la siguiente
ecuacion:

X_K Ec. 4.2
X_Ko (Ec. 4.2)

o

donde, Ko (US/cm) es la conductividad de la disolucién alimentada y K es la

conductividad de la muestra a la salida a distintos tiempos.

Al reemplazar los valores en la Ec. 4.1, se obtiene:

Vm= Qe =1 ml/min - (20 min — 10.576 min) = 9.431 ml
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4.3. ACIDO ACETICO

4.3.1. Curvas de rotura de la adsorcion de acido acético (AA) de mezclas
acuosas sobre laresina Reillex® 425

Una curva de rotura representa la composicion de la fase liquida a la salida del
lecho. Se han realizado experimentos de adsorcion de acido acético en fase
liquida sobre la resina Reillex® 425 en lecho fijo. Para eso se han preparado
disoluciones de acido acético-agua en un intervalo de concentracion que incluia
la concentracion del acido en un caldo de fermentacién real. Para realizar los
experimentos, se ha seguido el procedimiento descrito en la Seccion 3.3.2 del
Capitulo 3. Las curvas de rotura obtenidas en los experimentos de adsorciéon
hasta saturacion a diferentes concentraciones de acido acético (0.65%, 1.25%,

2.5%, 5% y 10% en peso), se incluyen en la Figura 4.4.
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Figura 4.4. Curvas de rotura de los experimentos de adsorcién &cido acético hasta saturacion a diferentes
concentraciones.

Cuando se aumenta la concentracidn, manteniendo el caudal constante,
aumenta la cantidad de &cido acético disponible por unidad de tiempo, lo que
provoca que la saturacion del lecho se produzca en menor tiempo. Por lo tanto,
en la Figura 4.4, se puede observar como a medida que aumenta la

concentracion de acido acético en la disolucion el tiempo de rotura y de
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saturacion se reducen. Ademas, cuanto mayor es la concentracion del alimento,
mayor es la pendiente de la curva de rotura, las limitaciones difusionales
disminuyen, debido a la existencia de un mayor gradiente de concentracion, y
por tanto, mayor fuerza impulsora. Esta menor resistencia equivale a una

reduccion de la longitud de la zona de transferencia de materia.

4.3.2. Curvas de rotura de la desorciéon de &cido acético (AA) con metanol
0 agua como desorbentes

El procedimiento y las condiciones para realizar los experimentos de desorcion
se especifican en la Seccién 3.3.3 del Capitulo 3. Se realizaron dos tipos de
experimentos para desorber el acido acético. Uno de ellos, consistia en alimentar
metanol puro al lecho previamente saturado con una mezcla de acido acético al
10% p/p, metanol al 45% p/p y agua al 45% p/p. El otro consistia en alimentar
agua al lecho saturado con una mezcla acuosa al 10% p/p de acido acético. En
ambos casos se tomaban muestras a tiempos preestablecidos a la salida de la
columna con la finalidad de analizar y comparar las propiedades desorbentes de

ambos. Las curvas de rotura de los experimentos se muestran en la Figura 4.5.
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Figura 4.5. Curvas de rotura de desorcion, utilizando metanol y agua como desorbentes.

Como se puede ver en la Figura 4.5, la concentracion de acido acético en el

efluente es ligeramente superior cuando se utiliza agua como desorbente.
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Ademas, con ambos desorbentes se consigue una desorcion practicamente

completa del 4cido acético a los 50 minutos.

4.3.3. Capacidad de adsorcion

A partir de la curva de rotura y el balance de materia de acido acético en lecho
fijo de cada experimento (0.65%, 1.25%, 2.5%, 5% y 10% en peso), se ha
determinado la masa adsorbida de &acido acético en el lecho de adsorcién y la
capacidad de adsorcion de la resina (Qresina). Para calcular esa capacidad es
necesario tener en cuenta en el balance de materia del adsorbible, que no todo
el &cido acético introducido se adsorbe en la resina, una parte abandona el lecho
y otra queda retenida en el volumen muerto de la instalacion. El balance de masa
de &cido acético empleado se muestra en la Ec. 4.3, donde m, es la masa inicial
del componente en la instalacién, me es la masa que se introduce en la
instalacion, met €s la masa retenida en la instalacion y ms es la masa que sale
de la instalacién. Las Ec. 4.4 y 4.5 muestran las expresiones mateméticas para
desarrollar el balance de masa. F es el caudal masico, p es la densidad, Xey Xs,
son las fracciones masica de entrada y salida, respectivamente y tsat €S el tiempo

de saturacion.

My + Mg = Mgt + Mg (Ec. 4.3)

me = Qe "Pe Xe” tsat (Ec. 4.4)
tsat

mg= Fs - xg dt (Ec. 4.5)

0
Reemplazando (Ec. 4.4 y Ec. 4.5) en (Ec. 4.3) se obtiene:
tsat
Myet- Mo = Fg * Xg * tsat - f Fs- xg dt (Ec. 4.3 a.)
0

Y teniendo en cuenta que la masa inicial de acido acético en la instalacion es
nula, la masa retenida en la instalacién seréa igual a la diferencia entre la masa
inicial y la final. Los datos de entrada son conocidos y los de salida se obtienen

a partir de las curvas de rotura. El tiempo de saturaciéon se puede obtener
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graficamente de las curvas de rotura. Se ha asumido que el caudal volumétrico
a la entrada y salida del lecho es constante (Qe = Qs), debido a la baja

concentracion de las mezclas empleadas (<10%).

En primer lugar, se calcula el caudal de entrada (masico) mediante la Ec. 4.6 en
la que pm es la densidad de la mezcla. El caudal volumétrico es de 1 ml/min,
empleado en todos los experimentos del estudio y la densidad de la mezcla se
calcula mediante la Ec. 4.7 a partir de las densidades de los compuestos puros

a 25 °C (temperatura a la que se han llevado a cabo los experimentos)

Fo=Qyp, (Ec. 4.6)
i=n -
Xj
o, = ZF (Ec. 4.7)
i 1

El caudal masico a la salida se calcula mediante la Ec. 4.8. Luego, se calcula
Fs-Xs (producto del caudal masico de salida y la fraccion de &cido acético a la
salida) hasta el tiempo de saturacion y se integra la curva obtenida, con la Ec.
4.5.

Fs= Qg ps(Xécido-orga’nico, salida) (Ec. 4.8)

Una vez determinados los valores anteriores, se procede a calcular la cantidad
de &cido acético retenido en la instalacion con la Ec. 4.3. Como lo que se desea
estudiar es la capacidad de adsorcion de la resina y no la de la instalacién, se
debe restar la cantidad de acido acético retenido en el volumen muerto. Para ello
se emplea la ecuacion Ec. 4.9, en la que el Vm es el volumen muerto en la
instalacion, mads Y mret SON las masas de acido acético retenidas en la resina'y en

la instalacion, respectivamente.
Mads = Myet = Xe ™ P, Vi (Ec. 4.9)

La capacidad de adsorcidn (Qresina) Viene dada por unidad de masa de

adsorbente, por lo que al valor de masa adsorbida hay que dividirlo por la masa

de resina, W.
_ Mags
Qresina = w (Ec. 4.10)
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La adsorcion del agua se ha despreciado porgue la cantidad de agua retenida
en la instalacién cuando se llena de agua pura coincide con el volumen muerto
de la instalacion. En la Tabla 4.1 se muestran los resultados obtenidos de los

experimentos realizados.

Tabla 4.1. Masa retenida, masa adsorbida y capacidad de adsorcién a diferentes concentraciones de acido
acético.

Acido acético

[1% Xe Mret (KQ) Mads (KY) | Qresina (Kg acético/kg resina)
10 0.100 1.48 -10°3 5.12 -10* 0.153
5 0.049 9.53 -10° 4.74 -10* 0.142
2.5 0.024 4.94 -10* 2.55-10* 0.076
1.25 0.012 2.87 -10* 1.68 -10* 0.050
0.65 0.006 1.47 -10* 8.57 -10° 0.025

Como se puede ver, cuanto mayor es la concentracion del alimento, mayor es la

masa adsorbida y, por tanto, mayor es la capacidad de adsorcion.

4.3.4. |Isoterma de adsorcién

Si se representa la isoterma de adsorcion, como, la capacidad de adsorcion,
frente a la concentracidon alimentada, y se ajusta a uno de los modelos descritos
en un capitulo previo, el error asociado al mismo seré elevado, debido a que la
masa adsorbida se obtiene de restar dos nimeros grandes (la masa retenida
menos la masa que ocupa el volumen muerto) con respecto a la masa adsorbida,
por lo que pequefios errores en los nUmeros que se restan dan errores grandes
en la masa adsorbida. Por lo anterior, se ha llevado a cabo el ajuste empleando
la masa retenida en la instalacion, que es la variable experimental que se mide
directamente, que incluye tanto la cantidad adsorbida de acido acético en la
resina, como la cantidad de adsorbible retenida en el volumen muerto de la
instalacion. Al tratarse de un valor mayor, el error asociado al mismo es menor,
y por tanto, el modelo obtenido al ajustar los datos sera mas adecuado. La masa
retenida se define segun la Ec. 4.11

Mgt = Qroging (©) " W+ vy, - C (Ec. 4.11)
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En donde la isoterma de adsorcion de &cido acético se representa como q(c) en
funcién de c, donde q(c) son los kg de acido acético adsorbidos por kg de resina

y ¢ es la concentracién de acido acético en el liquido (¢ = p x).

Para llevar a cabo el ajuste es necesario representar la masa retenida en funcion
de la concentracion de acido acético e introducir en el término de la capacidad

de adsorcién el modelo que se quiera ajustar.

De todos los modelos que se han indicado en el Capitulo 2, Seccion 2.6.2, se ha
elegido el modelo Doble Langmuir (Ec. 2.4 a.) ya que proporciona un ajuste
suficientemente bueno y también tiene la ventaja de ser un modelo

matematicamente sencillo.

_ a 'Ceq + ao 'Ceq
e = T4 b;- Cog * 1+by Cog

(Ec. 2.4 a.)

donde; ai, a2, b1, b2 son los pardmetros de la isoterma. Estos parametros se
calcularon reemplazando la Ec. 2.4 a. en la Ec. 4.11 y ajustando la Ec. 4.11 para
los datos experimentales del acido acético. Los valores obtenidos fueron a; =
0.004 m3 Kgresina®, a2 = 0.00056 M3 Kgresina®, b1 = 0.022 M3 Kgacido-acético™, b2 =
0.022 m?® Kgacido-acético con r2 = 0.996. Una comparacion entre los datos
experimentales y la curva tedrica se incluye en la Figura 4.6, donde se puede

apreciar un ajuste satisfactorio.
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Figura 4.6. Efecto de la concentracion del alimento sobre la masa de acido acético retenido en la instalacion.

105



4. Resultados y discusion

4.3.5. Modelo cinético teodrico

Con la isoterma y las curvas de rotura se pueden determinar los parametros
cinéticos que completen un modelo matematico que describa la dinamica de
procesos de adsorcion/desorcion en lecho fijo del compuesto en las condiciones

estudiadas.

Como ya se ha mencionado en el Capitulo 2, el modelo empleado para la
transferencia de materia en las particulas de adsorbente es el modelo de difusion
en superficie homogénea o Homogeneous Surface Diffusion Model, HSDM por
sus siglas en inglés. Este modelo es ampliamente utilizado para modelar la
dindmica de adsorcion de compuestos organicos en medios porosos en lecho
fijo (Piazzoli y Antonelli, 2018). EI modelo matematico completo para describir
las curvas de rotura incluye los balances de materia y de cantidad de movimiento

en el lecho, y se basa en las siguientes suposiciones.

(1)  Sistema isotermo.

(2) La fase mavil se describe por un modelo de flujo piston con dispersion
axial.

(3) La densidad del liquido depende de la composicion suponiendo mezclas
ideales.

(4) El adsorbente es poroso y los poros estan llenos de mezcla liquida.

(5) La transferencia de materia en la capa limite y en los poros se describe
utilizando la aproximacion LDF (Linear Driving Force), que supone una

fuerza impulsora lineal (Glueckauf y Coates, 1947).

El balance de masa total se describe mediante la siguiente ecuacion:

0 -1 (du 9 =N,
_P=_<_.p+u-_p>- =1 (Ec. 4.12)

&

donde p es la densidad del liquido, t es el tiempo, € es la porosidad de la columna,
u es la velocidad superficial, z es la coordenada axial, N; es la velocidad de
transferencia de masa del componente i entre el liquido intersticial y la particula

adsorbente, y n es el nUmero de componentes.
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La ecuacion de Ergun relaciona la velocidad superficial y el gradiente de presion

de la siguiente manera:

oP _ 150 u(1-¢)° 4 175(1-8)p

S R T (Ec. 4.13)

donde p es la viscosidad del liquido, y d, es el diametro de particula. La velocidad
de transferencia de masa entre el liquido intersticial y el interior del adsorbente

solido esta dada por:
N; = (1- &) pp ks (n;- ;) (Ec. 4.14)

donde, N; es la velocidad de transferencia de materia entre el liquido y el sélido,
¢ es la porosidad del lecho, pp es la densidad de la particula, ks, es el coeficiente
de transferencia de masa del componente i siguiendo el modelo LDF (que
engloba todos los efectos de transferencia de materia que intervienen durante la
adsorcion: difusion a través de la capa limite alrededor de la particula de
adsorbente (kf) y la difusion superficial (Ds)), ni* es la carga total del componente
i en la particula en equilibrio con la concentracion de liquido, n;es la carga total

del componente i en la particula y su variacién puede expresarse mediante la

expresion:
on; .
a_tl =kg; (n;- n;) (Ec. 4.15)

La carga total de la particula es la suma de la concentracion del liquido que llena
los poros y la fase adsorbida, que se describe con el modelo HSDM:
B 9
ni=q,+ —c¢; (Ec. 4.16)
Pp

donde, qi" es la concentracion de adsorbato en el soélido en equilibrio con la
concentracion en el liquido, & es la porosidad de la particula y ci es la

concentracion de adsorbato en el liquido.

Cuando la transferencia de materia esta controlada por la difusion en la pelicula
externay en los poros llenos de liquido del adsorbente, el coeficiente ks se puede

determinar con la siguiente expresion (Delgado y cols., 2018):
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()

6
d, T

(Ec. 4.17)

en donde, ks; es el coeficiente de transferencia de masa del componente i
siguiendo el modelo LDF, ks,ies el coeficiente de transferencia de masa externo
y se determina con la correlacion propuesta por (Dwivedi y Upadhyay, 1977) (Ec.
4.18), la difusividad molecular del compuesto i (Dm,) se calcula con el programa

AspenPlus y la tortuosidad (r) se calcula como 550'5 (Pisani, 2011). Para este

sistema el valor de ks,agua €s igual a 0.20 s™.

kﬁ,‘ =

u (0765 0.365
( ) (Ec. 4.18)

+
c 802/3 ReO.82 ReO.386

Definidas las ecuaciones que componen el modelo mateméatico que describira el
proceso de adsorcion/desorcion en el lecho, es necesaria la obtencion de los
pardmetros cinéticos a partir de los resultados experimentales. Esto se ha hecho
incluyendo el modelo en el simulador de curvas de rotura en lecho fijo creado por
el Profesor José Antonio Delgado del Departamento de Ingenieria Quimica y de
Materiales de la Universidad Complutense de Madrid, ajustando los valores de
los parametros cinéticos (coeficiente de dispersién axial (D.) y coeficiente de
transferencia de materia (ks,)), hasta que el modelo coincida con los datos
experimentales de la adsorcién y desorcion. La calidad del ajuste se valora por
medio del coeficiente de determinacion (r?).

El modelo completo se resuelve mediante colocacion ortogonal en elementos
finitos con polinomios cubicos de Hermite. El sistema de ecuaciones
diferenciales ordinarias es integrado con el paquete ODEPACK (Hindmarsh,
2017).

4.3.6. Coeficiente de dispersion axial

Para diferenciar el efecto de la dispersion en el volumen de huecos del sistema
del efecto de la resistencia a la transferencia de materia entre el liquido y el
adsorbente se debe determinar el coeficiente de dispersion axial (Dv).

108



4. Resultados y discusion

Este parametro se determiné por ajuste de los datos experimentales de la curva
de rotura de la disolucién de cloruro sédico (NaCl, 20g/L) sobre la resina Reillex
425® al modelo propuesto, estableciendo que no hay adsorcién (isoterma de

adsorcién nula) y resultando en 5.8-10° m? s, Figura 4.7.

1.0+

K/K
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—— Modelo
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t(min)

Figura 4.7. Curva de rotura de NaCl sobre la resina Reillex 425®.

4.3.7. Coeficientes de transferencia de materia en la adsorcién

El coeficiente de transferencia de materia del agua (ksagua) S€ ha calculado
teniendo en cuenta las resistencias de difusion en la pelicula externa y en los
poros llenos de liquido del adsorbente con la Ec. 4.17. El valor de ks agua €S igual
a 0.20 sy se ha incluido en el modelo para determinar mediante ajuste el valor

de ks,écido-acético-

El coeficiente de transferencia de materia de acido acético (Ks acido-acético) S€ ha
calculado mediante el ajuste del modelo de adsorcidn en la columna a las curvas
de rotura de adsorcion experimentales de acido acético de disoluciones acido
acético-agua (0.65%, 1.25%, 2.5%, 5% y 10% en peso). El valor obtenido de
Ks 4cido-acético €S 4.65-102 s1, con r? = 0.996. La aplicaciéon del modelo a los
experimentos de adsorcion a diferentes concentraciones de acido acético, se

muestra en la Figura 4.8. La carga total (n") de &cido acético y de agua en la
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particula se han calculado con la Ec. 4.16, usando la Ec. 2.4 a. para el caso del

acético y asumiendo gagua = 0, para el agua.
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Figura 4.8. Aplicacion del modelo cinético a los experimentos de adsorcion de &cido acético a diferentes
concentraciones: 0.006 = 0.65%; 0.012 = 1.25%; 0.024 = 2.5%; 0.049 = 5%; 0.100 = 10%.

En la Figura 4.8 se observa que el modelo dinamico de adsorcién en la columna

describe satisfactoriamente todas las curvas de rotura experimentales.

4.3.8. Validacion del modelo dindmico de adsorcion / desorcion utilizando
metanol o agua como desorbentes

Como ya se ha mencionado, el modelo desarrollado para describir la dinAmica
de adsorcion en la columna, también se ha validado para describir la desorcion

del &cido acético con agua o metanol.

Para validar el modelo que describe la desorcion de acido acético con metanol,
se han llevado a cabo experimentos en los que se ha saturado previamente el
lecho con una solucién al 10% p/p de acido acético preparada con una mezcla
de agua/metanol, 50/50 p/p. Se ha elegido esa concentracion de acido acético

de cara al disefio del proceso SMB.
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Los parametros utilizados del acido acético para modelar el experimento de
desorcidén con metanol son los obtenidos a partir de la adsorcién de acido acético
de mezclas 4cido acético-agua (Ks acido-acstico = 4.65-103 sl y los parametros de la
isoterma az, a2, b1, b2). Los coeficientes de transferencia de materia del aguay el
metanol (Ks,agua, Ksmetano) S€ calcularon tedricamente con la Ec. 4.17, pero dado
que al incluir esos valores en el modelo no se lograba una reproduccién
adecuada de los datos, fue necesario determinarlos mediante el ajuste del
modelo a los datos experimentales del agua y el metanol. Los valores obtenidos
de ks,agua Y Ksmetanol fueron 7.5-10 st con un r? = 0.998. Esto se atribuye a la
presencia de 4cido acético en la interfaz liquido-resina, que aumenta la fuerza
de interaccion del agua y el metanol con la superficie de la resina, o que da lugar
a una reduccion de su coeficiente de transferencia de masa (Delgado y cols.,
2018). Como el modelo describe muy bien la desorcion de acido acético con
metanol (Figura 4.9 a)), se evidencia el escaso efecto del metanol en la adsorcion

de acido acético.

Por otro lado, cuando se utilizaba agua como desorbente, el lecho habia sido
previamente saturado con una mezcla acuosa al 10% p/p de acido acético. El
modelo se ha ajustado con el valor de ksagua = 0.20 s, que ha sido calculado
con la Ec. 4.17 para el sistema acido acético-agua y el valor de Ks acido-acético
obtenido en los experimentos de adsorcion con mezclas acido acético-agua
(4.65-102s) obteniéndose un r> = 0.996. En la Figura 4.9 b) se aprecia el buen

ajuste que hay de los datos tedricos con los experimentales.

La Figura 4.9 (a y b) incluye tanto los datos experimentales como los predichos

por el modelo para los experimentos realizados.
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Figura 4.9 a). Curvas de rotura de la desorcion de acido acético de mezclas acido acético-agua-metanol,
usando metanol puro como desorbente.
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Figura 4.9 b). Curva de rotura de la desorcion de acido acético de mezclas acido acético-agua, usando
agua como desorbente.

La comparacion entre las curvas de rotura tedricas y experimentales de la
desorcion de acido acético con agua o metanol y las predichas por el modelo,

revelan que el modelo reproduce adecuadamente los datos experimentales.
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4.3.9. Simulaciéon SMB

El modelo desarrollado que describe la dinamica de procesos de
adsorcion/desorcion en lecho fijo, se ha utilizado para disefiar y optimizar un
proceso SMB para la separacion de acido acético de mezclas acido acético-
agua, empleando agua o metanol como desorbentes. El modelo se ha incluido
en el programa de simulacion SMBSIM®© desarrollado en la Universidad
Complutense de Madrid, por el grupo CyPS para el estudio de procesos de lecho

movil simulado.

Para disefiar un proceso utilizando la tecnologia SMB, se deben especificar
algunos parametros como: (i) la concentracion del alimento (i) nUmero de
columnas y su distribucion en cada seccion (iii) longitud de las columnas (iv)
tiempo de desplazamiento y (v) relaciones entre el flujo de liquido y sélido en
cada seccion (my, my, miy my) (Schmidt-Traub y cols; 2005). Los valores de m;

(j = numero de secciones) se calculan como:

_ Qitspin- Ve €

= s (Ec. 4.19)

donde tshit €s el tiempo de desplazamiento, V¢ es el volumen de una columna, Q

es el caudal del liquido en la seccién j y € es la porosidad del lecho.

Para llevar a cabo la separacion estudiada, se ha tomado la configuracién de la
planta de un conocido proceso industrial, denominado proceso Parex®, que se
emplea para la separacion de p-xileno de una mezcla de isémeros (Broughton y
cols., 1970; Rodrigues y cols., 2015; Silva y cols., 2015) y que constituye otra de
las aplicaciones desarrolladas por la empresa UOP. En el proceso Parex® se
emplean 24 columnas, cada una de ellas de 1 m (Gomes y cols; 2006). Ademas,
se ha asumido que se utiliza el mismo numero de columnas en cada seccion
para simplificar y una alimentaciéon de acido acético al 10% dado que se
encuentra dentro del rango tipico de concentracion de este compuesto en los
caldos de fermentacién (Vidra y Nemeth, 2018). El tiempo de desplazamiento del
proceso Parex® se ha estimado en 1.1 min (Minceva y Rodrigues, 2002). Para
un namero determinado de lechos, el tiempo de desplazamiento (tshit) de un

proceso SMB esta determinado por la resistencia de transferencia de masa entre
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el liquido y el adsorbente. El tshit debe ajustarse a un valor lo mas bajo posible,
para minimizar el volumen de la columna requerido para un rendimiento dado,
manteniendo los requisitos de pureza y recuperacion, pero debe ser lo
suficientemente alto para superar la resistencia de transferencia de masa, que
es inversamente proporcional al coeficiente minimo de transferencia de masa en
el proceso (Raghuram y Wilcher, 1992). Asi, el tiempo de desplazamiento se ha
calculado con la Ec. 4.20, que utiliza el producto entre el tiempo de
desplazamiento y el coeficiente de transferencia de masa del proceso Parex®
(66 s x 0.033 s!) (Minceva y Rodrigues, 2002) y tiene en cuenta el coeficiente
de transferencia de masa del compuesto (A) en estudio. El valor del tshit
utilizando el coeficiente de transferencia de &acido acético obtenido en este

trabajo se muestra en la Ec. 4.21.

66 sx0.033 s
tshirt = P (Ec. 4.20)
S,A
66 sx0.033s™
tshift = =468 s (EC 421)

0.00465 s

El valor del tiempo de desplazamiento ha sido aumentado a 500 s para trabajar

en condiciones seguras.

Una vez se ha determinado la composicién del alimento, la configuracion de la
planta (en la que se especifica la longitud de la columna, el nimero de columnas,
su distribucion y el tiempo de desplazamiento), los parametros restantes de
funcionamiento que son los valores de m; se especificaran y optimizaran
utilizando el método del trazado de lineas de alimentacién constante y el método

del volumen de separacion.

La estimacioén inicial de los valores de m; se ha determinado con el método
simplificado “shortcut” propuesto en bibliografia (Schmidt-Traub, 2005). Para la
separacion de dos componentes A y B, donde A es el componente mas
fuertemente retenido. En este caso especifico, A es el acido acético y B es el

agua. Se proponen los siguientes valores de m;(donde j indica la zona del SMB):
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dnA
Mymin= Pp dc, (Ec. 4.22)
CA—>0, cg= 0
dnB
My, min = de—CB (Ec. 4.23)
cp=0, cg—0
Ny
My max =P, —— (EC. 4.24)
P €A CA=CAF CB=CBF
ng
M)y, max = Py, C_B (Ec. 4.25)

ca=0cg=cgF

Donde pp es la densidad de la particula, na es la carga total de A en la particula
en equilibrio con la concentracion del liquido, ns es la carga total de B en la
particula en equilibrio con la concentracién del liquido. Ca, es la concentracién
del compuesto A y Cg, es la concentracion de B, Car y Cgr corresponde a la

concentracion de Ay B en el alimento, respectivamente.

Determinados los valores de m; los valores de Qj (Qi, Qu, Qu, Qw), que
corresponden a los caudales volumétricos en cada seccion, se calculan con la
Ec. 4.19. Los caudales volumétricos del desorbente (Qp), del alimento (Qa) y las
fracciones a la salida del extracto (Sex) y el refinado (Srer) son calculadas

mediante las siguientes ecuaciones:

Qp =Q-Qy (Ec. 4.26)
Qa = Q- Qy (Ec. 4.27)
_Q-Qy
Sext = Q (Ec. 4.28)
Sref = Q”’C; A (Ec. 4.29)
I
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El flujo méasico del alimento y del desorbente se calculan mediante las siguientes

ecuaciones:
-Q
p="Fo>p (Ec. 4.30)
SLecho
p=Paa (Ec. 4.31)
SLecho

donde ppy pa son calculadas con la Ec. 4.7.

Los parametros para evaluar la separacion desarrollada son la pureza (>99%),
la recuperacién del acido organico (>95%), la productividad del acido organico
(la mayor posible), y el consumo de metanol o agua en el estado estacionario
ciclico del proceso (el menor posible). Y se definen de la siguiente manera

(tomando como base de calculo un ciclo):

masa del acido organico en el extracto
Pureza = — — x 100 (Ec. 4.32)
(masa de acido organico + masa de agua) en el extracto

. masa de acido organico en el extracto
Recuperacioén = — — - x 100 (Ec. 4.33)
masa de acido organico en el alimento

. masa de acido organico en el extracto
Productividad = — - - (Ec. 4.34)
volumen del sdélido en todos los lechos x tiempo de desplazamiento

volumen de desorbente
Consumo de desorbente = — — (Ec. 4.35)
masa de acido organico en el extracto

4.3.10. Disefio y optimizacién de un proceso SMB para la separacion de
acido acetico de mezclas acido acético-agua usando metanol como
desorbente

La Figura 4.10 muestra el diagrama de flujo de un proceso de fermentacion en
el que el &cido acético se recupera por medio de un proceso SMB utilizando
metanol como desorbente. Para evitar el taponamiento de las columnas del SMB,
la biomasa y so6lidos suspendidos que provienen de la fermentacion son filtrados

antes de ser alimentados a la unidad SMB.
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REFINADO SIN DESORBENTE

FILTRO »| RECUPERACION
SUSTRATO CALDO EXTRACTO DE ACIDO 5 -
2 A | FERMENTADOR > | hcom SMB ACETICOY [ ACIDO ACETICO
- ACIDO ACETICO > METANOL
-COMPONENTES REFINADO
BIOMASA SOLUBLES EN
AGUA

METANOL
Figura 4.10. Diagrama de flujo de un proceso de fermentacion en el que el acido acético se recupera por
medio de un proceso SMB utilizando metanol como desorbente.

Usando metanol como desorbente los valores iniciales de m; obtenidos con el
método simplificado “shortcut” (Schmidt-Traub, 2005) son: m; = 4.009, m; =
0.463, my; = 1.545, myy = 0.463, lo que resulta en D = 3.34 kg m2?s?, A=1.301
kg m2s?, sex= 0.758 y st = 0.489. Con estas condiciones de operacion, se
alcanza una recuperacion de acido acético del 94%, con una pureza del 86%. Y
como ya se ha dicho anteriormente, se considera una separacion satisfactoria
cuando la pureza y la recuperacion sean superiores al 99% y al 95%,
respectivamente. Por lo anterior, el valor de my fue incrementado (my = 1)
manteniendo el mismo caudal de alimento, el valor de myy fue reducido (my = -
0.1). Con ello, se consigue aumentar el caudal de refinado, con lo que aumenta
el caudal de agua que sale por el mismo. Para mantener el mismo caudal de
alimento (Ec. 4.27), a my se le ha sumado el valor de una constante (my = my +
(M- Mi)shortcut= 1 + 1.082 = 2.082, donde (M- Mi)shortcut = 1.545 - 0.463 = 1.082).
Con la nueva combinacién de valores de m (m;=4.009, m; =1, my = 2.082, my
= - 0.1), la pureza ha aumentado a 99% pero la recuperacién ha disminuido
considerablemente (55%). Por tanto, para aumentar la recuperacion, la entrada
de alimento se redujo multiplicando (mm - Mu)shortcut POr un factor de reduccion
(mu = my + (M - Mi)shorteut 0.3) = 1 + 1.082:0.3 = 1.324). Con la nueva
combinacion de valores m (m; = 4.009, m; = 1, my = 1.324, my = - 0.1), que
resulté en D = 3.875 kg m? s, A=0.390 kg m? s, sext =0.643 y Sref = 0.715, se

ha logrado una recuperacion de acido acético del 98 % con una pureza del 99%.

Estas condiciones de funcionamiento se han fijado como punto de partida para
la optimizacion de my; y my (Figura 4.11), utilizando el método del trazado de
lineas de alimentacion constante (miu = my + constante) en el plano my - mu, en
el intervalo en el que se ha obtenido una separacion satisfactoria, buscando el

punto de maxima diferencia entre my y my (lo que conduce a la maxima
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productividad y al menor consumo de desorbente) (Mazzotti y cols., 1997;
Schmidt-Traub, 2005; Rodrigues y cols., 2015). Con esta optimizacion se
pretenden encontrar los mejores valores de los parametros m; y my para los
valores constantes m; y my. En la Figura 4.11 se muestran las lineas de
alimentacion constante para m;=4.009 y myy = - 0.1. Con este método se obtiene
un o6ptimo parcial (ya que m; y my no estan optimizados) con m; = 0.55y my =
1.523.

2.0

X Punto de partida

0.8 T T T T T T T T T T T
0.6 0.8 1.0 12 14 1.6

mII

Figura 4.11. Trazado de lineas de alimentacion constante de la separacion estudiada (mi =4.009 y my = -
0.1). Enlos puntos dentro de la region delimitada, la pureza es superior al 99% y la recuperacion es superior
al 95%, usando metanol como desorbente.

Con el 6ptimo parcial determinado previamente, se procede a optimizar m; y my.
Se ha utilizado el método del volumen de separacion propuesto por Rodrigues y
cols., 2015, cuyo objetivo es obtener el minimo consumo de desorbente mientras
que la purezay la recuperacion sean del 99% y 95%, respectivamente. El método
consiste en buscar el valor de m, lo mas bajo posible conservando los parametros
de separacion dentro de lo indicado. Seguidamente, buscar el valor de my lo
mas alto posible, pero conservando también las condiciones de separacion. El
valor de m; se cambia y se repite el procedimiento. De esta manera se
encuentran varias combinaciones de valores m;, my, myi y myy, donde los valores

de m;, my; y myy son los éptimos para cada valor fijo de m;.
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La Tabla 4.2 muestra las diferentes combinaciones de valores de m;, my, mu y
myv encontrados para el sistema estudiado (separacion de acido acético de
mezclas acuosas por SMB utilizando metanol como desorbente) y los
parametros de rendimiento correspondientes. El consumo minimo de desorbente
se obtiene con la siguiente combinacion de valores: m; = 2.68, my = 0.55, my =
1.43, my = 0.01. Por lo tanto, esta combinacion ha sido considerada como la
Optima. Con esta combinacidén se logra una recuperacion del 95% de &cido
acético, con un 99% de pureza. Se obtiene una productividad de 47.277 kg
Msslido™> h™* y un consumo de desorbente (C.D.) de 0.031 m3 kg™.

Tabla 4.2. Combinaciones de los valores mj encontrados en la optimizacién, usando metanol como

desorbente. D, A en kg m™2s™. Pur. Rec. en %, Prod. en kg msgido2 h™*, C.D. en m3kg. Los valores en
negrita se han tomado como la combinacion 6ptima.

mi mi mu miv D A Sext Sref Pur. Rec. Prod. C.D.

4009 055 1523 -01 3876 1.178 0.739 0.742 99.0 957 52.236 0.043

3.207 055 1490 0.11 2921 1130 0.685 0.639 99.0 953 50.201 0.034

2806 055 1.448 0.07 2581 1.080 0.649 0.651 99.0 957 48.204 0.031

2686 055 1432 0.01 2524 1061 0.637 0.677 99.0 955 47.277 0.031
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Los perfiles de la fraccion masica de todos los componentes en el SMB en estado

estacionario ciclico para el proceso optimizado se muestran en la Figura 4.12.
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8 06{ —Agua
[2]
@
IS
c
©
'C 0.4
[S]
@
L
0.2
o+ T T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24
T Seccion | Seccion Il f Seccion |l 1 Seccion IV
D E Lecho [ R

Figura 4.12. Perfiles de la fraccion masica de todos los componentes en el SMB optimizado con metanol
como desorbente.

En la seccion | (entre D y E), el metanol comienza a desorber el acido acético
retenido en la resina. En la Seccion Il (entre E y F) el metanol continua
desorbiendo &cido acético de la resina y también ha comenzado a sacar agua
de la resina. En la Seccion 1l (entre F y R) el metanol poco a poco deja de sacar
agua, el acido acético de la disolucion alimentada en F es adsorbido en la resina,
y el agua comienza a ser retirada de la corriente quedando retenida en la resina.

Finalmente, en la Seccion 1V, se termina de eliminar el agua de la corriente.
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3.11. Disefio y optimizacién de un proceso SMB para la separacion de acido
acético de mezclas acido acético-agua usando agua como desorbente

La Figura 4.13 muestra el diagrama de flujo de un proceso de fermentacion en
el que el &cido acético se recupera mediante un proceso SMB utilizando agua

como desorbente.

REFINADO

FILTRO
EXTRACTO | 4 -
CALDO ACIDO ACETICO
— »| FERMENTADOR »
P AGUA SMmB Y AGUA
-ACIDO ACETICO
BIOMASA -COMPONENTES
T SOLUBLES EN
AGUA

AGUA

Figura 4.13. Diagrama de flujo de un proceso de fermentacion en el que el acido acético se recupera por
medio de un proceso SMB utilizando agua como desorbente.

En el caso del agua como desorbente, se ha considerado que las impurezas
(sales, sustratos) que acompafian al acido acético en la alimentacion al SMB no
se adsorben. Se simulan en el proceso como una Unica impureza diferente del
agua. La pureza del acido acético en el extracto se calcul6 con la Ec. 4.32,

reemplazando la masa de agua por la masa de impureza.

Usando el agua como desorbente los valores iniciales obtenidos de m; son: m| =
4.009, my = 0.463, my = 1.545, myy = 0.463, lo que resulta en D = 4.243 kg m?2s
1, A =1.301 kg m?s?, sexx=0.758 y srer = 0.489. Bajo estas condiciones de
operacion, se logra una recuperacion de acido aceético >95%, con pureza >99%.
Estas condiciones de operacion se establecieron como punto de partida para la
optimizacion de m; y mu mediante el método del trazado de lineas de
alimentacion constante, que como se ha mencionado anteriormente, tiene por
objeto encontrar los mejores valores de los parametros my y my; para los valores
constantes m; y my. La Figura 4.14 muestra las lineas de alimentacion constante
para m =4.009 y my = 0.463. Con este método se obtuvo un 6ptimo parcial con
my = 0.44 y my; = 1.549.

121



4. Resultados y discusion
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Figura 4.14. Trazado de lineas de alimentacion constante de la separacion estudiada (mi=4.0099 y my =
0.4634). En los puntos dentro de la region delimitada, la pureza es superior al 99% y la recuperacion es
superior al 95%, usando agua como desorbente.

Para la optimizacién de m; y myy también se ha utilizado el método del volumen
de separacion. La Tabla 4.3 muestra las diferentes combinaciones de valores de
mi, my, miy myy encontrados y los parametros de rendimiento correspondientes
para la separacion de acido acético de mezclas acuosas mediante un proceso
SMB utilizando agua como desorbente. EI consumo minimo de desorbente se
obtiene con la siguiente combinacion de valores: m=2.40, my=0.443, m;;=1.41,
miv = 0.5. Con esta combinacion se logra una recuperacion del 95% de &cido
acético, con un 99% de pureza. Se obtiene una productividad de 51.946 kg

Msslido™> h™* y un consumo de desorbente de 0.020 m3kg™.
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Tabla 4.3. Combinaciones de los valores mj encontrados en la optimizacién, usando agua como desorbente.
D, A en kg m™2s™. Pur. Rec. en %, Prod. en kg mssiido>h™, C.D. en m®kg?. Los valores en negrita se han
tomado como la combinacién 6ptima.

mi mi mu mi D A Sext Sref Pur. Rec. Prod. C.D.

4.009 0.440 1.549 0.463 4.243 1.333 0.763 0.490 99.9 95.1 59.143 0.033

3.207 0.439 1510 0470 3.275 1.288 0.714 0477 998 95.0 57.048 0.026

2806 0.440 1473 0500 2760 1.242 0.681 0.454 994 95.0 55.038 0.023

2405 0.443 1.416 0500 2.280 1.171 0.638 0.440 99.2 95.2 51.946 0.020

Al comparar los valores de productividad, se observa que la productividad
utilizando agua como desorbente es superior a la obtenida con metanol, esto se
atribuye al mayor coeficiente de transferencia de masa de agua e impurezas
cuando se emplea agua como desorbente. Este valor fue de 0.20 s (calculado
con la Ec. 4.17), mientras que los coeficientes de transferencia de masa de
metanol y agua cuando se utiliz6 el metanol como desorbente (determinados

mediante el ajuste de datos experimentales) fueron de 7.5-103 s,
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Los perfiles de la fraccion masica de todos los componentes en el SMB en estado

estacionario ciclico para el proceso optimizado se muestran en la Figura 4.15.
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Figura 4.15. Perfiles de la fraccion masica de todos los componentes en el SMB optimizado con agua como
desorbente.

En la seccion | (entre D y E) el agua comienza a desorber el &cido acético que
esté adsorbido en la resina. En la seccion Il (entre E y F) las impurezas solubles
gue acomparian al acético en el alimento son retiradas de la resina. Al final de la
seccion Il (entre F y R), la concentracién de impurezas alcanza su nivel maximo,
la resina comienza a adsorber el acido acético. Por ultimo, las impurezas que no
fueron retiradas de la corriente en la seccion Ill son arrastradas a la seccion IV,

donde son retiradas completamente de la corriente.

4.3.12. Recuperacién del metanol de la corriente de extracto y refinado del
proceso SMB optimizado, cuando el desorbente utilizado es el metanol.

Como ya se ha dicho en capitulos previos, en estudios publicados sobre la
recuperacion de acidos organicos de caldos de fermentacibn mediante

adsorcion, no se abarca el proceso completo que incluye la regeneraciéon del
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desorbente y purificacion del producto. Por esta razén, en el presente trabajo se
propone un proceso para la recuperacion del metanol de la corriente de extracto
y refinado del proceso SMB optimizado, que ayudara también a determinar la

viabilidad del proceso.

Se propone como método de separacion una destilacion a vacio aprovechando
la diferencia entre los puntos de ebullicion de los componentes de la mezcla y el
metanol. Se ha empleado Aspenplus® para simular el proceso, empleando el
método NTRL-Hayden-O’Connell (adecuado para mezclas con acidos
carboxilicos) para la prediccidon de las propiedades y el modelo RADFRAC para
simular la columna de destilacion. Los datos de composicion de las corrientes de
alimento de las columnas de destilacion corresponden al proceso SMB
optimizado (Tabla 4.2).

La destilacion a vacio en la corriente de extracto utiliza calor residual por debajo
de 66 °C en la caldera (Zhang y cols., 2014), y una temperatura en torno a los
23 °C en el condensador. Los resultados de la recuperacion de metanol de la
corriente de extracto del proceso SMB optimizado se muestran en la Figura 4.16

a).

DESTILACION A VACIO
0.15 bar

30 ETAPAS

Etapa de alimentacion 15
Relacion de reflujo 0.4

DESTILACION

1 bar

22.83°C

0.9506 kg / h
Metanol 99.99%
0.540-5KW Acido acético 0%

EXTRACTO Agua 0.00437%
1 bar

25°C

1kg/h

Metanol 95.06%
Acido acético 4.88%
Agua 0.049%

65.2°C FONDO
1 bar
65.2 °C
0.0493 kg / h
Metanol 0.0057%
Acido acético 99.07%
3.87e-6kW Agua 0.91%

Figura 4.16 a). Simulacién de la recuperacion de metanol de la corriente de extracto del proceso SMB
optimizado con Aspenplus®.
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En la corriente de refinado, la destilacién a vacio utiliza calor residual por debajo
de 61 °C en la caldera, y una temperatura sobre los 28 °C en el condensado. Los
resultados de la recuperacion de metanol de la corriente de extracto del proceso

SMB optimizado se muestran en la Figura 4.16 b).

DESTILACION A VACIO
0.20 bar

30 etapas

Etapa de alimentacion 15
Relacién de reflujo 1.5

DESTILACION
1 bar
28.3°C
0.3652kg / h
28.3°C Metanol 99.998 %
3.47e-5kW Acido acético 0 %
Agua 0.002 %
REFINADO
1 bar
25°C — <t
lkg/h
Metanol 36.52 %
Acido acético 0.31 %
Agua 63.16 %
60.09 °C FONDO
1 bar
60.09 °C
0.6347kg/h
Metanol 0.001 %
Acido acético 0.498 %
4.97e-5kW Agua 99.49%

Figura 4.16 b). Simulacion de la recuperacion de metanol de la corriente de refinado del proceso SMB
optimizado con Aspenplus®.

La energia necesaria para bombear las corrientes de destilado y fondo a presion
atmosférica fue calculada, resultando en 0.013 MJ/KQacido-acstico. Se ha
recuperado metanol de alta pureza por destilacién a vacio, con presiones que
oscilan de 0.15 a 0.2 Bar, temperaturas de ebullicion por debajo de los 66 °C y

temperaturas de condensacion por debajo de los 29 °C.

El uso de uno u otro desorbente (metanol o agua) dependera del posterior uso
gue se le desee dar al acido acético. Usando metanol como desorbente se puede
obtener acido acético de alta pureza, que podria ser utilizado como materia prima
para la sintesis de otros productos (Shi y cols., 2005), aunque el costo adicional
del proceso de destilacion requerido para recuperar el metanol debe ser tenido
en cuenta. Por otro lado, cuando el desorbente es el agua, el proceso es mas
econdémico, pero el acido acético obtenido diluido en agua tendra unas

posibilidades de uso reducidas. Una posible aplicacion es el uso como materia
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prima en procesos de fermentacion para la produccion de polihidroxialcanoatos
(PHA) y polihidroxibutirato sintetizado (PHB) (Munir y Jamil, 2018; Du y cols.,
2001; Marudkla y cols., 2018).
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4.4. ACIDO SUCCINICO

4.4.1. Curvas de rotura de la adsorcion de acido succinico (AS) de mezclas
acuosas sobre laresina Reillex® 425

Se han preparado cinco mezclas acuosas, cada una con diferente concentracion
de &cido succinico (5%, 2.5%, 1.25%, 1% y 0.65% en peso). El intervalo de
concentracion se ha elegido de acuerdo con la concentracion de este acido en
los caldos de fermentacion reales. Las curvas de rotura de los experimentos de
adsorcion hasta saturacion se han obtenido siguiendo el mismo procedimiento
utilizado con el 4cido acético (AA) (Seccidn 3.3.2. del Capitulo 3). Las curvas de

rotura se incluyen en la Figura 4.17.
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Figura 4.17. Curvas de rotura de los experimentos de adsorcion de &cido succinico hasta saturacion a
diferentes concentraciones.

Al igual que con el &cido acético, se observa que cuando se aumenta la
concentracion de acido succinico y se mantiene el caudal constante, aumenta la
cantidad de acido organico disponible por unidad de tiempo, lo que provoca que
la saturacion del lecho se produzca en menor tiempo. Ademas, el tiempo de
rotura y de saturacion también se reducen cuando la concentracién aumenta.
Las limitaciones difusionales son menores debido a la existencia de un mayor
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gradiente de concentracion. La menor resistencia se ve reflejada en una

reduccion de la zona de transferencia de materia.

4.4.2. Curvas deroturade ladesorcion de acido succinico (AS) con metanol
como desorbente

Los experimentos consistian en alimentar metanol puro a 25 °C y a 1 ml/min al
lecho saturado con una solucion al 5% p/p de acido succinico, preparada con
una mezcla agua/metanol, 50/50 p/p. Se tomaban muestras cada cierto tiempo
a la salida de la columna para analizarlas posteriormente y de esta manera
determinar la efectividad del desorbente (metanol).
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v Desorcion con metanol

0.04 4

0.03

0.02 4

0.01

Fraccion masica acido succinico (AS)

0.00 — T e —

T T
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Figura 4.18. Curva de rotura de la desorcion de &cido succinico con metanol como desorbente.

Como se puede observar en la Figura 4.18, cuando se utiliza metanol como
desorbente se consigue una desorcion practicamente completa del acido
succinico a los 40 minutos.
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4.4.3. Capacidad de adsorcion

Al igual que con el acido acético, a partir de la curva de rotura y el balance de
materia del acido succinico en el lecho para cada concentracion (5%, 2.5%,
1.25%, 1%, 0.65% en peso), se determiné la cantidad adsorbida de acido en la
resina, la masa de adsorbible retenida en la instalacién y la capacidad de
adsorcion de la resina correspondiente a las condiciones en que se ha llevado a
cabo cada experimento. El término del balance de masa (mo), que corresponde
a la masa inicial de adsorbato en la instalacion es nulo, por lo tanto, la masa
retenida en la instalacion serd la diferencia entre la masa inicial y final. En la

Tabla 4.4. Se muestran los resultados obtenidos en los experimentos realizados.

Tabla 4.4. Masa retenida, masa adsorbida y capacidad de adsorcidn a diferentes concentraciones de &cido
succinico.

Acido succinico
[1% Xe Mret (KQ) Mags (KQ) | g resina (Kg succinico/kg resina)
5 0.046 1.38-10° | 9.21-10* 0.276
2.5 0.022 9.72-10* | 7.54 -10% 0.226
1.25 0.010 6.54 -10* | 5.53-10* 0.166
1 0.007 4.68-10* | 3.95-10* 0.118
0.65 0.004 3.59-10* | 3.19-10* 0.095

Cuanto mayor es la concentracion del alimento, mayor es la masa adsorbida y

por tanto, mayor es la capacidad de adsorcion.

4.4.4. Isoterma de adsorcién

Se ha llevado a cabo el ajuste empleando la masa retenida, que es la variable
experimental que se mide directamente, que incluye tanto la cantidad adsorbida,
como la cantidad de adsorbible retenida en el volumen muerto de la instalacion.
Como se ha mencionado anteriormente, la masa retenida se define segun la

ecuacion 4.11.
mret = qresina (C) ’ W+ Vm "C (EC. 4.11)

Se representa entonces la masa retenida frente a la concentracién de acido
succinico. De esta manera, el ajuste se hace introduciendo en el término de la

capacidad de adsorcion el modelo que se desea ajustar.
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En este caso, se han ajustado los datos empleando el modelo Doble Langmuir

(Ec. 2.4 a.), obteniéndose resultados satisfactorios.

_ aq 'Ceq + a 'Ceq
Teq = T4 b, Cog ' 1+by Cog

(Ec. 2.4 a.)

Los parametros de la isoterma ai, az, bs, b2, se calcularon reemplazando la Ec.
2.4 a. en la Ec. 4.11 y ajustando la Ec. 4.11 para los datos experimentales del
acido succinico. Los valores obtenidos fueron a; = 0.028 m?3Kgresina®, a2 = 0.004
m?3 kgresina®, b1 = 0.082 m?® Kgacido-succinico, b2 = 0.822 m? Kgacido-succinico* cON r? =
0.996. Una comparaciéon entre los datos experimentales y la curva teodrica se

incluye en la Figura 4.19, donde se puede apreciar un ajuste satisfactorio.
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Figura 4.19. Efecto de la concentracion del alimento sobre la masa de &cido succinico retenido en la
instalacion.

4.4.5. Modelo cinético teérico

El modelo de difusidon superficial homogénea (HSDM) también se ha utilizado
para describir la transferencia de acido succinico de mezclas acido succinico-
agua en el interior de la resina Reillex® 425. El modelo mateméatico completo se
ha implementado en el simulador de curvas de rotura (Seccién 4.3.5) para

determinar el coeficiente de transferencia de materia del acido succinico
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mediante ajuste (Ksacido-succinico). La calidad del ajuste se valora por medio del

coeficiente de determinacion (r?).

4.4.6. Coeficientes de transferencia de materia

El valor de ks,agua Utilizado en el modelado de la adsorcion de acido succinico de
mezclas acuosas sobre la resina Reillex® 425 en lecho fijo, se calculd

tedricamente utilizando la ecuacion 4.17, obteniéndose un valor de 0.002 s

El Ks acido-succinico S€ ha calculado mediante el ajuste del modelo dinamico de
adsorcion en la columna a las curvas de rotura de adsorcion experimentales de
acido succinico de disoluciones acido succinico-agua (5%, 2.5%, 1.25%, 1%y
0.65% en peso). El valor obtenido de ks acido-succinico €5 2.66-10 st con r2=0.997.
La aplicacion del modelo dinamico a los experimentos de adsorcion a diferentes
concentraciones de acido succinico, se muestra en la Figura 4.20. La carga total
(ni*) de &cido succinico y de agua en la particula se han calculado con la Ec.

4.16, usando la Ec. 2.4 a. para el caso del succinico y asumiendo gagua = 0, para

el agua.
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Figura 4.20. Aplicacion del modelo cinético a los experimentos de adsorcion de &cido succinico a diferentes
concentraciones: 0.004 = 0.65%; 0.007 = 1%; 0.010 = 1.25 %; 0.022 = 2.5%; 0.046 = 5%.
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En la Figura 4.20, se observa que el modelo cinético de adsorcion en la columna

describe satisfactoriamente todas las curvas de rotura experimentales.

4.4.7. Validacion del modelo dindmico de adsorcion / desorcién con
metanol como desorbente

El modelo dinamico desarrollado también se ha validado para describir la

desorcién del acido succinico con metanol.

Los experimentos llevados a cabo para modelar la desorcion de acido succinico
iniciaban cuando se alimentaba metanol puro al lecho saturado con una solucién
al 5% p/p de &cido succinico, 47.5% p/p de agua y 47.5% de metanol. Los valores
de los coeficientes de transferencia de masa Ksmetanol Y Ksagua S€ calcularon
tedricamente con la Ec. 4.17, obteniéndose una reproduccién adecuada de los
datos. Los valores de Ks metanol Y Ks,agua fueron 0.033 y 0.044 s! respectivamente,
con un r2 = 0.999. El valor de Ksacido-succinico Utilizado en el modelado de la
desorcién es el mismo que se ha obtenido previamente mediante ajuste de los
datos experimentales de la adsorcion del acido succinico de mezclas acido
succinico-agua (2.66-10° s1). La Figura 4.21 incluye tanto los datos

experimentales como los predichos por el modelo para el experimento realizado.
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Figura 4.21. Curva de rotura de la desorcion de 4cido succinico de mezclas &cido succinico-agua-metanol,
usando metanol puro como desorbente.
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En la Figura 4.21 se observa un ajuste adecuado entre el modelo y los datos

experimentales de desorcion de acido succinico con metanol.

4.4.8. Simulacion SMB

El modelo desarrollado también se ha utilizado para simular la separacion de
acido succinico de mezclas &cido succinico-agua, mediante un proceso SMB
empleando metanol como desorbente. El modelo se ha implementado en el

programa de simulacion SMBSIM®.

La configuracién de la planta para la separacién de acido succinico de mezclas
acuosas es la misma que se ha usado con el 4cido acético (24 columnas, cada
una de ellas de 1m de longitud, 4 secciones y en cada seccién hay 6 columnas).
Se ha establecido que el alimento que entra al SMB tiene una concentracion de
acido succinico del 5% p/p porque es la concentracion que suele tener este
compuesto en el caldo de fermentacion cuando se sintetiza por via fermentativa

(Davison y cols., 2004; Prochaska y cols., 2018).

El tiempo de desplazamiento también se ha calculado con la Ec. 4.20, teniendo
en cuenta el coeficiente de transferencia del acido succinico (Ks,acido-succinico)
obtenido en el presente trabajo.

66 s x0.033 s

by = -819s Ec.4.36
St 0.00266 s ( )

El valor del tiempo de desplazamiento ha sido aumentado a 900 s para trabajar

en condiciones seguras.

Los valores iniciales de m; también se han determinado con el método
simplificado “shortcut” que se ha utilizado con el acido acético (Schmidt-Traub,
2005) (Ec. 4.22 - 4.25).

Determinados los valores de mj, los valores de Qjse calculan con la Ec. 4.19. Los
caudales volumétricos del alimento (Qa), del desorbente (Qp) y las fracciones a

la salida del extracto (Sext) y el refinado (Srer), Se calculan con las Ec. 4.26 - 4.29.
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Las Ec. 4.30 y 4.31 nuevamente se emplean para calcular el flujo masico del
alimento y desorbente cuando los compuestos en estudio son el &cido succinico

y el metanol como desorbente.

Los parametros fijados para evaluar la separacion desarrollada siguen siendo la
pureza (£99%), la recuperacion del acido (295%), la productividad del acido
succinico (la mayor posible) y el consumo de desorbente (el menor posible) y se

determinan con las Ec. 4.32 - 4.35.

4.4.9. Disefio y optimizacion de un proceso SMB para la separacion de
acido succinico de mezclas &cido succinico-agua usando metanol como
desorbente.

Usando el metanol como desorbente los valores iniciales obtenidos de m; con el
método “shortcut” son: m; = 21.668, my = 0.463, mii=4.001 y myy = 0.463, lo que
resultaen D =11.111 kg m? s, A=2.394 kg m?s?, Sext =0.949 y Ser= 0.757.
Con estas condiciones de operacion, se alcanza una recuperacién de acido
succinico del 98%, con una pureza del 98%. Y como ya se ha mencionado en
apartados anteriores, se considera separacion satisfactoria cuando la pureza y
la recuperacién sean iguales o mayores al 99% y 95%, respectivamente. Por lo
tanto, para optimizar el proceso, el valor de my fue reducido (my = 0.4). Con la
nueva combinacion de valores de m; (m;= 21.668, m; = 0.463, m;; = 4.001 y myy
= 0.4), que resulto en D = 11.144 kg m?2 s, A =2.394 kg m2 s, Sext =0.949 y
Sret = 0.771, se observo que se alcanzaban los valores deseados de pureza 'y

recuperacion, 99% y 98% respectivamente.

Estas condiciones de funcionamiento se han fijado como punto de partida para
la optimizacion de myy my (Figura 4.22), utilizando el método del trazado de
lineas de alimentacion constante. En la Figura 4.22. Se muestran las lineas de
alimentacion constante para m; = 21.668 y myy = 0.4. Con este método se obtiene

un optimo parcial con m; = 0.46y my; = 4.121.
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Figura 4.22. Trazado de lineas de alimentacion constante de la separacion estudiada (mi=21.668 y my =
0.4). Enlos puntos dentro de la regién delimitada, la pureza es superior al 99% y la recuperacion es superior
al 95%, usando metanol como desorbente.

Para la optimizacion de m;y my se ha utilizado el método del volumen de
separacion (Rodrigues y cols., 2015), que como ya se ha mencionado busca el
minimo consumo de desorbente mientras que la pureza y la recuperacién sean
satisfactorias. La combinacion éptima de m;, my, my 'y my es la que ofrece el

menor consumo de desorbente.

La Tabla 4.5 muestra las diferentes combinaciones de valores de m;, my, myy
myv encontrados para el sistema estudiado (separacion de acido succinico de
mezclas acuosas por SMB utilizando metanol como desorbente) y los
parametros de rendimiento correspondientes. El consumo minimo de desorbente
se obtiene con la siguiente combinacion de valores: m; = 10.834, my = 0.46, my
= 3.714 y my = 0.45. Por lo tanto, esta combinacion ha sido considerada como
la optima. Con esta combinacion se alcanza una recuperacion del 95.7% de
acido succinico, con un 99.05% de pureza. Se obtiene una productividad de
49.136 kg mssiido® h™* y un consumo de desorbente de 0.065 m? kg,

La pureza de &cido succinico alcanzada con el proceso propuesto (99.05%) es

similar a la obtenida en un trabajo encontrado en la literatura que ha utilizado
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una unidad SMB a escala de laboratorio de tres zonas (1 columna en cada zona)
y la resina Amberchrom® CG300 como adsorbente. Dicho estudio fue disefiado
para verificar experimentalmente la viabilidad de la separacion continua del acido
succinico y el acido lactico. Los resultados de esta investigacion, muestran que
la pureza de los dos &cidos es superior al 98% (Nam H.G. y cols., 2012).

Tabla 4.5. Combinaciones de los valores mj encontrados en la optimizaciéon, usando metanol como

desorbente. D, A en kg m™2s™. Pur. Rec. en %, Prod. en kg msgidoe™2 h™t, C.D. en m3kg. Los valores en
negrita se han tomado como la combinacién éptima.

mi mi mu mi D A Sext Sref Pur. Rec. Prod. C.D.

21668 046 4121 04 11144 2478 0949 0.777 99.70 9505 54.862 0.120

17.334 046 4.050 0.45 8.847 2430 0.937 0.763 99.06 95.04 53.813 0.097

15.167 0.46 3.980 0.45 7.712 2382 0.928 0.759 99.06 95.16 52.821 0.086

13.000 0.46 3.856 0.45 6.576 2.298 0.917 0.753 99.07 95.85 51.332 0.075

10.834 046 3.714 045 5441 2203 0.902 0.745 099.05 9574 49.136  0.065
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Los perfiles de la fraccion de masa de todos los componentes en el SMB en
estado estacionario ciclico para el proceso optimizado se muestran en la Figura
4.23.
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Figura 4.23. Perfiles de la fracciébn masica de todos los componentes en el SMB optimizado con metanol
como desorbente.

En la seccion | (entre D y E) se puede observar como el metanol ha comenzado
a desorber al acido succinico que esta adsorbido en la resina. En la seccion Il
(entre E y F) el metanol continua desorbiendo acido succinico y también ha
comenzado a sacar agua de la resina. En la seccion Il (entre F y R), el &cido
succinico de la disolucion alimentada en F es adsorbido en la resina y el metanol
ha dejado de sacar agua. Por ultimo, en la seccion IV, el agua comienza a
retirarse de la corriente y queda retenida en la resina mientras que el metanol

vuelve a la corriente.

4.4.10. Recuperacion del metanol de la corriente de extracto y refinado,
cuando el desorbente utilizado es el metanol

Se plantea la posibilidad de recuperar el metanol de la corriente de extracto y
refinado del proceso SMB optimizado para su posterior uso como desorbente
(Figura 4.24). El &cido succinico disuelto en metanol puede ser purificado

mediante un proceso de evaporacion y cristalizacion aprovechando la solubilidad

138



4. Resultados y discusion

parcial de este compuesto en metanol (la solubilidad del acido succinico en
metanol es igual a 0.109 moles de succinico/moles de mezcla a 40 °C (Jiang y
cols. 2013)). La ventaja de cristalizar acido succinico a partir del metanol es el
bajo punto de ebullicion del metanol (65 °C), ya que hace que la evaporacion de

dicho solvente sea mas facil.

Se ha utilizado Aspenplus® para simular el proceso. Los flujos masicos y la
composicién de las corrientes (excluyendo el alimento, extracto y refinado), han
sido calculadas con este programa. El modelo termodindmico NRTL-HOC,
adecuado para mezclas con acidos carboxilicos, se ha empleado como método

de prediccion de propiedades.

La composicion del extracto se ha calculado mediante un proceso SMB disefiado
para obtener un extracto libre de agua (concentracion de agua < 1 ppm), de esta
manera se evita la contaminacion con agua en la corriente de salida del
evaporador. Esta especificacion se ha obtenido aumentando m; de 0.46 a 0.95
en la simulacion 6ptima del SMB (Tabla 4.5), y modificando el factor de reduccién
de 0.92 a 0.78, que esta multiplicando a (M- Mi)optimizado €N My, La corriente de
extracto se alimenta al evaporador para concentrar el acido succinico y asi
obtener una solucion sobresaturada en la corriente de salida liquida y metanol
practicamente puro en la salida de vapor. Las condiciones de operaciéon del
evaporador son: T = 40 °C y P = 0.2 bar. La solucion sobresaturada de acido
succinico es alimentada al cristalizador (T = 40 °C y P = 0.2 bar), de donde se
obtienen cristales de &cido succinico y una solucion saturada gastada que se
recicla al evaporador. La corriente de vapor que sale del evaporador se condensa
a 0.2 bar y 25 °C. La corriente liquida resultante es bombeada a 1 bar con un
bajo requerimiento energético (0.019 MJ-kg acido succinico™®) Yy reciclada al proceso
SMB.

Dado que la corriente de refinado del proceso SMB optimizado contiene un
13.528% de metanol, 86.248% de agua y 0.223% de &cido succinico, se propone
un proceso de destilacion para su recuperacion. Se ha empleado el método
NRTL-HOC para la prediccién de las propiedades y el modelo RADFRAC para
la simulacion de la columna de destilacion. Se ha propuesto que la destilacion a

vacio utiliza calor residual por debajo de los 56 °C y una temperatura sobre los
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28 °C en el condensador, sin refrigeracion. La corriente de destilado (99.997%
metanol) se enfria a 25 °C y se recicla al proceso SMB. Mientras que la corriente
de fondo tiene una composicion de 3.935% de metanol, 95.816% de agua y
0.248% de acido succinico, que podria ser devuelta al caldo de fermentacion ya
que se ha reportado en literatura que el uso de metanol como sustrato auxiliar
en un medio basado en azucar incrementa la produccion de acido succinico
(Zhang y cols., 2018).

De esta manera, es posible recuperar el metanol de la corriente de extracto
mediante un proceso de evaporacion y cristalizaciéon a 0.2 bar, T = 40 °C,
utilizando los datos de solubilidad del acido succinico en metanol disponibles en
la literatura (Jiang y cols. 2013). Asi como también, recuperar el metanol de la
corriente de refinado implementando un proceso de destilacién a vacio, a una
presién de 0.2 bar, con temperatura de ebullicibn por debajo de los 57 °C y

temperatura de condensacion por encima de los 28 °C.
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Figura 4.24. Simulacion con Aspenplus® de la recuperacion de succinico del extracto, y de metanol de la
corriente de extracto y refinado, del proceso SMB optimizado.
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4.5. ACIDO FORMICO

4.5.1. Curvas de rotura de la adsorcion de acido formico (AF) de mezclas
acuosas sobre la resina Reillex® 425

Las curvas de rotura (Figura 4.25) de los experimentos de adsorcion de &cido
férmico a diferentes concentraciones (3%, 1.5%, 0.75%, 0.5% y 0.25% en peso)
sobre la resina Reillex® 425, se han obtenido empleando el mismo
procedimiento que se ha seguido con los &cidos acético y succinico (Seccién
3.3.2 del Capitulo 3). El intervalo de concentracion se ha escogido de acuerdo

con la concentracion del acido formico en los caldos de fermentacion reales.
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Figura 4.25. Curvas de rotura de los experimentos de adsorcion de &cido férmico hasta saturacion a
diferentes concentraciones.

Al igual que con los acidos que se han estudiado previamente, al aumentar la
concentracion de &cido férmico en la disolucion, manteniendo el caudal
constante, la cantidad de &cido disponible por unidad de tiempo provoca que el
lecho se sature en menor tiempo. A mayor concentracion de acido férmico inicial,

el tiempo de saturacién y de rotura se reducen (Figura 4.25).
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4.5.2. Curvas de rotura de la desorciéon de acido formico (AF) con metanol
como desorbente

Se han llevado a cabo experimentos de desorcion de acido formico alimentando
metanol puro a 1 ml/min y a 25 °C al lecho de resina Reillex® 425 previamente
saturado con una solucion al 3% p/p de acido férmico, 48.5% p/p de agua y
48.5% p/p de metanol. Se ha elegido esa concentracién de acido féormico con
miras al disefo del proceso SMB. Las muestras tomadas a diferentes tiempos a
la salida de la columna han sido analizadas para determinar la efectividad del

metanol como desorbente.
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Figura 4.26. Curva de rotura de la desorcién de 4cido formico con metanol como desorbente.

Como se puede ver en la Figura 4.26, la desorcion de acido formico con metanol

es casi completa a los 60 minutos.

4.5.3. Capacidad de adsorcion

A partir de la curva de rotura y el balance de materia de acido férmico en lecho
fijo de cada experimento (3%, 1.5%, 0.75%, 0.5%, 0.25% en peso), se determina
la cantidad adsorbida de acido férmico y la capacidad de adsorcion de la resina

correspondiente a las condiciones en que se ha llevado a cabo el experimento.

143



4. Resultados y discusion

El término del balance de materia que representa la masa inicial de adsorbato
en la instalacion (mo), es igual a cero (no en el caso del agua), por lo tanto, la
masa retenida en la instalacion sera la diferencia entre la masa inicial y final. En
la Tabla 4.6 se muestran los resultados obtenidos de los experimentos

realizados.

Tabla 4.6. Masa retenida, masa adsorbida y capacidad de adsorcién a diferentes concentraciones de acido
férmico.

Acido férmico

[1% Xe Mret (KQ) Mags (KQ) | Qresina (kg fGrmico/kg resina)
3 0.030 8.23-10* 5.28 -10* 0.158

1.5 0.014 4.54 -10% 3.11-10% 0.093

0.75 0.007 2.79 -10* 2.09 -10* 0.062

0.5 0.004 2.07 -10* 1.62 -10* 0.048

0.25 0.002 1.32-10% 1.09 -10* 0.032

Asi como con el acido acético y acido succinico, cuanto mayor es la
concentracion de acido férmico en el alimento, mayor es la masa adsorbida vy,

por tanto, mayor es la capacidad de adsorcion.

45.4. |soterma de adsorcién

Al igual que con el 4cido acético y acido succinico, la isoterma de adsorcion en
equilibrio del acido formico se ha representado empleando la masa retenida que
se define segun la Ec. 4.11. Los datos se han ajustado empleando el modelo
Doble Langmuir (Ec. 2.4 a.), que se introduce en el término de la capacidad de
adsorcion de la Ec. 4.11. Los parametros de la isoterma ai, a2, bi, bz, se
calcularon reemplazando la Ec. 2.4 a. en la Ec. 4.11 y ajustando la Ec. 4.11 para
los datos experimentales del acido férmico. Los valores obtenidos fueron a; =
0.004 m3Kgresinat, a2 = 0.024 m3Kgresina, b1 = 0 m?® Kgacido-formico™®, b2 = 0.642 m?3
Kgacido-formico™* cON 12 = 0.999. La comparacion entre los datos experimentales y la
curva tedrica se incluye en la Figura 4.25, donde se puede apreciar un ajuste

satisfactorio.
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Figura 4.25. Efecto de la concentracién del alimento sobre la masa de acido férmico retenido en la
instalacion.

4.5.5. Modelo cinético teérico

El modelo matematico (Seccidn 4.3.5) se ha utilizado para determinar mediante
ajuste el coeficiente de materia del acido férmico (Ks acido-formico) de la adsorcién
de acido formico de mezclas acido férmico-agua sobre la resina comercial. La

calidad del ajuste se ha valorado por medio del coeficiente de determinacion (r?).

4. 5.6 Coeficientes de transferencia de materia

El valor de ks agua Utilizado en el modelado de las curvas de rotura de la adsorcion
de acido formico sobre la resina Reillex® 425, se calcul6 teéricamente utilizando

la ecuacion 4.17, obteniéndose un valor de 0.125 s,

El Ksacido-fermico S€ ha calculado mediante el ajuste del modelo dinamico de
adsorcion en la columna a las curvas de rotura de adsorcion experimentales de
acido formico de disoluciones acido férmico-agua (3%, 1.5%, 0.75%, 0.5% y
0.25%), en el simulador de curvas de rotura. El valor obtenido de Ks acido-férmico €S
1.16-102 s con r2 = 0.993. La aplicaciéon del modelo a los experimentos de

adsorcion a diferentes concentraciones de acido formico, se muestra en la Figura
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4.26. La carga total (ni*) de acido férmico y de agua en la particula se han
calculado con la Ec. 4.16, usando la Ec. 2.4 a. para el caso del 4cido férmico y

asumiendo dagua = 0, para el agua.
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Figura 4.26. Aplicacion del modelo cinético a los experimentos de adsorcion de acido férmico a diferentes
concentraciones: 0.002 = 0.25%; 0.004 = 0.5%; 0.007 = 0.75%; 0.014 = 1.5%; 0.030 = 3%.

En la Figura 4.26, se observa que el modelo cinético de adsorcion en la columna

describe satisfactoriamente todas las curvas de rotura experimentales.

45.7. Validacion del modelo dindmico de adsorcién / desorcién con
metanol como desorbente

Para validar el modelo que describiria la desorcion de acido férmico se llevaron
a cabo experimentos en los que se alimentaba metanol puro al lecho saturado
con una solucion al 3% p/p de acido férmico, 48.5% p/p de agua y 48.5% p/p de

metanol.

Los valores de los coeficientes de transferencia de masa Ksmetanol Y Ks.agua S€
calcularon tedricamente mediante la Ec. 4.17, obteniéndose una reproduccion
adecuada de los datos. Los valores de Ksmetanol Y Ks,agua fueron 0.118 y 0.125 st
respectivamente, con un r? = 0.999. El valor de Ksacido-formico Utilizado en la

desorcién es el mismo que se ha obtenido mediante ajuste de los datos
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experimentales de la adsorcion del acido férmico de mezclas acido formico-agua
(1.16-102 s1). La Figura 4.27 incluye tanto los datos experimentales como los

predichos por el modelo para el experimento realizado.
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Figura 4.27. Curvas de rotura de la desorcién de acido férmico de mezclas &cido férmico-agua-metanol,
usando metanol puro como desorbente.

La comparacién entre las curvas de rotura experimentales y tedricas de la
desorcion de acido formico con metanol muestra que el modelo reproduce de

manera adecuada los datos experimentales.

4.5.8. Simulacion SMB

El modelo desarrollado se ha empleado para simular la recuperacion y
purificacion del acido férmico de mezclas acido férmico-agua, empleando

metanol como desorbente, mediante un proceso SMB.

La configuracion de la planta para el proceso de recuperacion y purificacion del
acido férmico es la misma que se ha venido utilizando con el acido acético y
succinico. Ademas, la composicion de la corriente de alimento del SMB contiene

acido férmico al 3%, dado que, tras la fermentacion, es la concentracion que
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tiene el compuesto en el caldo (Glassner y Datta, 1992; Li y cols., 2010; Song y
cols., 2007; Cheng y cols., 2012).

El tiempo de desplazamiento también se ha calculado con la Ec. 4.20, teniendo
en cuenta el coeficiente de transferencia del acido férmico obtenido en el
presente trabajo.

66 s x 0.033 5™

b = =188s Ec. 4.37
0,016 s ( )

El valor del tiempo de desplazamiento ha sido aumentado a 200 s para trabajar

en condiciones seguras.

Los valores iniciales de m;también se han determinado con el método abreviado
propuesto en la literatura que se ha utilizado también con los acidos acético y
succinico (Schmidt-Traub, 2005) (Ec. 4.22 - 4.25).

Una vez se determinan los valores de mj, los valores de Qj se calculan con la Ec.
4.19. Los caudales volumétricos del desorbente (Qp), del alimento (Qa), Y las
fracciones a la salida del extracto (Sex:) y el refinado (Sref), Se calculan con las
Ec. 4.26 - 4.29.

Las Ec. 4.29 y 4.30 nuevamente se emplean para calcular el flujo méasico del
alimento y desorbente cuando los compuestos en estudio son el acido formico y

el metanol como desorbente.

Los parametros fijados para evaluar la separacién siguen siendo la pureza (=
99%), la recuperacion del acido (295%), la productividad del acido férmico (la
mayor posible) y el consumo de desorbente (el menor posible, en este caso

metanol), que se determinan con las Ec. 4.32 - 4.35.

4.5.9. Disefio y optimizacion de un proceso SMB para la separacién de
acido formico de mezclas éacido formico-agua usando metanol como
desorbente

Usando el metanol como desorbente los valores iniciales obtenidos de m; son:
m; = 18.979, my; = 0.463, my; = 3.820 y myy = 0.463, lo que resulta en D = 43.662
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kgm?s?1 A=10.095kg m?s? Sex=0.942 y Srer= 0.748. Con estas condiciones
de operacién, se alcanza una recuperacion de acido formico del 96%, con una
pureza del 99%. Como ya se ha mencionado, se considera separacion
satisfactoria cuando la purezay la recuperacion sean superiores o iguales al 99%
y 95%, respectivamente. Por lo tanto, estas condiciones de operacion se
establecieron como punto de partida para la optimizacion de m;y my mediante
el método del trazado de lineas de alimentacion constante. Para mantener el
mismo caudal de alimento (Ec. 4.27), a myi se le ha sumado el valor de una
constante (my = my + (M - My)shoricut = 0.463 + 3.357 = 3.820, donde (my -
Mi)shoricut = 3.820 - 0.463). En la Figura 4.28. Se muestran las lineas de
alimentacion constante para m; = 18.979 y myy = 0.463. Con este método se
obtiene un éptimo parcial (ya que ni m;, ni my estan optimizados) con my = 0.457
y my = 3.891.
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Figura 4.28. Trazado de lineas de alimentacion constante de la separacion estudiada (mi=18.979 y my =
0.463). En los puntos dentro de la regién delimitada, la pureza es superior al 99% y la recuperacion es
superior al 95%, usando metanol como desorbente.

Para optimizar my myy se ha utilizado nuevamente el método del volumen de

separacion (Rodrigues y cols., 2015). La combinacion 6ptima de my, my, myy my

es la que ofrece el menor consumo de desorbente.
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La Tabla 4.7 muestra las diferentes combinaciones de valores de m;, my, myy
myv encontrados para el sistema estudiado (separacion de acido formico de
mezclas acuosas por SMB utilizando metanol como desorbente) y los
parametros de rendimiento correspondientes. El consumo minimo de desorbente
se obtiene con la siguiente combinacion de valores: m; =10.438, m; = 0.457, my
=3.746 y myy = 0.466. Por lo tanto, esta combinacion ha sido considerada como
la 6ptima. Con esta combinacion se alcanza una recuperacion del 95.51% de
acido formico, con un 99.04% de pureza. Se obtiene una productividad de
132.088 kg mssiido h™* y un consumo de desorbente de 0.105 m? kg™.

Tabla 4.7. Combinaciones de los valores mj encontrados en la optimizacién, usando metanol como

desorbente. D, A en kg m™2s™.. Pur. Rec. en %, Prod. en kg msgido™2 h™*, C.D. en m3kg. Los valores en
negrita se han tomado como la combinacién éptima.

mi mi mu miv D A Sext Sref Pur. Rec. Prod. C.D.

18.979 0.457 3.891 0463 43.662 10.328 0.942 0.752 99.03 95.08 137.255 0.188

15.183 0.459 3.859 0.464 34.709 10.227 0.928 0.750 99.14 95.08 135.912 0.151

13.285 0.460 3.833 0.467 30.227 10.146 0.919 0.748 099.07 95.03 134.774 0.132

11.387 0.457 3.780 0.466 25.754 9.9949 0.906 0.745 99.03 95.35 133.209 0.114

10.438 0.457 3.746 0.466 23.516 9.8939 0.898 0.743 99.04 9551 132.088 0.105
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Los perfiles de la fraccion de masa de todos los componentes en el SMB en
estado estacionario ciclico para el proceso optimizado se muestran en la Figura
4.29.
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Figura 4.29. Perfiles de la fracciébn masica de todos los componentes en el SMB optimizado con metanol
como desorbente.

En la seccion | (entre D y E) se puede observar como el metanol ha comenzado
a desorber al acido férmico que esta adsorbido en la resina. En la seccion I
(entre E y F) el metanol continua desorbiendo acido férmico de la resina y
también ha comenzado a sacar agua de la resina. En la seccién lll (entre Fy R),
el 4cido formico de la disolucion alimentada en F comienza a ser adsorbido en la
resina y el metanol deja de sacar agua de la resina. Por ultimo, en la seccion 1V,
el agua comienza a retirarse de la corriente y queda retenida en la resina

mientras que el metanol vuelve a la corriente.

4.5.10. Recuperacion del metanol de la corriente de extracto del proceso
SMB optimizado, cuando el desorbente utilizado es el metanol

Se plantea recuperar el metanol de la corriente de extracto del proceso SMB
optimizado mediante destilacion para su posterior uso como desorbente,
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aprovechando la diferencia entre los puntos de ebullicion de los componentes de

la mezcla acido formico, agua y metanol.

Se ha utilizado Aspenplus® para simular el proceso, empleando el mismo
método (NTRL-Hayden-O’Connell, para la prediccion de las propiedades y el
modelo RADFRAC para simular la columna de destilacion) que se us6 para
separar el acido acético del metanol de las corrientes de extracto y refinado del
proceso SMB optimizado. Los datos de la composicion de la corriente de
alimento de la columna de destilacion corresponden al proceso SMB optimizado
(Tabla 4.7). La destilacion a vacio de la corriente de extracto utiliza calor residual
por debajo de 48 °C en la caldera (Zhang y cols.; 2014), y una temperatura sobre
los 22 °C en el condensador. La energia de compresidn necesaria para bombear
la corriente de destilado y fondo a presion atmosférica fue calculada, resultando
en 0.029 MJ/Kgacido-fsrmico. El resultado de la recuperacion de metanol de la
corriente de extracto del proceso SMB optimizado se muestra en la Figura 4.30.
Metanol de alta pureza ha sido recuperado por destilacion a vacio, con una
presion de 0.15 Bar, temperatura de ebullicion por debajo de los 48 °C y

temperatura sobre los 22 °C.

La corriente de refinado no se destila porque en su gran mayoria es agua
(99.185%), tan solo el 0.676% es metanol y 0.138% es formico. En bibliografia,
Pilat y Prokop, 1975, encontraron que el metanol como co-sustrato a
concentraciones de hasta 1% y acido férmico en el rango de 0 - 1% era aceptado
por las células del fermentador y favorecia la cinética de crecimiento de la
levadura Candida boidinii 11 Bh. Mosin y Ignatov, 2014, analizaron las bacterias
metilotréficas, su metabolismo y uso biotecnoldgico y determinaron que estas
bacterias podrian utilizar metanol como fuente de carbono para su crecimiento y
produccion de acido formico. Dicho lo anterior, la corriente de refinado también

puede ser devuelta al caldo de fermentacion.
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DESTILACION A VACIO
0.15 bar

30 ETAPAS

Etapa de alimentacion 15
Relaciéon de reflujo 0.1

DESTILACION
1 bar
22.95°C
0.987kg /h
22.95°C Metanol 99.99%
Acido férmico 0.003%
B;TRACTO 9-918e-SkW Agua 0.001%
ar
25°C
1kg/h
Metanol 98.795 %
Acido férmico 1.193 %
Agua 0.011 %
47.29°C FONDO
1 bar
47.293°C
\l/ 0.022 kg / h
Metanol 0.0378%
A Q Acido formico 99.122%
8.241e-6kW Agua 0.839%

Figura 4.30. Simulaciéon de la recuperacién de metanol de la corriente de extracto del proceso SMB
optimizado con Aspenplus®.
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4.6 ACIDO CITRICO

4.6.1. Curvas de rotura de la adsorcion de acido citrico (AC) de mezclas
acuosas sobre la resina Reillex® 425

Las curvas de rotura de los experimentos de adsorcion hasta saturacion a
diferentes concentraciones de &cido citrico (10%, 5%, 2.5%, 1.25% y 0.65% en
peso) en mezcla acuosa sobre la resina Reillex® 425 (Figura 4.31), se han
obtenido siguiendo el procedimiento descrito en la Seccién 3.3.2 del Capitulo 3.
Al igual que con todos los &cidos objeto de estudio de la presente tesis, el
intervalo de concentracion de acido citrico se ha escogido considerando la

concentracion de este compuesto en los caldos de fermentacion reales.
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Figura 4.31. Curvas de rotura de los experimentos de adsorcién con &cido citrico hasta saturacion a
diferentes concentraciones.

De la misma manera que se ha visto con los acidos acético, succinico y férmico,
entre mayor es la concentracién de &cido citrico en la disolucién, menor es el

tiempo que tarda el lecho en saturarse, debido a la mayor cantidad de acido

disponible por unidad de tiempo (Figura 4.31).
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4.6.2. Capacidad de adsorcion

A partir de la curva de rotura y el balance de masa de &cido citrico en lecho fijo
de cada experimento (10%, 5%, 2.5%, 1.25%, 0.65% en peso), se determind la
cantidad adsorbida de acido citrico y la capacidad de adsorcion correspondiente
a las condiciones en que se ha realizado cada experimento. En la Tabla 4.8 se

muestran los resultados obtenidos de los experimentos realizados.

Tabla 4.8. Masa retenida, masa adsorbida y capacidad de adsorcién a diferentes concentraciones de acido
citrico.

Acido citrico
[1% Xe Mret (KQ) Mags (KQ) | Qresina (Kg citrico/kg resina)
10 0.098 2.88-10° 1.90 - 10°3 0.569
5 0.047 2.11-10°% 1.64 -10°3 0.494
2.5 0.023 1.69 -10°3 1.46 -10°3 0.440
1.25 0.011 1.43 103 1.32 10 0.397
0.65 0.005 9.00 -10* 8.50 -10* 0.255

Como se puede apreciar en la Tabla 4.8, cuanto mayor es la concentracion del
alimento, mayor es la masa adsorbida y, por tanto, mayor es la capacidad de

adsorcion.

4.6.1. Isoterma de adsorcién

Se representa la isoterma de adsorcidon de acido citrico en equilibrio empleando

la masa retenida, que se define segun la Ec. 4.11.

Se lleva a cabo el ajuste introduciendo en el término de la capacidad de
adsorcion el modelo Henry- Langmuir (Ec. 4.38), obteniéndose buenos
resultados.

a-c

Qscido citrico (C) =H-c+ 1+b-cC

(Ec. 4.38)
donde; H, a, b son los parametros de la isoterma. Estos parametros se calcularon
introduciendo la Ec. 4.38 en la Ec. 4.11 y ajustando la Ec. 4.11 para los datos
experimentales de acido citrico. Los valores obtenidos fueron H = 0.00086 m?3

kgresina'l, a=0.117 m3 kgresina'l, b=0.232 md kgécido—citrico'l, con r? = 0.99. Una
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comparacion entre los datos experimentales y la curva teérica se incluye en la

Figura 4.32, donde se aprecia un buen ajuste.
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Figura 4.32. Efecto de la concentracion del alimento sobre la masa de &cido citrico retenido en la
instalacion.

4.6.2. Modelo cinético tedrico

El modelo matematico (Seccion 4.3.5) implementado en el simulador de curvas
de rotura en lecho fijo junto con los datos experimentales de la adsorcién de
acido citrico de mezclas acuosas se han utilizado para determinar el valor del
coeficiente de transferencia de materia del acido citrico (Ks,acido-citrico) mediante

ajuste. La calidad del ajuste se valoré por medio del coeficiente de determinacién

(r?).

4.6.2.1. Coeficientes de transferencia de materia

El valor de Ksagua, €N la adsorcion se ha calculado teéricamente mediante la Ec.

4.17. obteniéndose un valor de 0.30 s
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El Ks,acido-citriico S€ ha calculado mediante el ajuste del modelo tedrico de adsorcion
en la columna a las curvas de rotura de adsorcidén experimentales de &cido citrico
de disoluciones acido citrico-agua sobre la resina Reillex® 425 (10%, 5%, 2.5%,
1.25% y 0.65% en peso). El valor obtenido de ks cido-citrico €S 1.27:103 s1 con r2 =
0.99. La aplicacion del modelo a los experimentos de adsorcion a diferentes
concentraciones de acido citrico se muestra en la Figura 4.33. La carga total (n;")
del &cido citrico y del agua en la particula se han calculado con la Ec. 4.16,

usando la Ec. 4.38 para el caso del citrico y asumiendo gagua = O, para el agua.
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Figura 4.33. Aplicacion del modelo cinético a los experimentos de adsorcion de &cido citrico a diferentes
concentraciones 0.005 = 0.65%; 0.011 = 1.25%; 0.023 = 2.5%; 0.047 = 5%; 0.098 = 10%.

En la Figura 4.33, se observa que el modelo cinético de adsorcion en la columna

describe satisfactoriamente todas las curvas de rotura experimentales.

Para determinar si la presencia de metanol en la mezcla alimentada al lecho
influye en la adsorcion de &acido citrico sobre la resina Reillex® 425, se ha hecho
una comparacion entre las curvas de rotura de dos experimentos de adsorcion
de acido citrico al 5%. En uno de los experimentos se alimentaba una mezcla
acuosa al 5% p/p de &cido citrico, cuando el contenido inicial del lecho era agua

pura (experimento 1). Mientras que, en el otro experimento, se alimentaba una
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mezcla al 5% p/p de acido citrico, 10% p/p de metanol y agua al 85% p/p, cuando
el contenido inicial de la columna tenia un 10% p/p de metanol (experimento 2).
Se observo que las curvas de rotura eran muy similares con o sin metanol en la
mezcla y por eso se pudo concluir que la presencia de metanol tenia poco efecto
en la adsorcion de acido citrico en la resina. Ademas, las curvas de rotura
experimentales con presencia de metanol han sido simuladas con el modelo
dindmico de adsorciébn en la columna, introduciendo el metanol como
componente en la simulacion (o'mezcia = 786 kg m=) y usando el equilibrio y
pardmetros cinéticos obtenidos previamente con las mezclas acido citrico/agua.
Se ha asumido que el metanol no se adsorbe en la resina (Delgado y cols., 2018).
Ademas, la carga de metanol en el modelo es calculado con la Ec. 4.16 ajustando
Ometanol = 0. La Figura 4.34 muestra las curvas de rotura experimentales y
simuladas que indican que el modelo describe satisfactoriamente las curvas de

los 2 experimentos.
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Figura 4.34. Comparacion de curvas de rotura de 4cido citrico de mezclas &cido citrico/agua y mezclas
acido citrico/agua/metanol. Experimento 1: contenido Inicial de la columna = 100% agua. Alimento = acido
citrico/agua 5/95% p/p. Experimento 2: contenido inicial de la columna = metanol/agua 10/90% p/p.
Alimento = acido citrico/metanol/agua 5/10/85% p/p.
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4.6.2.1.1. Validacién del modelo dindmico de adsorcion / desorcion con
metanol como desorbente

Para validar el modelo que describe la desorcién de &cido citrico con metanol en
la columna, se llevaron a cabo diferentes experimentos. En todos ellos, el lecho
estaba saturado con mezclas acido citrico/metanol/agua de diferente
concentracion. El valor de ks acido-citrico Utilizado en todos los experimentos es el
mismo que se ha obtenido previamente mediante ajuste de los datos
experimentales de la adsorcién del acido citrico de mezclas acido citrico-agua
(1.27-103 s1). Los coeficientes de transferencia de masa del metanol y el agua
(Ks,metanol Y Ks,agua), S€ han calculado tedricamente con la Ec. 4.17. Los valores

obtenidos son 0.11 sty 0.30 s, respectivamente.

En un primer experimento se alimenté metanol puro al lecho saturado con una
mezcla acuosa de &cido citrico al 10% p/p, 10% p/p de metanol y 80% p/p de
agua. En la Figura 4.35 se puede apreciar como el modelo se ajusta

satisfactoriamente a los datos experimentales.
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Figura 4.35. Curvas de desorcion de acido citrico usando metanol puro como desorbente. El lecho estaba
saturado previamente con una solucion de acido citrico/metanol/agua 10/10/80 % p/p.
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En un segundo experimento se ha alimentado metanol puro al lecho saturado

con una solucién al 5% p/p de &cido citrico, 10% p/p de metanol y 85% p/p de

agua. En este caso el modelo también reprodujo adecuadamente los datos

experimentales, tal y como se puede ver en la Figura 4.36.

1.0 o6 o —o—6o—=°

- Xe, Acido citrico 0.05

X =0.1
e, Metanol

CU | X =0.85
O e
\é 06 =
: - O Acido citrico
% O Metanol
g 04- A Agua
£ - —— Modelo

0.2 4

Hiii!”"“')l//\"/}“l
0.0 J—ZWINANAA A

200

Figura 4.36. Curvas de desorcion de acido citrico usando metanol puro como desorbente. El lecho estaba
saturado previamente con una solucion de &cido citrico/metanol/agua 5/10/85% p/p.

En un tercer experimento se ha comenzado a alimentar metanol puro al lecho

saturado con una mezcla acuosa de acido citrico al 10% p/p. EI modelo también

se ha ajustado satisfactoriamente a los datos experimentales (Figura 4.37).
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Figura 4.37. Curvas de desorcion de &cido citrico usando metanol puro como desorbente. El lecho estaba
saturado previamente con una solucion de &cido citrico/agua 10/90% p/p.

La comparacién entre la prediccion del modelo y las curvas de rotura
experimentales de los tres experimentos corrobora que los pardmetros cinéticos
obtenidos describen el proceso de desorcion adecuadamente, y que la
transferencia de &cido citrico esta controlada por la fase adsorbida, mientras que,
para el agua y metanol, las etapas controlantes son la transferencia de los
compuestos a través de la pelicula externa del adsorbente y los poros llenos de
liquido. De esto modo queda validado el modelo que describe la dinAmica de
desorcion de acido citrico en la columna utilizando la resina comercial Reillex®
425.

4.6.3. Simulaciéon SMB

El modelo desarrollado se ha empleado para simular la separacion del acido
citrico de mezclas acido citrico-agua, empleando metanol como desorbente,

mediante un proceso SMB.
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La configuracion de la planta para el proceso de recuperacion y purificacion del
acido citrico es la misma que se ha venido utilizando con el &cido acético,
succinico y férmico. Ademas, se ha asumido una alimentacion de &cido citrico al
10% p/p en agua, dado que después de la fermentacion, el caldo obtenido
contiene en torno a un 10 - 15% de este compuesto, junto con biomasa y otras
impurezas (Anastassiadis y cols., 2008; Pazouki y Panda, 1998; Kulprathipanja,
2007; McQuigg y cols., 2000).

El tiempo de desplazamiento también se ha calculado con la Ec. 4.19, utilizando
el coeficiente de transferencia del &cido citrico obtenido en el presente trabajo.
66 s x0.033 s

b, = = 1715 s Ec. 4.39
St 0.00127 s ( )

El valor del tiempo de desplazamiento ha sido aumentando a 1800 s para trabajar
en condiciones seguras.

Los valores iniciales de m; se han determinado con el método abreviado
“shortcut” que también se ha utilizado con los acidos mencionados a lo largo de
este capitulo (Schmidt-Traub, 2005); pero con la diferencia que con el acido
citrico se ha cambiado en las Ec. 4.22 - 4.25 el término na y ng que hace
referencia a la carga total del compuesto Ay B en la particula, por el termino ga
y gs que corresponde a la concentracion adsorbida del compuesto A (A. citrico)
y el compuesto B (agua) en equilibrio con la concentracion del liquido externo
(Ec. 4.40 - 4.43) porque se observa que con solo las isotermas, los valores de
los parametros para evaluar la separacion mediante SMB se aproximan a los
deseados (pureza 99%, recuperacion 95%). Por lo tanto, las ecuaciones
empleadas para determinar los valores iniciales de mjpara el proceso SMB con

el acido citrico son:

_ _dq,
ml,min_ pp dc (EC. 4.40)
A CA—>0, cg = 0
dqg
Mi,min = P, dcg 0 om0 (Ec. 4.41)
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Mlmax = P, 2 (Ec. 4.42)
P €A CA=CAF CB=CBF
_ . 9
m/\/,max = pp C_B (EC 443)

ca=0,cg=cgF

Determinados los valores de mj, los valores de Qjse calculan con la Ec. 4.19.
Los caudales volumétricos del desorbente (Qp), del alimento (Qa) y las fracciones
a la salida del extracto (Sext) Y el refinado (Srer), se calculan con las Ec. 4.26 -

4.29., tal y como se ha hecho con los otros &cidos organicos en disolucion.

Las Ec. 4.30 y 4.31 nuevamente se emplean para calcular el flujo méasico del
alimento y desorbente cuando el compuesto en estudio son el acido citrico y el

metanol como desorbente.

Los pardmetros para evaluar la separacion siguen siendo los mismos que se han
fijado anteriormente para los otros &cidos organicos (pureza, recuperacion,
productividad del acido citrico y consumo de desorbente), que se determinan con
las Ec. 4.32 - 4.35.

4.6.3.1. Disefio y optimizacion de un proceso SMB para la separaciéon de
acido citrico de mezclas &cido citrico-agua usando metanol como
desorbente.

En la Figura 4.38 se puede observar el diagrama de flujo de un proceso de
fermentacion en el que el acido citrico se recupera por medio de un proceso SMB

utilizando metanol como desorbente.
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CITRICO Y
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Figura 4.38. Diagrama de flujo de un proceso de fermentacion en el que el acido citrico se recupera por
medio de un proceso SMB utilizando metanol como desorbente.
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Usando el metanol como desorbente los valores iniciales obtenidos de m; son:
m = 75.972, m; = 0, my = 3.547 y my = 0, lo que resulta en D = 43.662 kg m? s
1, A =10.095 kg m?s?, Sext =0.942 y Ser = 0.748. Para garantizar una buena
separacion, el valor de m, ha sido incrementado un 10% y el valor de myy ha sido
reducido a - 0.5. Con esta nueva combinacién (m, = 83.569, m; = 0, my; = 3.547
miv = - 0.5), resultan los siguientes valores de operaciéon D = 11.836 kg m2s™?, A
= 0.660 kg m?s?, Sext = 0.975, Sref = 0.716. Con estas condiciones de operacion
se alcanza una recuperacion de acido citrico del 99.34%, con una pureza del
99.77%. Se logra una separacion satisfactoria (pureza = 99%, recuperacion =
95%) y se demuestra que la recuperacion de acido citrico con el proceso
propuesto es viable. Sin embargo, la concentracion de acido citrico en la
corriente de extracto es baja (0.6%), lo que se refleja en un alto consumo de
desorbente (0.23 m?3 kgacido-citico™®). El elevado consumo de desorbente se debe
al alto valor de m, calculado con el método abreviado (Schmidt-Traub, 2005), en
comparacion con los otros valores de mj, que se encuentran entre - 0.5y 3. El
consumo de desorbente puede disminuirse optimizando el proceso. Por lo tanto,
estas condiciones de operacidn se establecieron como punto de partida para la
optimizacion de my y my mediante el método del trazado de lineas de
alimentacion constante. Con la nueva combinacién de valores (m; = 83.569, my
= - 0.05, mu=6.389 y myv = - 0.5). Se logra una separacion satisfactoria y el

consumo de desorbente se reduce a 0.132 m® Kg acido-citrico™.

En la Figura 4.39. Se muestran las lineas de alimentacion constante para m; =
83.569 y miy = - 0.5. Con este método se obtiene un 6ptimo parcial con my = -
0.05y my = 6.389.
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10 A

Punto de partida

Figura 4.39. Trazado de lineas de alimentacion constante de la separacion estudiada (mi= 83.569 y my =
- 0.5). En los puntos dentro de la region delimitada, la pureza es superior al 99% y la recuperacion es
superior al 95%, usando metanol como desorbente.

Para optimizar m;y myv se ha utilizado nuevamente el método del volumen de

separacion Rodrigues y cols.,2015.

La Tabla 4.9 muestra las diferentes combinaciones de valores de m;, my, myy
miv encontrados para el sistema estudiado (separacion de acido citrico de
mezclas acuosas mediante un proceso SMB utilizando metanol como
desorbente) y los pardmetros de rendimiento correspondientes. El consumo
minimo de desorbente se obtiene con la siguiente combinacion de valores: m; =
18.99, my = - 0.05, my = 4.242 y myy = 0.05. Por lo tanto, esta combinacion ha
sido considerada como la 6ptima. Con esta combinacion se alcanza una
recuperacion del 95.7% de acido citrico, con una pureza superior al 99.4%. Se
obtiene una productividad de 35.6 kg mssido™ h™* y un consumo de desorbente de
0.044 m® kg?.

La pureza y la recuperacion son similares a las obtenidas en un trabajo
encontrado en literatura, cuyo objetivo era disefiar las condiciones de operacién

de una unidad SMB a escala piloto para la separacion de acido citrico de un
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caldo de fermentacion pretratado (clarificado y concentrado), utilizando la resina
poli(4-vinilpiridina) (PVP) como fase estacionaria. La simulacion del proceso se
llevd a cabo a una temperatura de 80 °C y el acido citrico obtenido se encontraba
diluido en agua y no en metanol. El disefio del proceso SMB resultante permitia
la recuperacion del 97.2%, de acido citrico en el extracto, con una pureza del
99.8% (Wu y cols., 2009).

Tabla 4.10. Combinaciones de los valores mj encontrados en la optimizaciéon, usando metanol como

desorbente. D, A en kg m™2s™. Pur. Rec. en %, Prod. en kg mseido3 h™, C.D. en m3kg?. Los valores en
negrita se han tomado como la combinacién éptima.

m mi mu mi D A Sext Sref Pur. Rec. Prod. C.D.

83.57 -0.05 6.389 0.05 11.76 1.198 0976 0.747 994 952 53.03 0.131

75.97 -0.05 6.264 0.05 1069 1.175 0.974 0.743 995 954 52.12 0.121

37.99 -0.05 5.307 0.05 5341 0997 0949 0.710 995 95.2 44.11 0.072

22.79 -0.05 4526 0.05 3.202 0.851 0918 0.675 993 953 37.76 0.050

18.99 -0.05 4.242 0.05 2.667 0.799 0.903 0.661 99.4 957 35.55 0.044

1599 -0.05 3.462 -0.5 2.210 0.653 0.881 0.712 96.7 94.9 28.85 0.045
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Los perfiles de la fraccion de masa de todos los componentes en el SMB en
estado ciclico estacionario para el proceso optimizado se muestran en la Figura
4.40.

—— Metanol
—— Acido citrico
—— Agua

Fraccién masica

0.0 T 1 T I~ T -1 1T 1T 17
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24
f Seccion | l Seccion Il 1 Seccion Il l Seccién IV
D E Lecho F R

Figura 4.40. Perfiles de la fraccion masica de todos los componentes en el SMB optimizado con metanol
como desorbente.

En la seccion | (entre D y E) se puede observar como el metanol ha comenzado
a desorber el acido citrico que esta adsorbido en la resina. En la seccién Il (entre
E y F) el metanol continua desorbiendo &cido citrico de la resina y también ha
comenzado a sacar agua de la resina. En la seccién Il (entre F y R), el &cido
citrico de la disolucion alimentada en F comienza a ser adsorbido en la resina.
Por ultimo, en la seccion IV, el agua comienza a retirarse de la corriente y queda

retenida en la resina mientras que el metanol vuelve a la corriente.

4.6.4. Purificacion del acido citrico y recuperacién del metanol de la
corriente de extracto

En varios procesos convencionales de produccion de acido citrico (Pazouki y
Panda, 1998), el acido citrico en solucion acuosa es purificado por evaporacion

y cristalizacion. El acido citrico disuelto en metanol también puede obtenerse con
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el mismo método, ya que el acido citrico también puede cristalizar en metanol (la
solubilidad del &cido citrico en el metanol es del 66,3 % p/p a 18°C (Brittain,
2001).

En la literatura hay muy poca informacién sobre la cristalizacion de acido citrico
a partir de metanol, es por ello que se requiere de un estudio experimental para
disefiar el proceso de cristalizacion. La ventaja de cristalizar el acido citrico a
partir del metanol en lugar de agua es el menor punto de ebullicion del metanol
(65°C), por lo que la vaporizacion del disolvente es menos costosa. En el
presente trabajo de investigacion se ha propuesto un proceso para la separacion
del metanol del acido citrico de la corriente de extracto integrado con el proceso
SMB como se muestra en la Figura 4.41. Los caudales de flujo masico y las
composiciones de las corrientes (excluyendo el alimento, el extracto y el
refinado) se han calculado con AspenPlus. Se ha utilizado el modelo
termodinamico NRTL-HOC para determinar las propiedades y que es adecuado
para las mezclas con &cidos carboxilicos. El extracto se alimenta a un
evaporador donde el &cido citrico es concentrado para obtener una solucién
supersaturada en la salida de liquido y practicamente metanol puro en la salida
de vapor. El evaporador funciona a 0.5 bares y 60 °C. La composicién del
extracto ha sido calculada por un proceso SMB disefiado para obtener un
extracto libre de agua (concentracion de agua < 1 ppm), a fin de evitar la
contaminacion con agua de la corriente de salida del evaporador. Esta corriente
es reciclada al proceso SMB vy si ésta contiene agua, la pureza del acido citrico
en el extracto es reducida. Esta especificacion se ha obtenido reduciendo my de
- 0.05 a - 0.01 en la simulacion optima del SMB (Tabla 4.10), manteniendo la
diferencia my - my constante. La solucion supersaturada que sale del evaporador
se enfria a 18 °C; esta temperatura se selecciona porque se conoce la solubilidad
del &cido citrico en el metanol a esta temperatura (Brittain H.G.,2001). Esta
solucion enfriada se alimenta a un cristalizador donde se obtienen cristales de
acido citrico anhidro, y la solucion saturada gastada se recicla al evaporador. La
corriente de vapor que sale del evaporador se condensa a 0.5 bary 25 °C. La
corriente liguida resultante se bombea a 1 bar con un requerimiento de energia
muy bajo (0.008 MJ kgacido-citico™?), siendo reciclada al proceso SMB. De esta

manera, es posible recuperar el acido citrico y el metanol de la corriente de
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extracto por evaporacion (T =60 °Cy P = 0.5 bar) y cristalizacion (T=18°Cy P
= 0.5 bar, segun los datos de solubilidad del acido citrico en el metanol

disponibles en la literatura).

La corriente de refinado del proceso SMB optimizado se puede devolver al caldo
de fermentacion puesto que el 98.312% es agua, el 0.573% es acido citrico y el
1.115% es metanol. La presencia de este ultimo compuesto en el caldo de
fermentaciébn no representa una amenaza para los microorganismos y Si
incrementa la produccién de acido citrico, ya que actia como agente estimulante
en el rendimiento del mismo en concentraciones de hasta el 6% v/p (Dhillon G.S.
y cols., 2011).

Refinado (para fermentacion)
—» 0.916 kg/h

0.573% Acido citrico

98.312% Agua

1.115% Metanol

Desorbente Liquido
3.340kg/h 3.330 kg/h
100% Metanol 100% Metanol
Condensacién 1 bar
Metanol _¥ > (0.5 bar, 25 °C) Q;
(desorbente) SMB 0.00071 MJ/h
Vapor
Mezcla ————¥ 3.330 kgth
(Citrico /agua) 100% Metanol
1kg/h
10% Citrico  £Xtracto Liquido
90% Agua o325 kalh 0.232 kg/h
2.768 % Acido citrico i Og oo .
97.232 % Metanol Supersaturacion ;g-?ig of’ ’;\*AC'?O °'|"'°°
. . . etano . . ..
por evaporacion 0 Cristalizacion
(0.5 bar, 60 °C) (0.2 bar, 18 °C)
Solucién saturada
0.137 kg/h

66 % Acido citrico

34% Metanol Cristales de &cido citrico

0.095 kg/h

Figura 4.41. Simulacién con Aspenplus® de la recuperacion de metanol de la corriente de extracto del

proceso SMB optimizado.

4.7. Comparativa entre caracteristicas fisicas, quimicas y de rendimiento
de separacion de los acidos organicos en estudio

La Tabla 4.11, muestra algunas de las caracteristicas fisicas, quimicas y de

rendimiento de separacion de los &cidos organicos en estudio.
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Tabla 4.11. Caracteristicas fisicas, quimicas y de rendimiento de separacion de los acidos organicos en estudio.

4. Resultados y discusion

Compuesto Afinidad Peso N° grupos Productividad pKa Consumo de desorbente tshift (s)
Molecular
(M3 Kgresina) carboxilo (kg msslidoht) (DC) (m3 kg™
(PM) g/mol
con metanol con metanol
Acido acético (AA) 0.005 60.052 1 47.277 4.76 0.031 500
con agua con agua
51.946 0.020
: 4.2
Acido succinico (AS) 0.032 118.09 2 49.136 0.105 900
5.6
Acido férmico (AF) 0.028 46.03 1 132.08 3.74 0.062 200
. o 3.13
Acido citrico (AC)
0.118 192.124 3 35.55 0.044 1800
4.74
5.40
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Se ha realizado una comparativa entre algunas de las caracteristicas fisicas,
quimicas y de rendimiento de separacion de los acidos organicos estudiados. Se
puede observar que la productividad del acido férmico (132.08 kg mssiido™ h't) es
superior a las obtenidas con el acido acético (47.277 kg mssido> h* (utilizando
metanol como desorbente) y 51.946 kg mssido> h? (utilizando agua como
desorbente)), acido succinico (49.136 kg mssido® ht) y &cido citrico (35.55 kg
Msslido™ h1). Esto se debe a que el tiempo de desplazamiento del &cido férmico
es menor (200 s) en relacion con el del acético, succinico y citrico, cuyos valores

son: 500 s, 900 s y 1800 s, respectivamente.

Por otro lado, la afinidad del acido citrico hacia la resina PVP (calculada como la
pendiente inicial de la isoterma de adsorcién (H + a = 0.00086 + 0.117 = 0.118)),
es superior a la afinidad del acético (a1 + a2 = 0.004 + 0.00056 = 0.005), &acido
férmico (a1 + a2 = 0.004 + 0.024 = 0.028) y &cido succinico (a1 + a2 = 0.0281 +
0.00495 = 0.032). Esto puede atribuirse a la diferencia en la masa molecular y al
namero de grupos carboxilo (COOH) presentes en cada una de las 4 moléculas.
La masa molecular del acido citrico es 192.124 g/mol y su valor es superior a las
masas moleculares del acido acético, succinico y férmico (60.052 g/mol; 118.09
g/mol y 46.03 g/mol, respectivamente), lo que conlleva a interacciones de
dispersién mas fuertes con la matriz polimérica de la resina. Ademas, el acido
citrico tiene 3 grupos carboxilo en su estructura molecular, mientras que el &cido
acético, succinico y férmico tienen (1 COOH — 2 COOH y 1 COOH,
respectivamente), por lo tanto, las interacciones son mas fuertes con los grupos

piridina en la superficie de la resina.

También, al comparar los valores de las capacidades de adsorcién de acido
citrico en la resina y acido aceético en la resina cuando la concentracion de cada
uno de ellos en la disolucion alimentada es del 10% p/p, se observa, que pese
gue la capacidad de adsorcion de acido citrico de la resina es mayor que la del
acido acético (0.57 vs 0.153 kg kgresinal, respectivamente), el tiempo de
desplazamiento del citrico es mucho mas alto que el del acético (1800 s vs 500

s) y esto se ve reflejado en un productividad mas baja.

Por ultimo, el acido acético y el acido férmico tienen un grupo carboxilo en su

estructura, la masa molecular del acido acético es mayor que la del acido férmico
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(60.052 g/mol vs 46.03 g/mol), que indicaria que las interacciones de dispersion
del &cido acético con la matriz polimérica de la resina son mas fuertes, pero
contrario a eso, la fuerza del acido férmico es superior, dado que su constante
de ionizacion es 3.74, mientras que la del acido acético es 4.76 y cuanto mayor

sea el pKa menor sera la fuerza del acido.
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4.8. MEZCLAS

4.8.1. Experimentos de adsorciéon en fase liquida con mezclas
multicomponente

En la segunda parte de la investigacion, se han realizado experimentos de
adsorcion multicomponente en fase liquida sobre la resina Reillex® 425 en lecho
fijo. Los experimentos se han desarrollado siguiendo el procedimiento descrito
en la Seccién 3.3.2 del Capitulo 3.

Se ha tomado como referente el caldo de fermentacion que ha sido producido en
el grupo de investigacion Biohydrogen del Departamento de Ingenieria Quimica
y Procesos de la Universidad Kebangsaan en Malasia (Law y cols., 2019). En
dicho estudio, se ha producido &cido succinico bioldgico utilizando el bagazo que
es el principal residuo de la industria de aceite de palma como sustrato y la
bacteria Actinobacillus succinogenes130z. Dentro de los subproductos que
también se formaron durante la fermentacion se encontraba el acido formico. La
concentracion de este acido en el caldo era muy baja y no era posible detectarlo
y cuantificarlo en las muestras, por lo que, para facilitar el analisis, la
concentracion se ha cambiado de 0.25 g/L a 2 g/L, dado que la concentracién de
acido férmico en los caldos de fermentacion reales puede ser hasta del 3 %
(Glassner y Datta, 1992; Li y cols., 2010; Song y cols., 2007; Cheng y cols.,
2012). Ademas, se ha incluido metanol en la mezcla para que los experimentos
de adsorcion/desorcién sean lo mas parecidos posible a como ocurre la
separacion de la mezcla de acidos en el SMB. El caldo de fermentacién con la

nueva concentracion de acido férmico se especifica en la Tabla 4.12.

Tabla 4.12. Composicién del caldo de fermentacion de referencia.

Compuesto Formula molecular Peso molecular % (kg/kg)
Acido succinico C4HsO4 118.09 2.916
Acido acético C2H402 60.05 0.374
Acido férmico CH20: 46.03 2
Glucosa CsH1206 180.16 0.335
Metanol CHsOH 32.04 9.452
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Ademas, se han preparado otras 4 mezclas, manteniendo la proporcidén que tenia
cada compuesto en el caldo de referencia. La composicion de cada una de las
mezclas y las condiciones experimentales se detallan en la Tabla 4.13. La

concentracion de agua se obtiene por balance.

Tabla 4.13. Composicion de las mezclas multicomponente y condiciones experimentales.

A. succinico A. acético A. férmico Glucosa Metanol
(AS) (AA) (AF)
% (kg/kg) % (kg/kg) % (kg/kg) % (kg/kg) % (kg/kg)
Mezcla 1 0.518 0.066 0.355 0.059 10.538
Mezcla 2 1.296 0.166 0.888 0.148 9.912
Mezcla 3 2.073 0.265 1.422 0.238 9.701
Mezcla 4 3.628 0.465 2.488 0.416 9.444
Caudal 1 mli/min
Temperatura 25°C

4.8.2. Curvas de rotura multicomponente (mezclas)

Para determinar si el modelo cinético tedrico (Seccién 4.3.5) implementado en el
simulador de curvas de rotura en lecho fijo describe las curvas de rotura de los
experimentos de adsorcion de mezclas multicomponente, se ha llevado a cabo
el ajuste introduciendo los coeficientes de transferencia de materia (Ks,cido-acético,
Ks,acido-succinico Y Ks,acido-formico) de los compuestos puros, el modelo Doble Langmuir
multicomponente (Ec. 2.8) en el término de la capacidad de adsorcion de la Ec.
4.16 junto con las capacidades maximas de adsorcion (Qmax-acético ; Qmax-succinicos

Omax-fermico) Y 10S parametros by y bz de los compuestos puros (Tabla 4.14).

max max
o q7  bej - Ceg,i .\ g5+ b+ Ceq,i

qe i~ n n
q,! comp comp
1+ Zj=7 b1}j . Ceq,j 1+ Zj=7 b2,j . Ceq,j

(Ec. 2.8)
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Tabla 4.14. Valores iniciales de cada compuesto para el ajuste de las curvas.

qr1nax qrznax b1 b» Ks
(Kgacido/Kgresina) | (Kgacido/Kgresina) (m3/kgacido) (m3/kgacido) (s
A. succinico 0.339 0.006 0.082 0.822 2.66-103

(AS)

A. férmico 401-10° 0.038 0 0.642 1.16-102
(AF) | | |

A. acético 103
(AA) 0.218 0.024 0.022 0.022 4.65-10

Se ha visto que con los valores de los parametros de equilibrio de los
compuestos puros no se ha logrado un buen ajuste entre las curvas
experimentales y las predichas por el modelo cinético. Para mejorar la
reproduccion de los datos experimentales, se han fijado los valores de las
capacidades de adsorcion maximas de los compuestos puros y se han dejado
como parametros de ajuste los valores de b1 y b de todos los acidos. Los valores

con los que se obtiene un buen ajuste de las curvas se muestran en la Tabla

4.15.

Tabla 4.15. Valores de bl y b2 encontrados mediante ajuste.

b1 (M3/kgacido) b2 (M3/kgacido)
A. succinico (AS) 0.044 0.41
A. férmico (AF) 4.09E-10 -0.241
A. acético (AA) 0.0219 0.0122
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El valor del coeficiente de dispersion axial para las mezclas multicomponente se
determind por ajuste de los datos experimentales de la glucosa al modelo
propuesto, considerando que este compuesto no es adsorbido por la resina. El
valor obtenido es 4.29-10°°® m? s, que es igual en orden de magnitud al
determinado con NaCl (20 g/l) como trazador en las mezclas monocomponente
(5.8:10° m2s?). La pequefia variacion de los valores posiblemente se deba a la

diferencia en los compuestos utilizados.

Las curvas de rotura obtenidas en los experimentos de adsorcibn hasta
saturacién con las mezclas multicomponente se muestran en la Figura 4.42 junto

con las curvas predichas por el modelo.

) Caldo de fermentaciéon de referencia
1.

B AS 2.916%

® AA 0.374%
Gluc 0.335%

v AF 2%
Met 9.452%

00T F—T——T——T T 71— T
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t(min)
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Mezcla 3
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Figura 4.42. Curvas de rotura multicomponente sobre la resina Reillex® 425. Las lineas continuas
corresponden al modelo, mientras que las figuras corresponden a los experimentos de adsorcion.
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En la Figura 4.42 se puede observar que hay un buen ajuste entre las curvas
experimentales de las mezclas multicomponente y las curvas predichas por el
modelo cinético, lo que quiere decir que el modelo cinético describe

adecuadamente los procesos de adsorcion multicomponente.

Por otra parte, se han determinado las afinidades de los acidos acético, succinico
y formico hacia la resina con mezclas multicomponente a partir de los nuevos
valores de los parametros con los que se ha logrado un buen ajuste del modelo
a los datos experimentales. Se puede establecer que el acido organico de la
mezcla multicomponente que tiene mas afinidad hacia la resina es el acido
succinico, calculada como la pendiente inicial de la isoterma de adsorcién (a1 +
az = 0.014 + 0.002 = 0.016 m3/Kgresina), Seguido por el acido férmico (a1 + az =
0.016 + (- 0.009) = 0.007 m3/kgresina) Y por Ultimo el &cido acético (a1 + a2 = 0.0047
+ 0.0003 = 0.005 m3/kgresina).

Al comparar los valores de las afinidades de los &cidos en mezcla
monocomponente y multicomponente hacia la resina, se observa que el orden
de afinidad se mantiene. En los dos casos, el acido succinico es el que mas
afinidad tiene hacia la resina, luego el férmico y por ultimo el &cido acético. Lo
anterior se atribuye a la diferencia en la masa molecular (118.09 g/mol succinico,
46.03 g/mol férmico y 60.052 g/mol acético) y aunque la masa del acido acético
es mayor e indicaria que las interacciones de dispersioén con la matriz polimérica
de la resina son mas fuertes que con el formico, su fuerza es inferior porque su
constante de ionizacion es mayor que la del formico (4.76 vs 3.74). Ademas, el
acido succinico tiene dos grupos carboxilo mientras que el formico y el acético
tienen solo uno, por lo que las interacciones con los grupos piridina en la
superficie de la resina son mas fuertes con el succinico. En la Tabla 4.16 se
muestran las afinidades de los &acidos en mezclas multicomponentes y en

mezclas acuosas.
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Tabla 4.16. Afinidades de los acidos en mezcla monocomponente y multicomponente.

Afinidad &cido orgénico en Afinidad &cido organico en
mezcla acuosa (M>/Kgresina) mezcla multicomponente
(m3/kg resina)
A. acético (AA) 0.005 0.005
A. succinico (AS) 0.032 0.016
A. férmico (AF) 0.028 0.007

Por otro lado, se puede ver en las graficas de las mezclas multicomponente
(Figura 4.42) que el tiempo de rotura del &cido formico es superior al del acido
succinico a pesar de que su afinidad por la resina es menor. Sin embargo, la
pendiente de la curva del &cido férmico es mucho mayor que la del succinico, lo
que hace que las dos curvas se crucen. Esto ocurre porque hay una menor
resistencia a la transferencia de acido férmico hacia la resina, que se ve reflejada
en el valor de su coeficiente de transferencia que comparada con el del &cido

succinico es mayor (1.16:102vs 2.66:103 s1).

4.8.3. Validacion del modelo dindmico de adsorcién / desorcién con
metanol como desorbente

El modelo dinAmico también se ha validado para describir la desorcion de los
acidos succinico, aceético y formico con metanol, a partir de los datos

experimentales de desorcion.

Para comprobar que los parametros cinéticos obtenidos anteriormente pueden
ser utilizados para describir el proceso de desorciéon en la columna, se ha
aplicado el modelo al experimento de desorcion con metanol puro cuando el

lecho se encontraba saturado con una mezcla al 3.628 % p/p de acido succinico,

180



4. Resultados y discusion

0.465 % p/p de acido acético, 2.488 % p/p de formico, 0.416 % p/p de glucosay
9.444 % p/p de metanol.

Para este sistema fue necesario ajustar el modelo a los datos de desorcion
experimentales del agua y el metanol porque el coeficiente tedrico de
transferencia de masa para esos compuestos que fue calculado con la Ec. 4.17
no condujo a una reproduccion adecuada de las curvas. El valor determinado
para Ks,agua Y Ksmetanol fue 0.01 st con un r2 = 0.994. La Figura 4.42 incluye tanto
los datos experimentales como los predichos por el modelo para los

experimentos realizados
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0.6 4 A Glucosa
© v Formico
L a4 <& Metanol
@ B < Agua B
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Figura 4.43. Curvas de rotura de la desorcion de acido acético, succinico y férmico usando metanol puro
como desorbente.

La comparacién entre las curvas de rotura experimentales y tedricas de la
desorcion de los acidos acético, succinico y formico con metanol muestra que el

modelo reproduce de manera adecuada los datos experimentales.
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4.8.4. Simulacion SMB

El modelo desarrollado se ha empleado para simular la separacion de los acidos
acético, succinico y férmico de mezclas acido acético-succinico-formico-glucosa-
metanol-agua, mediante un proceso SMB, empleando metanol como desorbente

y la resina Reillex® 425 como adsorbente.

La configuracion de la planta para el proceso de recuperacion y purificacion de
estos acidos es la misma que se ha venido utilizando con las mezclas
monocomponente (24 columnas, cada una de ellas con 1 m de longitud, 4
secciones y en cada seccion hay 6 columnas). Para la simulacion del proceso,
se ha tomado la composicion original del caldo de fermentacion producido en el
grupo de investigacion Biohydrogen del Departamento de Ingenieria Quimica y
Procesos de la Universidad Kebangsaan en Malasia (Law y cols., 2019). La

composicidon de este caldo se especifica en la Tabla 4.17.

Tabla 4.17. Composicion del caldo de fermentacién para la simulacion del proceso SMB

Compuesto Férmula molecular Peso molecular % (kg/kg)
Acido succinico C4HsO04 118.09 2.916
Acido acético C2H402 60.05 0.374
Acido férmico CH202 46.03 0.025
Glucosa CsH1206 180.16 0.335

Se ha utilizado el tiempo de desplazamiento del acido succinico (tshit = 900 s) de
mezclas monocomponente, ya que es el acido que mas tarda en adsorberse

sobre la resina.

Los valores iniciales de m;también se han determinado con el método abreviado
gue se ha utilizado con las mezclas monocomponente ya mencionadas en este
capitulo (Schmidt-Traub, 2005) (Ec. 4.22 - 4.25).

Una vez se determinan los valores de m;, los valores de Qjse calculan con la Ec.

4.19 los caudales volumétricos del del desorbente (Qp), alimento (Qa) Y las
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fracciones a la salida del extracto (Sext) y el refinado (Srer), Se calculan con las
Ec. 4.26 - 4.29.

El flujo mésico del alimento y del desorbente (metanol) se calculan con las Ec.
4.30y 4.31.

Los pardmetros fijados para evaluar la separacioén desarrollada siguen siendo los
mismos, la pureza (299%), la recuperacion del acido organico (295%), la
productividad de los acidos (la mayor posible), y el consumo de metanol en el
estado estacionario ciclico del proceso (el menor posible). Estos parametros se

definen de la siguiente manera:

masa de los acidos organicos en el extracto
Pureza = — — x 100 (Ec. 4.44)
(masa de los acidos organicos + masa de glucosa + masa de agua) en el extracto

. masa de los acidos organicos en el extracto
Recuperacion = — — - x 100 (Ec. 4.45)
masa de los acidos organicos en el alimento

. masa de los acidos organicos en el extracto
Productividad = — - - (Ec. 4.46)
volumen del sélido en todos los lechos x tiempo de desplazamiento

volumen de desorbente
Consumo de desorbente = — — (Ec. 4.47)
masa de los acidos organicos en el extracto

4.8.5. Disefio y optimizacién de un proceso SMB para la separacion de
acido acético, acido succinico y acido férmico de mezclas acido acético-
succinico-formico-glucosa-metanol-agua usando metanol como
desorbente.

Se ha disefiado y optimizado un proceso SMB para la separacion de los acidos
acético, succinico y férmico del caldo de fermentacion (Tabla 4.17). Para ello se
han determinado los valores iniciales de m;con el método “shortcut” (Schmidt-
Traub, 2005), que también se ha utilizado para calcular los valores de mjiniciales
de las mezclas monocomponente. Los valores iniciales de m;usando metanol
como desorbente son: m; = 11.7, my = 0.463, mu = 4.64 y my = 0.463, lo que
resulta en D = 5.865 kg m? s, A =2.785 kg m?s?, Sext =0.908 y Srer = 0.787.
Con estas condiciones de operacion, se alcanza una recuperacion del 89% de
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los acidos organicos presentes en el caldo, con una pureza del 95%. Como no
se cumple con los parametros de separacion satisfactoria (pureza < 99%,
recuperacion = 95%), se incrementa el valor de m; de 0.463 a 0.6, manteniendo
el mismo caudal de alimento y el valor de myy se reduce de 0.463 a - 0.5. Con
ello se consigue aumentar el caudal de refinado y como consecuencia aumenta

el caudal de agua que sale por el mismo.

Luego, se ha utilizado el método del trazado de lineas de alimentacion constante
(mi = my + constante) para optimizar los valores de my y my;, en el intervalo de
my donde se obtiene una separacion satisfactoria, manteniendo constantes los
valores de m; y my. Por lo tanto, a myise le ha sumado el valor de una constante
(mu = my + (M — my)shortcut = 0.6 + 4.177 = 4.777, donde (M — mMi)shortcut = 4.64 -
0.463). Con la nueva combinacion de valores de m (m; = 11.7, my= 0.6, my =
4.777, my = - 0.5), la pureza aumenta (99%) pero la recuperacion disminuye
(86%). Para aumentar la recuperacion, la entrada de alimento se reduce
multiplicando por un factor de reduccion (mu = my + (Mur - My)shortcut 0.6) = 0.6 +
4.177 - 0.6 = 3.11). Con la nueva combinacion de valores m (m; =11.7, m; = 0.6,
mu = 3.11, my = - 0.5), que resulta en D = 6.369 kg m2s?, A=1.671 kg m? s,
Sext = 0.897 y sref = 0.955, se logra una recuperacion del 98% de los acidos con

una pureza del 99%.

Estas condiciones de funcionamiento se han fijado como punto de partida para
la optimizacioén de my y myi (Figura 4.44), con el método del trazado de lineas de
alimentacion constante; con el que se busca el punto de maxima diferencia entre
my y my, que conduce a la maxima productividad y al menor consumo de
desorbente (Mazzotti y cols., 1997; Schmidt-Traub H, 2005; Rodrigues y cols.,
2015). Con este método se pretenden encontrar los mejores valores de los

parametros my y my; para los valores constantes de m; y my.
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Figura 4.44. Trazado de lineas de alimentacién constante de la separacion estudiada (mi= 11.7 y my = -
0.5). Enlos puntos dentro de la region delimitada, la pureza es superior al 99% y la recuperacion es superior
al 95%, usando metanol como desorbente.

Con el 6ptimo parcial (my y myoptimizados), se procede a optimizar m;y my. Se
ha utilizado el método del volumen de separacion propuesto por Rodrigues y
cols., 2015, con el que se pretende encontrar el minimo consumo de desorbente
mientras la pureza y la recuperacion cumplan con los valores establecidos de
separacion satisfactoria. Como ya se ha mencionado anteriormente, este método
consiste en buscar el valor de m; lo mas bajo posible conservando los parametros
de separacion dentro de lo indicado. Seguidamente, se busca el valor de my lo
mas alto posible, pero conservando también las condiciones de separacion. El
valor de m; se cambia y se repite el procedimiento. De esta manera se
encuentran diferentes combinaciones de valores m;, my, my y my, donde los

valores de my, my y myy son los 6ptimos para cada valor fijo de m;.

La Tabla 4.18 muestra las diferentes combinaciones de valores de m;, my, my y
myv encontrados para el sistema estudiado (separacion de los acidos acético,
succinico y féormico de mezclas utilizando metanol como desorbente) y los
parametros de rendimiento correspondientes. El consumo minimo de desorbente
se obtiene con la siguiente combinacion de valores: m; = 7.58, my; = 0.6, my; =
3.11, my = 0.4. Por lo tanto, esta combinacion ha sido considerada como la

Optima. Con esta combinacion se logra una recuperacion del 95% de los acidos,
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con un 99% de pureza. Se obtiene una productividad de 24.737 kg mseido> hty

un consumo de desorbente de 0.090 m?3 kg™.

Tabla 4.18. Combinaciones de los valores mj encontrados en la optimizaciéon, usando metanol como
desorbente. D, A en kg m™2s™. Pur. Rec. en %, Prod. en kg msgide™® h™, C.D. en m3kg?. Los valores en
negrita se han tomado como la combinacion éptima.

m mi M miv D A Sext Sref Pur. Rec. Prod. C.D.
11.7 0486 364 -05 6.369 2103 0.906 0961 99.1 950 30.874 0.122
9.32 0.6 3.44 04 4676 1894 0873 0.740 999 951 27.851 0.099
8.16 0.6 3.23 04 4065 1755 0.856 0.726 99.9 956 25.920 0.092
7.58 0.6 3.11 04 3760 1671 0.846 0.717 99.9 958 24.737 0.090

Los perfiles de la fraccion masica de todos los componentes en el SMB en estado

estacionario ciclico para el proceso optimizado se muestran en la Figura 4.45.

Fraccidon masica

1.0
0.8
0.6 - ]
] —— Acido succinico
0.4 1 —— Acido férmico
] —— Acido acético
0.2 4 —— Metanol
] Glucosa
= —— Agua - *\/\/ =
0.04 \./
0.02 +
OOO T T T T T T T T T T T T T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24
Y Seccion | l Seccion Il Y Seccion Il 1 Seccién IV
D E Lecho F R

Figura 4.45. Perfiles de la fracciéon masica de todos los componentes en el SMB optimizado con metanol
como desorbente.

En la seccion | (entre D y E), el metanol comienza a desorber el acido succinico

retenido en la resina. En la seccion Il (entre E y F) el metanol continda

186



4. Resultados y discusion

desorbiendo acido succinico y ha comenzado a desorber el acido acético y
férmico que también estan retenidos en la resina. Al inicio de esta misma seccion
se observa como el metanol saca de la resina la glucosa que acompafa a los
acidos organicos en el alimento. Ademas, al final de esta seccion se ve como el
metanol ha comenzado a sacar agua de la resina. En la seccion Il (entre Fy R)
el metanol poco a poco deja de sacar agua. Los &cidos succinico, acético y
formico de la disolucion alimentada comienzan a ser adsorbidos en la resina. En
la seccidn IV el agua comienza a ser removida gradualmente de la corriente, al
igual que la glucosa y van quedando retenidas en la resina. Los acidos organicos
(succinico, férmico y acético) que no terminaron de adsorberse en la resina en

la seccion lll, contindan haciéndolo a lo largo de la seccion IV.

4.8.6. Propuesta para la recuperacion del metanol y purificaciéon de los
acidos (acético, succinico y formico) de lacorriente de extracto del proceso
SMB optimizado.

Los acidos organicos recuperados se encuentran diluidos en metanol, por lo que
se plantea de manera cualitativa un proceso para la purificacion de los mismos
y la recuperacion del metanol (para que pueda ser reutilizado como desorbente)
de la corriente de extracto del proceso SMB optimizado. El proceso puede ser

integrado con el proceso SMB.

En la Figura 4.46 se muestra el diagrama de flujo del proceso propuesto. La
corriente de extracto del proceso SMB optimizado se alimenta a un evaporador,
gran parte del metanol y de los &cidos acético y formico, pasarian a estado vapor
por ser los compuestos mas volatiles de la mezcla. La cantidad que no se
evapore de los compuestos previamente mencionados y el acido succinico,
saldrian por otra corriente y pasarian a un cristalizador. De esta ultima unidad se
obtendrian cristales de acido succinico y una corriente con solucion gastada de
metanol y de los acidos acético, succinico y formico, que se reciclaria al
evaporador. La corriente de vapor que sale del evaporador pasaria por un
condensador, seguidamente pasaria a una torre de destilacién a vacio, para que
el metanol y el acido férmico que son los compuestos mas volatiles salgan por el

destilado y el acido acético salga por la corriente de fondo. Posteriormente, la
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corriente rica en acido formico y metanol pasaria por un condensador y luego se
someteria a otra destilacion a vacio para separar el metanol del acido férmico.
De tal modo que el &cido formico salga por el destilado y el metanol por la
corriente de fondo. El metanol recuperado se regresaria al proceso SMB para

ser reutilizado como desorbente.

Destilado
Refinado (se devuelve al caldo de fermentacion) Metanol
0.0388%  Acido acético

0.0952%  Acido succinico

9.812e-6 % Acido férmico Destilado Destilacion a
6.599%  Metanol Acido férmico vacio
0.323%  Glucosa Metanol

92.943% Agua

Destilacién a Fondo

Condensador |——»{ vacio Foérmico
Metanol A » Vapor
(desorbente) SMB Metanol
P - Fondo
Acid ti < . -
Mezcla ——————¥| AE:UE I?éc:nlif:?) Acido acético
multicomponente
Liquido
Metanol
Extracto Acido acético
0.150%  Acido acético Acido succinico
1.272%  Acido succinico Acido férmico . .
0011%  Acido formico Evaporador Cristalizador
98.564 % Metanol
1.629e-6 % Glucosa
4.667e-4 % Agua T L

Soluci6n saturada f
Metanol
Acido acético Cristales de acido succinico

Acido succinico
Acido férmico

Figura 4.46. Diagrama de flujo del proceso propuesto para la purificacion de los acidos presentes en la
mezcla multicomponente y la recuperacion del metanol.

4.9. Ventajas y desventajas del proceso SMB frente a los procesos
convencionales para la recuperacién de &acidos organicos de caldos de
fermentacion.

Como ya se ha dicho en capitulos previos, son muchos los métodos que se han
descrito para la separacion y purificacion de los acidos organicos de los caldos
de fermentacion. Sin embargo, estos procesos continlan presentando
limitaciones técnicas. Los parametros de rendimiento con mayor relevancia a
considerar con las diferentes técnicas de separacion utilizadas son la pureza, la

recuperacion y la productividad.

Con los procesos SMB propuestos en el presente trabajo para la recuperacion
de los acidos organicos acético, succinico, férmico y citrico se han logrado
valores elevados de pureza, por ejemplo, en el caso del acido succinico se

obtuvieron valores de pureza del 99%. Otros métodos también han mostrado
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buenos resultados, tal es el caso de una investigacion realizada por Umpuch y
cols. 2016, que tenia por objetivo estudiar la separacion y purificacion de &cido
succinico de un caldo de fermentacién que contenia como subproductos acido
acético, piravico y malico mediante tres tecnologias consecutivas: extraccion
reactiva, destilacion a vacio y cristalizacion. Los resultados de dicho estudio
mostraron que la pureza del acido succinico fue del 99.10%, mientras que el

rendimiento fue tan solo del 30.25%.

Otra de las técnicas ampliamente utilizadas para la recuperacion de &cidos
organicos de caldos de fermentacion es la extraccion liquido - liquido, en la que
se pueden utilizar alcoholes, cetonas, éteres, hidrocarburos alifaticos vy
organofosfatos como disolventes (Singhania y cols, 2013). Bekatorou y cols.,
2016, evaluaron 10 disolventes para la recuperacién de &cidos organicos de
mezclas acuosas y de caldos de fermentacién. Los disolventes utilizados fueron
el acetato de etilo de grado HPLC, cloroformo, tolueno, éter dietilico, 2 - metil -1-
propanol, 1-butanol, 3-metil-1-butanol, 2-pentanol, 1-pentanol y aceite de fusel.
En el caso de las mezclas acuosas, emplearon una solucién sintética que
contenia 5 g/L de acido acético, propionico, butirico, isobutirico, succinico y
lactico, para un total de 30 g/L. Mientras que para el estudio de la recuperacién
de acidos organicos a partir de un caldo de fermentacion, utilizaron un medio de
sacarosa obtenido por acidogénesis anaerdbica que contenia acido acético (3
g/L), acido propidnico (1.2 g/L), acido isobutirico (1.8 g/L) y acido butirico (7.6
g/L) (Lappa y cols, 2015). Para todos los experimentos de extraccién se
consideraron los efectos del pH, la relacion disolvente/solucion y las sucesivas
repeticiones. Todos los alcoholes mostraron resultados positivos en cuanto a la
recuperacion de los acidos de las mezclas. La relacion 1:1 disolvente/acidos
organicos muestra las mejores tasas de recuperacién en la mayoria de los casos.
Los &cidos butirico e isobutirico mostraron las tasas de recuperacién mas altas
(80 - 90%), mientras que los acidos lactico, succinico y acético, los cuales son
objeto de estudio en la presente investigacion, se recuperaron poco (hasta un
45%). En nuestro estudio, empleando la tecnologia SMB las tasas de
recuperacion de los &cidos succinico y acético alcanzaron valores del 95%.
Finalmente, Bekatorou y cols., 2016, concluyeron que de los alcoholes probados

el 3-metil-1-butanol fue el que mas recupero los acidos organicos en un proceso

189



4. Resultados y discusion

de extracciones repetidas. Aunque, consideraron como mejor opcion el 1-butanol
debido a su bajo coste en relacién a los otros, su disponibilidad y a la posibilidad

de producirlo como bioproducto a partir de recursos renovables.

Heding y Gupta, 1975, encontraron las condiciones éptimas para la precipitacion
de acido citrico de un caldo de fermentacion. Desde el punto de vista de la
obtencion de un citrato de calcio facilmente filtrable, la precipitacion realizada a
50 °C, daba el producto mas satisfactorio. La precipitacion completa tuvo lugar a
los 20 minutos aproximadamente y el acido citrico podia recuperarse con un
rendimiento de casi el 100%. Si bien este método ofrece una buena
recuperacion, tiene la limitante que requiere elevados consumos de cal, acido
sulfarico y la produccion de lodos de sulfato de calcio como residuo que debe
ser gestionado. El proceso SMB planteado en la presente tesis alcanz6 una tasa
de recuperacion discretamente mas baja (95%), pero ofreciendo como ventajas

el empleo de menos reactivos, y la no produccion de residuos.

Thuy and Boontawan, 2017, estudiaron el proceso de purificacion del acido
succinico de un caldo de fermentacion con un proceso multietapa que incluia
microfiltracion (MF), nanofiltracion (NF) y cristalizacién. En la etapa del
pretratamiento emplearon la MF para eliminar bacterias y sélidos suspendidos
del caldo de fermentacién. Seguidamente, el caldo clarificado que contenia
numerosas impurezas fue tratado con un proceso de NF a bajo pH que no solo
facilito la recuperacion de los acidos orgéanicos del caldo de fermentacién, sino
que también ayudo a la purificacién selectiva del acido succinico de la mezcla de
subproductos de &cidos mediante el proceso de cristalizacion, ya que la
solubilidad del acido succinico era sélo del 3% a 4 °Cy a un pH de 2.0. La pureza
final de los cristales de &acido succinico alcanzé el 99.18%. EI posible
ensuciamiento por acumulacion de sustancias en la superficie de la membrana
o dentro de los poros de la misma es uno de los eventuales factores limitantes a
considerar cuando en los procesos de recuperacion se incluyen membranas
(Hong y Elimelech, 1997).

Otra de las alternativas para la recuperacion de acidos organicos y que ha sido
empleada en este estudio, es el uso de resinas de intercambio anionico en la

adsorcion cromatografica de acidos organicos. Zhou y cols., 2011, también han
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utilizado la resina poli (4-vinilpiridina) para la recuperacion de acido lactico de
caldos de fermentacion, mostrando buenos resultados. El rendimiento de
recuperacion y la pureza resultaron ser del 95% y 88%, respectivamente. De esta
manera, se demuestra que las resinas de intercambio aniénico de base débil
presentan un elevado rendimiento en la recuperacion de diferentes acidos
organicos aparte de los que han sido objeto de estudio en nuestro trabajo. La
cromatografia liquida de adsorcion no produce subproductos y los rendimientos
de los productos son altos. Sin embargo, la capacidad de intercambio de la resina

podria debilitarse con el paso del tiempo (Aljundi y cols., 2005).
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Cinética vy equilibrio de adsorcion en fase liguida

Se ha determinado el equilibrio de adsorcién en fase liquida de acido
acético, acido succinico, acido formico y acido citrico en mezcla acuosa
sobre la resina Reillex®425 para concentraciones de hasta el 10%, 5%,
3% y 10 % p/p, respectivamente. Las isotermas de adsorcién del acido
acético, acido succinico y acido férmico se han descrito con el modelo
Doble Langmuir, mientras que la del acido citrico ha sido descrita con el
modelo Henry-Langmuir. En todos los casos, la adsorcion de agua y
metanol se han considerado despreciables bajo las condiciones

estudiadas.

Se han desarrollado modelos teéricos para describir la dinAmica de
adsorcion/desorcion en la columna de los &cidos en mezclas
monocomponente y multicomponente sobre la resina Reillex® 425. Los
modelos han sido validados con los datos experimentales obtenidos en
las adsorciones-desorciones con mezclas monocomponente |y

multicomponente.

Los valores de los coeficientes de transferencia de materia de los acidos
acético, succinico, citrico y férmico son 4.65-10°s?, 2.66:10° s, 1.27-10"
351y 1.16-102 s, respectivamente, lo que indica que el acido con menor
resistencia a la transferencia de materia es el acido férmico, seguido por

el &cido acético, succinico y acido citrico.

En las mezclas monocomponente, el acido organico que presentd mas
afinidad hacia la resina fue el acido citrico (0.118 m3/kgresina), Seguido por
el &cido succinico (0.033 m3/kgresina), acido férmico (0.028 m3/Kgresina) Y
por Gltimo, el &cido acético (0.005 m3/kgresina). Por su parte, en las mezclas

multicomponente el orden de afinidad se mantuvo a excepcion del acido
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citrico que no se encontraba en la mezcla (acido succinico (0.017
m3/Kgresina), Aacido foérmico (0.007 m3kKgresina) Y acido acético (0.005
mglkgresina)).

Procesos SMB

Los modelos desarrollados se han utilizado para disefiar y optimizar
procesos SMB para la separacion del acido (acético, succinico, formico o
citrico) de mezclas monocomponente y la separacion de los acidos
acético, succinico y férmico de mezclas multicomponente con la resina
Reillex® 425, usando metanol o agua (solo para el acido acético) como
desorbentes. En cada caso, los valores iniciales de los parametros de
operacion se han determinado con el método shortcut y la optimizacion
se ha realizado con el método del trazado de lineas de alimentacion
constante y el método del volumen de separacién. Los resultados de todas
las simulaciones demuestran que es posible recuperar el 95% del acido
(acético, succinico, formico o citrico) con una pureza del 99% de las
mezclas acido organico-agua. También, recuperar el 95% de los acidos
acético, succinico y férmico de las mezclas multicomponente con una

pureza del 99%.

La tecnologia SMB presenta buenos resultados en términos de pureza,

recuperacion y productividad.

Procesos para la recuperacion del desorbente de las corrientes de extracto y

refinado

Es posible recuperar el desorbente (metanol) de las corrientes de extracto
y refinado del proceso SMB optimizado de la mezcla acido acético-agua
con una destilacion a vacio, usando temperaturas de ebullicion por debajo
de los 66 °C y temperaturas de enfriamiento por debajo de los 29 °C, con

un consumo de energia de 0.013 MJ/Kgacido-acético.
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Es posible separar el acido succinico del metanol de la corriente de
extracto del proceso SMB optimizado de la mezcla acido succinico-agua,
mediante un proceso de evaporacion y cristalizacion (P =0.2Bary T =40
°C). El metanol de la corriente de refinado se recupera mediante
destilacion a vacio que utiliza calor residual sobre los 56 °C y una

temperatura de 28 °C en el condensador.

También es posible recuperar el metanol utilizado como desorbente de la
corriente de extracto del proceso SMB optimizado de la mezcla acido
férmico- agua con una destilacion a vacio, utilizando calor residual por
debajo de los 48 °C en la caldera, una temperatura sobre los 22 °C en el
condensador y un consumo de energia de 0.029 MJ/Kgacido-férmico para
bombear la corriente de destilado y fondo. La corriente de refinado del
proceso SMB puede ser reciclada al fermentador porque solo el 0.676%
de la composicion de esa corriente es metanol y esa concentracién es

aceptada por las células del fermentador.

Es posible separar el acido citrico y metanol de la corriente de extracto
del proceso SMB optimizado de la mezcla acido citrico-agua, mediante
evaporacion (P =0.5Bary T =60 °C) y cristalizacion (P =0.5y T=18 °C),
de manera que el metanol puede reutilizarse como desorbente. Mientras
que la corriente de refinado puede devolverse al fermentador porque en
su gran mayoria es agua (98.312 %) con un contenido muy bajo de
metanol (1.115 %) que es aceptado en los caldos de fermentacion de

acido citrico.
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6. TRABAJO A FUTURO

A partir del trabajo realizado en la presente tesis, se realizan algunas

recomendaciones para continuar en la linea de investigacion:

v' Realizar experimentos de adsorcidon-desorcion con caldos de
fermentacion reales, para determinar la influencia de los otros
compuestos diferentes a los acidos organicos en la adsorcion sobre la
resina Reillex® 425.

v" Realizar un estudio econémico detallado de los procesos propuestos para
las separaciones de las corrientes de extracto y refinado de los procesos
SMB optimizados de mezclas monocomponente, para establecer la

viabilidad y puesta en marcha de los mismos.

v Disefiar y desarrollar una unidad SMB a escala de laboratorio para llevar
a cabo procesos ciclicos de separacién de mezclas monocomponente y
multicomponente que sirvan para la validacién de nuevos procesos con

el programa de simulacion SMBSIM®©.
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ai, az

by, b2
be
bo
br
Ceq
Ci

Co

DL
Dm

Ds

AH

ks

Ks,i
Ko
Kr
Mo

Me

Mret

Ms

parametros de las isotermas Langmuir y Doble Langmuir (m3/kgresina)
flujo masico del alimento en el SMB (kg/m?2s)

pardmetros de las isotermas Langmuir y Doble Langmuir (m3/kg)

constante de adsorcién del modelo de Freundlich (kgi/kgresina)(Kgi/kgiiq) /"
constante relacionada con la entropia de la Ec. De Van't Hoff (m3 /kg o Pa)
parametro caracteristico del modelo Redlich-Peterson (m3/kg)
concentracion de adsorbato en la mezcla en equilibrio (kg/kg)
concentracion del compuesto i en el liquido (kg/m?)

concentracién de la disolucion alimentada (kg/m3)

diametro de particula (m)

flujo masico del desorbente en el SMB (kg/m2s)

coeficiente de dispersion axial (m?2/s)

Difusion molecular (m?/s)

Difusion Superficial (m?/s)

Difusion porosa (m?/s)

flujo mésico (kg/min)

constante de la isoterma de Henry (m3/kgresina)

entalpia de adsorcién (J/mol)

conductividad de la muestra a distintos tiempos (us/cm)
coeficiente de transferencia de masa externa (m/s)

coeficiente de transferencia de materia en la fase adsorbida (s)
conductividad de la disolucion alimentada (us/cm)

constante de adsorcion del modelo Redlich-Peterson (Kgiig/KQresina)
masa inicial del componente i en lecho (kg)

masa del componente i que se introduce en la instalacion (kg)
relaciones entre el flujo de liquido y sélido en cada seccién (m;, my, myy my)
masa del componente i retenida en la instalacion (kg)

masa del componente i que sale de la instalacion (kg)
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Na

N

Nt
Nr

ni

ni

Ni

P

Oeq

qmax

(resina

*

qi

Q
Qa
QD
Qi
r2

R
Re
Sext

Slecho
Sref

Sc

Sh

tsat

tshift
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nimero de componentes

carga total de A (componente mas fuertemente retenido) en la particula en
equilibrio con la concentracion del liquido (kg/kgresina)

carga total de B (componente menos retenido) en la particula en equilibrio con
la concentracién del liquido (kg/kgresina)

constante de adsorcion del modelo de Freundlich
parametro adimensional caracteristico del modelo Redlich-Peterson

carga total del componente i en la particula en equilibrio con la concentracion del
|I'QUIdO (kg/kgresina)

carga total del componente i en la particula (kg/kgresina)

velocidad de transferencia de masa del componente i entre el liquido intersticial
y la particula adsorbente (kg/m3echo S)

presion (Pa)

capacidad de adsorciéon en equilibrio del compuesto en el adsorbente
(kg/kgresina)

pardmetro de la capacidad maxima de adsorcidon en la isoterma Langmuir y
Doble Langmuir (kg/KQresina)

capacidad de adsorcion del compuesto i en la resina (kgi/kQresina)

concentracién de adsorbato en el sélido en equilibrio con la concentracién en el
Il'quido (kg/KQresina)

caudal volumétrico (ml/min)

caudal volumétrico del alimento en el SMB (ml/min)
caudal volumétrico del desorbente en el SMB (ml/min)

caudal del liquido en la seccién j (ml/min)
coeficiente de determinacion

constante universal de los gases (8.314 J/mol - K)
ndmero adimensional de Reynolds (pdpu/p)

fracciones de los compuestos a la salida del extracto del SMB
seccion de la columna (m?)

fracciones de los compuestos a la salida del refinado del SMB
namero adimensional de Schmidt (u/o D)

nimero adimensional de Sherwood (ki dp/Dm)

tiempo (min)

tiempo de saturacion

tiempo de desplazamiento (s)
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tr tiempo de rotura (min)

t tiempo estequiometrico o tiempo de residencia medio (min)
T temperatura (°C)

u velocidad superficial (m/s)

Va volumen retenido entre los intersticios del adsorbente (ms3)
Ve volumen retenido en los intersticios de las bolas de vidrio (m?)
Ve volumen de una columna (m?3)

Vi volumen muerto (m3)

Vo volumen retenido en los tubos (m3)

Vot volumen total de poros del adsorbente (m3)

Vy volumen retenido en los huecos de la varilla de vidrio (m?)
w masa de la resina (kg)

X fraccion mésica del NaCl a distintos tiempos

Xei fraccion masica del compuesto i de la disolucién alimentada
Xo fraccién mésica del NaCl de la disolucién alimentada

Xsi fraccion mésica del compuesto i a la salida

z coordenada axial (m)

212



7. Nomenclatura

Simbolos griegos

z coordenada axial (m)

Jo) densidad del fluido (kg/m?)

po densidad del desorbente (kg/m3)

PA densidad del alimento (kg/m?3)

Pp densidad de la particula (kgsslido/M3particula)
Pm densidad de la mezcla (kg/m?3)

p;.’ densidad del compuesto i a 25°C (kg/m?3)
V] viscosidad del liquido (kg/m-s)

& porosidad de la particula (kg/m?3)

£ fraccion vacia del lecho (m3vacio/M3iecho)

T tortuosidad

Abreviaturas

AA Acido acético

AS Acido succinico

AF Acido férmico

AC Acido citrico

AO Acido orgéanico

FAO La Organizacién de las Naciones Unidas para la Alimentacion y la Agricultura
OMS Organizacion Mundial de la Salud

GRAS Generally Recognized as Safe Generally
FAO Food and Drug Administration

ZTM Zona de Transferencia de Materia

SMB Simulated Moving Bed
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