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1. RESUMEN






Resumen

El desarrollo de procesos efectivos para la purificacion y el fraccionamiento de proteinas es de
gran interés cientifico e industrial. Hasta el momento, las técnicas utilizadas en laboratorio
(intercambio i6nico, cromatografia por afinidad o precipitacién selectiva) no han resultado viables

para su implantacion a escala industrial por su dificil escalado, alto coste y bajo rendimiento.

En 1997 surge la filtracion tangencial de alta resolucion (HPTFF). Esta técnica de separacion con
membranas, utiliza estrategias como una adecuada seleccion del pH y de la fuerza i6nica de la
disolucién, para maximizar las diferencias en el volumen hidrodinamico de especies cargadas y
minimizar las interacciones electroestaticas soluto-membrana. Los estudios realizados en este
campo estan poniendo de manifiesto la capacidad de esta técnica y su potencial aplicabilidad a

la purificacion y el fraccionamiento de proteinas a gran escala.

Asi, el objetivo propuesto en esta Tesis Doctoral fue el estudio de la influencia del ambiente
quimico en las interacciones proteina-membrana en el proceso de filtracion tangencial. Para ello
se eligid una proteina modelo, seroalbumina bovina (BSA), y se utilizaron membranas ceramicas
por su mayor resistencia mecanica y quimica. Se procedid a caracterizar el flujo en la camara de
retenido y a través de la membrana, y se analizé el efecto del pH y fuerza iénica en la evolucion

del caudal de filtrado y transmisién de proteina.

Los resultados obtenidos han puesto de manifiesto la importancia del pH y la fuerza iénica en el
comportamiento del sistema. En la evolucién del caudal de filtrado se han observado siempre
dos etapas: un proceso rapido, que transcurre en los primeros minutos, de caida brusca y muy
importante del caudal, al menos el 50%, debido al taponamiento de los poros de la membrana o
a la formacién de torta. Esta etapa inicial continia con una disminucién progresiva y mas lenta
del caudal, debida a la reduccién del diametro de los poros por deposicion interna. Para la
interpretacion de los resultados se ha desarrollado un modelo de dos pardmetros, o (fraccién de
caudal que circula por poros bloqueables) y k2 (pardmetro cinético de deposicion interna). Los
valores de oy k2 se han discutido en funcion del pH y de la . A pH = 4.9 (pl de la proteina) e
| =0, la reduccion de caudal es méaxima. Por otro lado, la transmision de soluto es importante
fundamentalmente a este pH. En el pl de la proteina las moléculas de BSA tienen el menor

volumen hidrodindmico y densidad de carga nula, y por tanto se minimizan las interacciones



Resumen

electroestaticas proteina-membrana. Sin embargo, la mayor concentracion de moléculas en el
interior del poro y su neutralidad potencian fendémenos de agregacion, que son los responsables
a los 20-25 min del proceso de la caida del caudal y de la transmision. En este sentido, la
presencia de iones evita la formacion de estos agregados y contribuye a la estabilizacion del

caudal y del transporte dela proteina.
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Introduccion

Desde su aparicion en los afios 60, los procesos de separacion con membranas han
experimentado un importante desarrollo, encontrando cada vez mayor aplicabilidad como
alternativa a las técnicas de concentracion, separacion y clarificacion convencionales. La ventaja
principal de la tecnologia de membranas reside en la no existencia de cambio de fase, asi como

en las condiciones moderadas de temperatura y por tanto, bajo consumo energético.

2.1. SEPARACION CON MEMBRANAS

Una membrana puede definirse, en esencia, como una barrera que separa dos fases,

restringiendo el transporte de varias sustancias de manera selectiva.

Un sistema de filtracidn por membranas separa una corriente de entrada en dos efluentes,
conocidos como retenido y filtrado (o permeado). El filtrado es la porcidn del fluido que pasa a
través de la membrana semi-permeable. Por su parte el retenido contiene los constituyentes que
son rechazados por la membrana (Figura 2.1). El transporte a través de la membrana puede
efectuarse por convecciéon o por difusién de moléculas individuales, siendo inducido por un

campo eléctrico o un gradiente de concentracion, presion o temperatura.

Alimentacion
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Figura 2.1 Filtracion por membranas

En la Tabla 2.1 se enumeran los distintos procesos de separacion con membranas en funcion de

la fuerza impulsora (Mulder, 1991):
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Tabla 2.1 Clasificacion de los procesos de membrana

Fuerza . g Gradiente de Gradiente de Gradiente de
. Gradiente de presion - - R
impulsora concentracion (actividad) temperatura potencial eléctrico
Microfiltracién Pervaporacion . .
e ) Termo-6smosis T
Proceso de Ultrafiltracion Separacion gaseosa oo Electrodidlisis
o o Destilacién por ] .
membrana Nanofiltracién Dialisis Electro6smosis
: o L membranas
Osmosis inversa Membranas liquidas

De entre ellos destacan los procesos basados en la presion como fuerza impulsora, los cuales se

detallan en la Figura 2.2:
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Figura 2.2 Procesos de membrana por gradiente de presién

2.1.1. Procesos

Microfiltracion

Es con mucho el proceso méas extendido, por encima del resto de procesos de membrana. Se
utiliza para separar particulas en el rango de 0.1 a 10 um, utilizando para ello presiones entre
0.5 y 3 bar. Este proceso permite retener materiales de tamafio coloidal y aun mayores, tales

como los microorganismos, siendo el proceso mas parecido a la filtracién convencional.

Las membranas empleadas pueden fabricarse a partir de polimeros naturales o sintéticos, tales
como nitrato de celulosa o acetato, PVDF, poliamida, polisulfona, policarbonato, polipropileno,

PTFE, etc. También suelen utilizarse materiales inorganicos, como los ¢xidos metalicos
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(alumina). Los criterios utilizados para la seleccién de materiales son la fuerza mecanica, la
temperatura maxima de resistencia, la compatibilidad quimica, su caracter hidréfilo o hidréfobo,

la permeabilidad y el coste del material.

Entre sus aplicaciones se encuentran: eliminacion de metales pesados en la industria de
tratamiento de superficies, separacion de disolventes en pinturas, obtencién de agua purificada
para la industria (nuclear, electronica), asi como esterilizacion y eliminacién de particulas en la

industria farmaceéutica (clarificacion de antibiéticos) y agroalimentaria (vino, cerveza, zumos).

Ultrafiltracion

Este proceso se emplea para retener especies comprendidas en el rango de 300 a 500.000 Da
de peso molecular, con poros que van de los 0.001 a los 0.1 um, aunque se suelen describir por
su tamafio de corte molecular (1000-100.000 Da). Las presiones usadas estan comprendidas
entre los 2 y los 10 bar, llegando en algunos casos a 25-30 bar. Normalmente la ultrafiltracion se
emplea en la separacion, clarificacion o fraccionamiento de macromoléculas tales como las

proteinas.

Las membranas utilizadas estan hechas de materiales poliméricos (polisulfona, polipropileno,

nylon 6, PTFE, PVC, etc.) o inorganicos (cerdmica).

La ultrafiltracion es utilizada en multiples procesos como son: tratamiento de efluentes (industria
papelera, aguas residuales urbanas), obtencién de agua ultrapura para la industria farmacéutica
y de semiconductores, recuperacion de pintura en la industria automovilistica y de
electrodomésticos, recuperacion de colorantes en la industria textil, obtencién de proteinas en la

industria lactea y clarificacion de zumos.

Nanofiltracion

Es un proceso intermedio entre la ultrafiltracion y la dsmosis inversa en el que se retienen
moléculas organicas de bajo peso molecular (entre 200 y 1000 Da), asi como iones multivalentes

(calcio), mediante presiones entre 5 y 30 bar. Los iones pueden separarse basandose en sus
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caracteristicas de difusion y carga. La separacion se halla gobernada por fendmenos de

transferencia de materia, consistentes en difusion y flujo a través de los poros.

Utiliza membranas de estructura compuesta (composite), muy similares a las usadas en 6smosis

inversa, que suelen ser de acetato de celulosa y de poliamidas aromaticas.

Se utiliza sobre todo para la eliminacién de pequefias particulas, tales como los colorantes en el
procesado de pulpa de madera, en el tratamiento de aguas residuales de la industria alimentaria
(aceites, suero del queso) o de vertidos al litoral (eliminacion de sulfatos en el agua de mar) y en
la eliminacion de sustancias organicas peligrosas (tricloroetano, tetracloroetano, clorofenal,

diclorofenol y triclorofenol) de diferentes procesos.

Osmosis inversa

Este proceso se emplea para retener moléculas de muy bajo peso molecular tales como las
sales, siendo su mecanismo fundamental la difusion. Las membranas utilizadas son las de
menor tamafio de poro, con diametros que van de los 0.5 a los 1.5 nm, llegando a aplicar
presiones del orden de 10 a 50 bar. Este tamafio tan extremadamente pequefio permite que solo
las mas pequefias moléculas organicas y los solutos sin carga pasen por ellas junto con el agua.
Més de un 95-99 % de las sales inorganicas y compuestos organicos cargados son rechazados,

debido a repulsion electrostatica con la superficie de la membrana.

Estas membranas tienen una resistencia muy alta, con lo que el flujo es bastante menor que en
el resto de procesos. Casi todas las membranas de dsmosis inversa estan fabricadas con
polimeros (acetato de celulosa y poliamidas). Suelen ser de dos tipos: asimétricas o de tipo

composite. El material de soporte es normalmente polisulfona.

Su principal campo de aplicaciéon es la desalinizacién de agua de mar. No obstante, otras
aplicaciones importantes son: potabilizacion de agua, produccién de agua ultrapura para la
industria (alimentacién, centrales eléctricas, electronica), tratamiento de aguas (industria
papelera, galvanotecnia, fotografia, residuales urbanas), recuperacion de productos valiosos en
fotografia (cianuro férrico y ferroso), estabilizacion del vino y eliminaciéon de sus tartratos,

obtenciéon de aromas y sabores a partir de zumos de frutas (normalmente alcoholes C,-Cs,

10
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ésteres C4-Cg y aldehidos C»-Cs), asi como reduccion del contenido en alcohol en bebidas

(cerveza).
2.1.2. Estructura

Las membranas pueden clasificarse basandose en su morfologia o al material del que estan

hechas.
2.1.2.1. Morfologia

Atendiendo a la morfologia se distingue entre membranas microporosas y asimétricas (Figura
2.3):

Microporosas Asimétricas
AL A
' N ' N
Isotrépicas Anisotropicas Integrales No integrales

Figura 2.3 Morfologia de las membranas.
a) Membranas microporosas

Estas membranas pueden ser isotrépicas (con poros de tamafio uniforme a lo largo del cuerpo
de la membrana) o anisotrépicas (donde los poros cambian de tamafio de una superficie de la
membrana a la otra). Estan disefiadas para retener todas las particulas por encima de un tamario
determinado, aunque con frecuencia los poros son mucho mayores que las particulas que
retienen. De este modo, las particulas que son del mismo tamafio que los poros penetran
parcialmente en los poros y los bloquean (Figura 2.4). Esto provoca una rapida caida del flujo a
los pocos minutos de operacion, con lo que si un numero suficiente de poros se bloquean la

membrana puede llegar a taponarse.

11
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Figura 2.4 Estructura de una membrana microporosa
b) Membranas asimétricas

Las membranas asimétricas estan formadas por una fina pelicula superficial (de 0.1 a 0.5 um), la
cual se soporta sobre una sub-capa porosa con un espesor de entre 50-150 um (Figura 2.5). La
retencion ocurre s6lo en la superficie, con lo que las particulas retenidas no entran en el cuerpo
principal de la membrana (taponéndose raramente), si bien el flujo de filtrado se reduce por la
colmatacion (“fouling”) y la concentracion de polarizacion. La mayoria de membranas de
ultrafiltracion, nanofiltracién y 6smosis inversa son de este tipo. El método usado en la
preparacion de la membrana determina si la pelicula es porosa o no. Si se hace por inversién de
fases es porosa y se denomina “integralmente revestida”. Si por el contrario la pelicula se
deposita desde una solucién o plasma sobre un soporte poroso es probablemente homogénea,

denominandose “integralmente no revestida”.

Figura 2.5 Estructura de una membrana asimétrica

Las membranas asimétricas combinan la selectividad de una membrana densa con el alto indice
de permeabilidad de una membrana delgada, puesto que la resistencia a la transferencia de
materia estd determinada fundamentalmente por esta pelicula. Un tipo especial de membranas
asimétricas son las compuestas, desarrolladas con el fin de aumentar la permeabilidad de las
membranas mediante una disminucion del espesor de la capa activa. En su elaboracion se

deposita una delgada pelicula semipermeable, de 10 a 100 nm, sobre un soporte poroso. Entre

12
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el soporte y la capa activa se sitla una capa mesoporosa que hace de unién entre capas y da
estabilidad al conjunto. El soporte macroporoso y la capa activa estan formados por materiales

diferentes, de ahi el nombre de compuestas.

Una diferencia importante entre las membranas asimétricas y las microporosas es el limite de
retencion. Mientras en las microporosas esta establecido en términos del diametro del méaximo
poro equivalente (reteniendo por tanto particulas mayores, hasta determinados limites de
concentracion en la alimentacion), en las asimétricas hace referencia al tamafio molecular por

encima del cual se retiene un determinado porcentaje del soluto en la solucién de entrada.
2.1.2.2. Material

Las membranas pueden ser de naturaleza organica o inorganica. En la Tabla 2.2 (Cheryan,

1998) se enumeran algunos materiales utilizados en su fabricacion.

Tabla 2.2 Materiales usados en la fabricacion de membranas

=
3

Material UF RO

Aldmina

Composite carbon-carbén

Esteres de celulosa

Nitrato de celulosa

Poliamida alifatica (e.j. nylon)

Policarbonato

Poliéster

Polipropileno

Politetrafluoretileno (PTFE)

Cloruro de polivinilo (PVC)

Fluoruro de polivinilo (PVDF)

Acero inoxidable sinterizado

Celulosa (regenerada)

Composite ceramico (zirconio sobre alimina)

Poliacrilonitrilo (PAN)

Alcohol polivinilico (PVA)

Polisulfona (PS)

Polietersulfona (PES)

Acetato de celulosa (CA)

Triacetato de celulosa (CTA)

Poliamida aromatica (PA)

Poliimida (PI)

Mezclas CA/CTA

Composites (e.j. acido poliacrilico sobre zirconio o acero
inoxidable)

Composites, capa polimérica fina (ej. PA sobre
poliéterurea o acero inoxidable)

Polibencimidazol (PBI)

Poliéterimida (PEI)

R R R R R EEEEEEEREREEERIE

%R ARRKKKXKXX KRR

AKX X X XAKAXXX
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a) Membranas organicas

Reciben este nombre todas aquellas membranas cuya capa activa esta fabricada a partir de un
polimero o copolimero organico. Se estima que se utilizan mas de 130 materiales poliméricos en
la manufactura de membranas, aunque sélo unos pocos son de aplicacion comercial (la cantidad
es menor en la industria alimentaria y farmacéutica). Estas membranas estan muy desarrolladas
y son competitivas por sus propiedades de separacion y aceptables costes. Pueden ser
hidrofilas, si estan hechas de materiales altamente polares con alta afinidad por el agua (ésteres
celuldsicos, poliamidas alifaticas...), o hidréfobas, si se componen de materiales apolares con
baja afinidad por el agua (polietileno, polipropileno...). Los materiales mas empleados son:

o Acetato de celulosa. Es el material clasico usado por los primeros pioneros en la
tecnologia de membranas. La materia prima es celulosa, cuya fuente tradicional es la
pulpa de madera o el algodon. El acetato se obtiene de la celulosa mediante acetilacion.
Su estructura es hidrofila y posee un gran rango de tamafios de poro (de la dsmosis
inversa a la microfiltracion), siendo facil de fabricar y con un bajo coste. Sin embargo su
rango de temperatura es bajo (hasta 30 °C), al igual que el de pH (3-6). Presenta poca

resistencia al cloro, puede compactarse y es altamente biodegradable.

o Poliamida. Posee un enlace amida en su estructura. Supera algunos de los problemas

anteriores (como la tolerancia de pH) pero es ain mas sensible a la presencia de cloro.

« Polisulfona. De facil manufactura, con una estructura difenilsulfona que se repite. Se
utiliza en micro y ultrafiltracién, con un rango de tamafio de 10 A a 0.2 um. Trabaja en
un amplio rango de temperaturas (hasta 75-125 °C) y de pH (1-13). Presenta buena
resistencia al cloro, hidrocarburos alifaticos, hidrocarburos halogenados, alcoholes y
acidos (aunque no a hidrocarburos aromaticos, cetonas, éteres y ésteres). Por el
contrario, entre sus desventajas estan los bajos limites de presién (7 bar para

configuracion planay 1.7 para hollow fiber) y su hidrofobicidad.

También son comunes el nylon, el polifluoruro de vinilideno (PVDF), el politetrafluoretileno

(PTFE), el polipropileno (PP) y la celulosa regenerada (RC). Se fabrican por polimerizacion
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interfacial (membranas de nanofiltracién y 6smosis inversa) y por separacion o inversion de fases

(membranas de microfiltracion y ultrafiltracion).

b) Membranas inorganicas:

Su aparicién en los afios 80 constituyd el mayor avance en la tecnologia de membranas,

abriendo nuevos campos de aplicacién impensables anteriormente para las poliméricas. Son

membranas de sinterizacion y se clasifican en cuatro grandes grupos:

Ceramicas. Han sido hasta ahora las mas investigadas. EI material ceramico mas
utilizado para la fabricacion de membranas ha sido la alimina (Al20s). Partiendo de un
compuesto organico de aluminio, controlando la formacién del gel y variando las
condiciones de precipitacion y calcinacién, se modifica el tamafio de los poros de la

membrana.

Vidrios. A partir de proporciones adecuadas de cuarzo, acido borico y carbonato calcico,
a las que se afiade 6xido borico, célcico y alumina, para aumentar su resistencia a
alcalis, se obtiene una mezcla de dos fases, una de vidrio de silicio casi pura y otra de
acido borico, rica en borato sodico. Tratando este vidrio con &cido se disuelve la fase

rica en borato, quedando un vidrio con estructura porosa.

Fosfacenos. Las membranas fabricadas con este polimero pueden soportar

temperaturas de hasta 250 °C en presencia de disolventes o acidos y bases fuertes.

Carbonos. Estas membranas son de estructura compuesta. El lecho de soporte suele
ser carbono sinterizado y la capa filtrante la constituyen 6xidos metalicos a base de
zirconio (ZrOz). Estas membranas soportan valores extremos de pH y altas

temperaturas.

En general las membranas inorganicas poseen multiples ventajas, por lo que su empleo es muy

generalizado. En primer lugar, son muy inertes a los agentes quimicos y a los disolventes mas

comunes (excepto al &cido fluorhidrico y al acido fosforico). Presentan también una alta

tolerancia al cloro, agente de limpieza muy efectivo junto al pH basico. Trabajan en un amplio
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margen de temperaturas (hasta los 350 °C), con lo que pueden utilizarse para esterilizacion. A su
vez pueden operar a valores de pH entre 0.5 y 13, pudiendo llegar incluso a 0-14. Toleran
frecuentes limpiezas (incluidas las de tipo invertido o “backflushing”) aunque sean agresivas,
llegando algunas membranas a tener una vida Util de mas de 10 afios desde su puesta en
marcha. Por el contrario, se cuenta con una menor variedad en tamafios de corte, requieren
mayor capacidad de bombeo (ya que se utilizan en casi todas las membranas velocidades entre
2-6 m/s) y su coste de fabricacion es mayor. No obstante, su larga expectativa de vida y altos

flujos de trabajo hacen que sean mas rentables que las poliméricas.
c) Membranas liquidas

Se utilizan tanto adsorbidas en capilares como emulsionadas. Aunque han sido muy estudiadas
se les ha encontrado muy pocas aplicaciones a escala industrial. Una de ellas es la recuperacion

de uranilo del agua de mar (Franklin et al., 1989).
2.1.3. Configuraciones

La membrana por si misma es sélo uno de los componentes del sistema de filtracion. El mddulo
de la membrana es la unidad fisica que la alberga. Este debe satisfacer una serie de requisitos

mecanicos, hidrodinamicos y econémicos, de los cuales los mas importantes son:

o Mecanicos: obtener una separacion efectiva del alimento y el filtrado; proporcionar el
soporte fisico necesario para la membrana (incluyendo la capacidad para soportar la

caida de presion requerida).

« Hidrodinamicos: minimizar la caida de presion a través del dispositivo (para reducir los
costes de bombeo); optimizar la transferencia de materia del soluto (reducir la
concentracion de polarizacién); minimizar el taponamiento o colmataciéon (*fouling”);

evitar las zonas muertas (para cumplir los requisitos sanitarios).

o Econdmicos: maximizar la densidad de empaquetamiento de la membrana (razon entre
el area de la membrana y volumen del equipo); minimizar los costes de fabricacion;

permitir el facil acceso para la limpieza o sustitucion de la membrana; suministrar
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suficiente resistencia quimica y vida operativa; incorporar la modularidad del disefio para

el escalado, montado u operacion en cascada.

Muchos de estos criterios citados son contrapuestos. Por ejemplo, equipos de alta densidad de
compactacion son mas susceptibles de colmatacién, y por tanto de limpieza mas dificil. De la

importancia relativa de los distintos requisitos dependera el disefio elegido.

Cabe destacar que uno de los aspectos criticos en el disefio de cualquier modulo es la
transferencia de materia. La formacion de una capa de polarizacion es el factor dominante que
controla el comportamiento de la membrana. Con el propédsito de obtener una alta transferencia
de materia, es necesario tener una alta velocidad tangencial y/o turbulencia en los alrededores
de la membrana. La forma mas sencilla de conseguirlo es mediante un flujo de alimentacion
paralelo a la membrana y perpendicular al flujo de filtrado (Figura 2.6), a diferencia de la filtracion
clasica, con la alimentacion perpendicular a la membrana (Figura 2.7). La primera es la

configuracion mas extendida hoy dia.

Alimentacion
e © OIO b
SIS ISR

(TN e
’}ﬁ}l.:{.'r’:{’

Alimentacion Retenido
YRR
O30
[ J
Poros Filtrado Membrana Poros Filtrado Membrana
Figura 2.6 Filtracién tangencial Figura 2.7 Filtracién clasica (dead end)

Los médulos comerciales disponibles en filtracion tangencial se pueden clasificar en: médulo
plano, espiral, tubular, de fibra hueca y de vortice (rotante). Algunas de sus caracteristicas

principales se resumen en la Tabla 2.3 (Zeman y Zydney, 1996):
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Tabla 2.3 Médulos de membrana

. Espaciado de Densidad (.je Coste 'de Taponamiento de  Facilidad de
Médulo empaquetamiento energia ] N
canal (cm) (m2Im?) (bombeo) particulas limpieza

Fibra hueca 0.02-0.25 1200 Bajo Alto Razonable
Tubular 1.02-2.5 60 Alto Bajo Excelente
Maodulo plano 0.03-0.25 300 Moderado Moderado Buena
Espiral 0.03-0.1 600 Bajo Muy alto Baja-Razonable
Vértice 0.05-0.1 10 * Moderado Razonable

* Los gastos de energia en estos sistemas se determinan en funcién de la velocidad de giro en vez de el bombeo.

Fibra hueca

Este modulo fue desarrollado por Dupont a finales de los 60 para desalinizacién, siendo
posteriormente disefiado para ultra y microfiltracién por Amicon y Romicon a principios de los 70.
Consiste en un conjunto de estrechas fibras de pequefio calibre, con una densa capa que da a la
membrana su permeoselectividad, y una matriz mas abierta que da a la membrana su integridad
estructural. Por tanto, son soporte y membrana a la vez. La capa suele estar situada en la parte

interior. Los diametros de las fibras van desde 200 a 2500 um, con un espesor de fibra en torno

a 200 pm.

Los haces de fibras (que pueden ir desde 50 hasta 10000) se colocan en una configuracion
analoga a la de los intercambiadores de calor, asegurando una separacion adecuada entre la
alimentacion y el filtrado. Normalmente se hace circular la alimentacion por el interior de las
fibras, con lo que el filtrado sale al exterior de forma radial, permitiendo una mayor presion y
estabilidad estructural. Este filtrado es recogido en el interior de la carcasa y conducido al
exterior. Por tanto, el equipo dispone de una alimentaciéon simple, una corriente de salida
(retenido) y dos salidas de filtrado (cercanas a cada extremo de la unidad). La alimentacion y el

retenido pueden circular en co-corriente 0 en contracorriente (Figura 2.8).
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Filtrado Filtrado
. / Tubo —~

Fibras huecas  colector Carcasa .1]
e b ﬁ T — | y

I.'I.._ Loy

- .

Alimentacion =i Retenido

Figura 2.8 Mddulo de fibra hueca. Filtrado en carcasa

Otra posible configuracion es aquella en la que la alimentacion circula por el exterior de las fibras
y el filtrado es recogido en el interior de las fibras. Es muy caracteristica de la dsmosis, siendo
poco comun en ultra y microfiltracién, debido a los problemas creados por el atrapamiento de

particulas. En este caso las fibras se disponen en forma de U (Figura 2.9).

Retenido

Filtrado . -
Filtrado \ '

ALIMENTACION

FILTRADO RETENIDO

Fibra Hueca Carcasa

Figura 2.9 Médulo de fibra hueca. Filtrado en fibras

La configuracion en fibra hueca trabaja en régimen laminar (con valores de Reynolds entre 500 y
3000) y opera a bajas presiones, normalmente inferiores a 2 bar. Durante la filtracion se produce
un cizallamiento muy elevado, debido al efecto combinado de delgados canales y altas
velocidades. La relacion area/volumen es la mayor de todas las configuraciones. Para mejorar su
limpieza se puede trabajar en “backflushing”, aunque es recomendable prefiltrar la alimentacion
por el pequefio didmetro de la fibra. Finalmente, su coste de reposicién es alto, ya que si se

rompe una sola fibra el cartucho ha de ser cambiado por completo.
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Tubular

Estos mddulos son muy similares en disefio a los de fibra hueca antes descritos, aunque poseen
didmetros mucho mayores (en torno a 0.3-2.5 cm). El diametro de los tubos resulta de un
compromiso entre el consumo de energia (que aumenta con el didametro) y el coste de
fabricacion (que disminuye con el mismo). Estas membranas no son auto-portantes, sino que se
disponen en un soporte poroso tubular hecho de fibra de vidrio, ceramica, plastico o acero
inoxidable.

Varios de estos tubos pueden ensamblarse en una carcasa, formando un Unico cartucho. La
alimentacion fluye por el interior de los tubos de un extremo a otro, con lo que el filtrado pasa a
través del soporte poroso y se recoge finalmente en la parte exterior del tubo, como se ve en la
Figura 2.10 (Judkins y Bischoff, 2003).

Membrana Carcasa A Filtrado

] L]
Fee
a

Alimentacién Retenido

Figura 2.10 Configuracion tubular

Esta configuracion trabaja en flujo turbulento, con numeros de Reynolds mayores de 10.000. Las
velocidades recomendadas en ultrafiltraciéon son de 2-6 m/s. No obstante valores altos pueden
ser dafiinos para macromoléculas y células delicadas. Su disefio hace que sean muy faciles de
limpiar, tanto por método mecanicos como quimicos. Ademas, son muy resistentes a la oclusion

por particulas, pudiendo aceptar fluidos relativamente cargados de las mismas.

Por otro lado, las caidas de presion y los altos flujos hacen de esta configuracién la de mayor
gasto energético. Poseen sin embargo, la menor relacion area/volumen de todos los modulos
(<100 m™"), por lo que necesitan mayor espacio de trabajo, con grandes volumenes muertos. Son

sistemas relativamente caros, aunque depende mucho del material.
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Médulo plano

Esta configuracion es una de las mas antiguas desarrolladas a escala comercial. Se presenta en
forma de placas planas y rigidas sobre las que se coloca la membrana. Estas placas se
superponen en multiples laminas con una disposicion tipo “sandwich”, consistente en una placa
de soporte (que define la direccion del filtrado), la membrana y los canales espaciadores, como

se aprecia en la Figura 2.11.

Filtrado
Filtrado

Membranas

=)
=

Retenido

Alimentacion Db .T ; Retenido
Espaciador AR
»—y---w-a L=y —'—----k--»
[E——
Filtrado Alimentacion

Figura 2.11 Configuracion plana

Varios de estos elementos membrana/placas se apilan juntos formando un médulo completo. Las
membranas adyacentes se separan con un espaciador. La mayoria de estos sistemas emplean
elementos rectangulares, donde la corriente de entrada se distribuye a lo largo de los diferentes
canales en un extremo, y el retenido se recoge en el extremo opuesto. En los nuevos disefios los

espaciadores se disefian en forma de red, dando mayor turbulencia al flujo.

Esta configuracion trabaja en régimen laminar, si bien el régimen es turbulento en el canal de
alimentacion; a esto Ultimo contribuyen considerablemente los espaciadores. Las membranas
poseen una alta densidad de empaquetamiento (300-500 m-*), con poco volumen muerto, lo que
las hace muy atractivas para la recuperacion de productos biolégicos. Por el contrario son
dificiles de limpiar, debido a la tortuosidad en el recorrido de los flujos. Ademas el “backflushing”
es a menudo poco factible. En cuanto a su consumo energético y coste, es intermedio entre los

modulos de fibra hueca y los tubulares
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En espiral

Estos mddulos fueron desarrollados a mediados de los 60 para la desalinizacién del agua. Como
en las membranas planas, antes descritas, se disefian a partir de laminas planas. Estas se
disponen con sus partes activas una frente a otra y se separan por un espaciador (malla de
plastico hecha de polietileno, polipropileno y otras resinas de plastico), quedando pegados por
tres de sus cuatro lados. El cuarto lado se fija alrededor de un tubo central perforado. Finalmente
otro espaciador en forma de malla, de espesor adecuado, se coloca sobre un lado de esta
estructura y todo el ensamblaje se enrolla alrededor del tubo central, en configuracion espiral
(Figura 2.12).

Tubo de recogida del
filtrado

oy,

Filtrado

Espaciador del canal
de alimentacion

AN
: ‘_:;I.'j,'

{x.. Espaciador del canal
= de filtrado

&

Membrana

Espaciador del canal Membrana Soporté de Espaciador del canal de
de filtrado membrana alimentacion

Figura 2.12 Configuracion en espiral

La alimentacion se bombea longitudinalmente a lo largo de la unidad. El filtrado, por su parte, se
fuerza a pasar a través de las laminas de la membrana hacia el canal de permeado. A partir del

canal, el filtrado se dirige en espiral hacia el tubo colector central.

En esta configuracion los médulos operan en flujo turbulento, con velocidades entre 10-60 cm/s.
Esta turbulencia se debe a los espaciadores, ya que las velocidades se corresponden con
valores de Reynolds de 100-1300 (flujo laminar). No obstante, los espaciadores de malla pueden
producir puntos muertos bajo la malla, debido a la irregularidad en la direccién del flujo, con lo

que las particulas en suspension pueden quedar atrapadas y bloquear el canal de entrada.
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Presentan una relacién area/volumen bastante alta, con valores entre 650-1000 m?Z/m3,
comparable a la de fibras huecas. La combinacién de bajos caudales de flujo, bajas caidas de
presion y relativamente alta turbulencia, hace de estos modulos los de menor consumo

energético.
Moédulos rotatorios

Un problema de los disefiadores de membranas es minimizar los efectos de la capa de
polarizacion y de la colmatacion. Una solucion al problema consiste en mover la membrana en
un maodulo rotatorio, como ya propusieron en 1978 Hallstrom y Lopez-Levia, 0 en un modulo
centrifugo (Robertson et al., 1982). Los mddulos rotatorios se comercializaron a partir de los

afios 80. La Figura 2.13 (Cheryan, 1998) muestra la configuracién de uno de estos médulos.

Filtrado
Retenido Retenido
[} [}
Vertices g | i 2 Clindro
— i Rotaciondel ! o
B v S i cartucho i esl:)flt:rr;g: o
| ]
t P e ) /
T \9/ 1
Aimencien  Membrana e acion

Figura 2.13 Principios de un médulo rotatorio

La membrana se dispone en un cilindro rotatorio, situado en el interior de un cilindro estacionario
externo. De esta forma se crea una zona anular por la que entra la alimentacion, mientras que el
filtrado sale por el interior del cilindro. Este gira a unas 500-4000 rpm, originando una serie de
vortices en la region anular, llamados de Taylor, los cuales crean una gran turbulencia y un

elevado cizallamiento. Estos vértices provocan una mezcla del fluido cercano a la superficie de la
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membrana, aumentando la transferencia de materia, que esta determinada por la velocidad de

rotacion.

A diferencia de los médulos clasicos, su mayor transferencia de materia les permite trabajar a
menores caudales. Esto los hace muy adecuados en muchas aplicaciones bioldgicas, donde las
macromoléculas pueden verse dafiadas por altos valores de flujo. Sin embargo, los costes
energéticos son muy altos. Ademas requieren un alto coste de capital, debido a que su
fabricacion es mas compleja. Esta configuracion presenta también una alta inestabilidad
mecanica, al depender de un sistema con tantas partes moviles. Finalmente, su densidad de

empacado es muy baja y su escalado industrial muy dificil.

2.2. COLMATACION Y LIMPIEZA

2.2.1. Colmatacion o “fouling”

Uno de los factores limitantes en la filtracién con membranas es su colmatacién o “fouling”,
intrinseco a la propia operacion, lo que se manifiesta en un descenso del flujo y en cambios en
las caracteristicas filtrantes de la membrana. Esta colmatacion se debe a la deposicion y
acumulacion de componentes de la corriente de entrada sobre la superficie de la membrana y/o

en el interior de los poros de la misma.

El flujo de las disoluciones reales a través de materiales porosos es mucho menor que el de

agua pura debido a:

i) Formacién de una capa de polarizacion. Si bien ésta disminuye el flujo, sus efectos son
reversibles. Disminuye si baja la presion o la concentracion a la entrada, o bien si

aumenta la velocidad o turbulencia.

i) Cambios en las propiedades de la alimentacion. Debido a aumentos en la viscosidad y la
densidad; esto provoca una disminucion de la difusividad, con lo que el flujo disminuye

debido a factores hidrodinamicos.
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i) Cambios en las propiedades de las membranas, como resultado del deterioro fisico o

quimico de la membrana.

iv) Colmatacion o “fouling”. Se caracteriza por ser irreversible, rapida en los primeros
minutos y con una disminucion posterior mas gradual. Casi todos los componentes
colmatan las membranas hasta cierto punto, dependiendo principalmente de la
naturaleza fisico-quimica de las membranas y del soluto. El principal problema del
“fouling” es el aumento de los gastos de operacion, no sélo por la disminucién del flujo,
sino por el uso de agentes de limpieza que reducen a su vez la vida media de la

membrana.

2.2.1.1. Factores de colmatacion

La colmatacion depende de las propiedades de las membranas, las caracteristicas de las

disoluciones a filtrar y de las condiciones del proceso.
Propiedades de las membranas

a) Caréacter hidrofilo. Con soluciones acuosas las membranas a usar deben ser hidrofilas, ya que
si son hidréfobas adsorben componentes hidrofobos o anféteros. La hidrofilicidad relativa se
mide con el angulo de contacto, que varia segun el material de la membrana. Los materiales

celulésicos y ceramicos, hidréfilos, poseen bajos angulos (menores de 30 °).

b) Rugosidad de la superficie. Es el caso de las membranas de acetato de celulosa, las cuales
se colmatan menos que las de otros materiales poliméricos, al poseer una superficie suave y

uniforme.

c) Carga de las membranas. Segun el pH, membrana y particulas poseen cargas diferentes que
condicionan las interacciones electrostaticas particula-membrana y por tanto, la capacidad de

adsorcion.

d) Tamario de poro. Se ha observado en muchas ocasiones (Marshall et al., 1993) que los poros
de tamafio mayor dan al principio un flujo mas grande, aunque progresivamente éste disminuye

mas que el de membranas de menor tamafio de poro. Esto se debe a que particulas de tamafio
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similar al del poro pueden ocluir los poros, aunque no los atraviesen, causando una rapida caida
del flujo en los primeros instantes. Por el contrario si los poros son mucho mas pequefios que las
particulas a separar, éstas no quedan atrapadas en los poros, sino que rodaran sobre la

superficie de la membrana bajo la accion del flujo.

e) Modificacién de la superficie. Una membrana puede hacerse mas hidréfila, y por tanto tener
menos tendencia a colmatarse con componentes acuosos, mediante la introduccién de grupos
funcionales hidréfilos. Estos son capaces de unir agua o formar enlaces de hidrégeno tales como
los grupos hidroxilo (-OH). Los métodos usados para modificar la superficie son muy variados
(tratamientos con microondas, plasma, revestimiento por adsorcién...). Por ejemplo, la unién de
radicales libres de glicina a la superficie de membranas de PVDF en condiciones fuertemente
basicas, las hace hidréfilas. Por otro lado las membranas de nylon tienden a atrapar grandes
cantidades de proteina, este fendmeno disminuye tratando la superficie con hidroxipropilcelulosa
(Hildebrandt, 1991). No obstante la modificacion de la superficie de las membranas puede

hacerlas menos resistentes a ambientes agresivos que aquellas que no han sido modificadas.
Caracteristicas de las disoluciones

Dado que la colmatacion es resultado de la interaccion entre la disolucidn y la membrana, es
ldgico pensar que las caracteristicas de los componentes a filtrar influyen especialmente. En este

sentido podemos distinguir los siguientes tipos de agentes que favorecen la colmatacion:

a) Proteinas. Constituyen una de las sustancias con mayor capacidad de colmatacién, dada la
gran cantidad de grupos funcionales, densidad de carga y grados de hidrofobicidad que
presentan. Ademas, su compleja estructura secundaria y terciaria les permite interactuar con
otros componentes de la alimentacion, aparte de con las propias membranas. Este fenémeno

depende del pH, la fuerza idnica, la temperatura y otros factores ambientales.

b) Sales. Las sales minerales pueden depositarse sobre la membrana, bien por su baja
solubilidad, o bien por la union mediante interacciones electrostaticas. Como ejemplos tenemos
el cloruro sodico, que ademas de cambiar el ambiente idnico (lo que afecta a las interacciones
soluto-soluto y soluto-membrana), aumenta la deposicion de proteinas y la pérdida del flujo. Por

su parte, las sales de calcio dan lugar a la precipitacién de fosfato tricalcico y a la formacion de
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enlaces entre las membranas y las proteinas, siendo una de las mayores causas de colmatacion

en la industria lactea.

c) pH del proceso. Cambios en el pH afectan a la solubilidad, carga y conformacion de los

componentes de la alimentacion.

d) Lipidos, grasas y aceites. La experiencia indica que la eliminacion previa de lipidos tiene un
efecto beneficioso en la filtracién de suero lacteo. En los casos de separacion de mezclas de
grasas en agua, y dado que lo similar atrae a lo similar, si se utilizan membranas hidréfobas las

grasas pueden envolver a la membrana, dando lugar a un flujo menor.

e) Antiespumantes. La mayoria colmatan las membranas hidrofobas, mientras que las hidréfilas

no se ven tan afectadas.

Condiciones del proceso

a) Temperatura. El efecto de la temperatura sobre la colmatacién depende del sistema. De
acuerdo a la ecuacién de Hagen-Poiseuille el aumento de la temperatura aumenta el flujo, lo que
se confirma en la practica. No obstante también puede darse una disminucion del flujo para
determinados compuestos. Es obvio que para los sistemas biologicos unas temperaturas muy
elevadas provocan la desnaturalizacion de las proteinas, disminuyendo el flujo. Igualmente, la

adsorcion de proteinas aumenta con la temperatura.

b) Velocidad de filtracion y turbulencia. Velocidades altas tienden a eliminar el material
depositado, reduciendo la resistencia hidraulica. Sin embargo, esto no siempre sucede si la

presion transmembrana es muy alta comparada con la caida de presién en la circulacion.

c) Presién. Si la presion transmembrana se encuentra en la region pre-gel, el flujo aumenta con
la presion. Para mayores incrementos de la presion, la capa de polarizacion alcanza una
concentracién limite y el flujo se hace independiente de la presion. Esta situacion varia cuando
se forman capas de colmatacién y empiezan a comprimirse a altas presiones. En este caso un

aumento de la presion por encima de un punto critico da lugar a un flujo menor.
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2.2.1.2. Mejora del flujo

Para minimizar los efectos del fouling se han desarrollado una serie de estrategias de operacion.

Entre ellas destacan:

a) Promotores de la turbulencia. La insercion de anillos, barras, baffles... en el canal de
alimentacion permite minimizar la colmatacién, con flujos superiores entre un 50-300 %.

Reducen los espacios muertos, aumentan la velocidad y los esfuerzos de cizallamiento.

b) Cambios en la direccion del flujo. En el modo convencional de operacién se utilizan altas
velocidades de paso para minimizar la polarizacién en la filtracién. Esto da lugar a altas caidas
de presion, aunque los canales del filtrado trabajen a bajas presiones. En el lado del retenido, la
alta presion de entrada puede provocar colmatacioén por compactacion, mientras que la baja

presion a la salida indica que parte del area disponible de la membrana no ha sido utilizada

etenido
!:l Filtrado
_

Figura 2.14 Modelo convencional

eficazmente (Figura 2.14).

Alimentacion

Para mejorar esta situacion se puede cambiar periodicamente la direccion del flujo de filtrado, en
direccion al canal de entrada. Para ello se cierra el canal de filtrado durante unos segundos, de
forma que se desalojan particulas acumuladas en la superficie de la membrana (Figura 2.15). En
este caso la presion en la camara de filtrado llegaria al valor medio de la presion en el canal de

retenido.
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TR elseets

Figura 2.15 Cambio de flujo

Otra estrategia también utilizada es la limpieza invertida periodica (PBW —periodic backwash-).
En ella se bombea filtrado hacia el canal de alimentacion, a fin de retirar particulas depositadas
en la superficie de la membrana (Figura 2.16). Su efectividad depende de la naturaleza del
depdsito, teniendo que trabajar a presiones mayores de las normales. La mayoria de las veces
se realiza durante 1-5 segundos a una frecuencia de 1 a 5 veces por minuto, a presiones de 1-10

bar.

— —> —
g [PREES

Figura 2.16 Limpieza invertida (PWB)

c) Flujo de filtrado en co-corriente. Esta técnica implica una variacion con respecto a la limpieza
invertida y es especialmente adecuada para la microfiltracion de suspensiones coloidales. En los
procesos de microfiltracion el flujo se reduce rapidamente debido a la formacién de una segunda
‘membrana” de particulas en la capa de polarizacion. Para evitarlo se opera a velocidades
relativamente altas (4-6 m/s) a fin de minimizar la compactacién de la capa de polarizacién,
provocando altas caidas de presion. Para superar este problema se trabaja en co-corriente, o
que requiere la operacién conjunta de un circuito de retenido y otro de filtrado, simulando una
limpieza invertida pero en modo continuo. Con ello se consigue que la caida de presién sea la
misma a lo largo de toda la membrana (Figura 2.17). De esta manera se obtienen resultados
espectaculares, como en la filtracion de leche desnatada, con flujos de hasta 500-900 LMH
durante varias horas a una presion de 0.1-0.8 bar (Pafylias et al., 1996).
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o
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Figura 2.17 Flujo en co-corriente

d) Presion en la camara de filtrado. En los procesos de filtracion cuanto menor es la presion
transmembrana, menor es el flujo inicial (aunque a largo plazo éste acabe siendo mayor). Las
presiones bajas minimizan el taponamiento de los poros, pero no dan suficiente velocidad
tangencial para retirar las particulas de la superficie. A fin de operar a bajos flujos y altas
velocidades se puede trabajar creando cierta presion en la cdmara de filtrado. Para ello, se
empieza cerrando la salida de filtrado hasta llegar a una presién de alimentacion establecida, y a
continuacion se abre la salida de filtrado lentamente hasta obtener la presion establecida para el
filtrado. Se requiere trabajar con membranas robustas y autoportantes, como son las

inorganicas.

f) Otros métodos. Aparte de las técnicas anteriores para mejorar el flujo, se pueden crear
turbulencias mediante impulsion a chorro de la alimentacién o mediante flujo pulsétil de la
alimentacion o el filirado. También se puede hacer uso de las caracteristicas electrostaticas de
las particulas cargadas, lo que depende del pH y de la fuerza iénica de la solucion; algunas

técnicas estudian la aplicacion de campos eléctricos a la alimentacion, incluso mediante pulsos.
2.2.2. Limpieza

El proceso de limpieza es una parte esencial en todos las filtraciones. Implica la retirada de todos
los componentes extrafios, tanto de la superficie como del cuerpo de la membrana, ademas del
equipo de trabajo. Se puede considerar hasta cierto punto un “arte”, ya que en muchas
ocasiones la eleccion del procedimiento adecuado para cada aplicacion es fruto de pruebas de

ensayo-error (Zeman y Zydney, 1996). Esto se debe a que si bien se conocen los principios
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basicos, existen pocos estudios cuantitativos que comparen la eficacia de los distintos

procedimientos.

El objetivo a conseguir en la limpieza es recuperar el flujo inicial con agua y las caracteristicas
filtrantes de la membrana. En principio no siempre es posible alcanzar ese valor ya que éste baja
hasta un valor estable después de varios ciclos de funcionamiento, pero al menos se ha de llegar
al valor del proceso anterior. La limpieza puede realizarse de distintas maneras: fisica, quimica y
biolégica o sanitaria.

Para ello se requieren tres tipos concretos de energia:

e Quimica. En forma de detergentes o agentes de limpieza, que mediante reaccion fisico-

quimica solubilizan o dispersan las sustancias contaminantes.
« Térmica. Por medio de calor, que aumenta la eficacia de los agentes quimicos.

o Mecénica. Mediante alta velocidad en las conducciones y en ocasiones elementos de

friccion, cuando los agentes quimicos no son efectivos.
2.2.2.1. Limpieza fisica

Algunos elementos pueden ser retirados de la superficie de las membranas de forma eficiente

por medios mecanicos.

Entre estas técnicas se hallan los procesos de enjuague a velocidades relativamente altas, los
cuales son mas efectivos cuando se realizan sin presién transmembrana. De hecho, es normal
que cualquier proceso de limpieza comience con un enjuague de agua, como recomiendan la
mayoria de los fabricantes, ya que una de las reglas mas importantes es no dejar nunca la
membrana seca tras filtrar en contacto con la disolucion de alimentacion (Cheryan, 1998). Con
ello se pretende remover las sustancias presentes y eliminar las capas de la superficie de la

membrana, con lo que se reduce el consumo posterior de agentes quimicos.

Si bien el solo enjuague con agua no limpia la membrana satisfactoriamente, pueden alcanzarse

recuperaciones de hasta el 90 % tras 5 minutos de enjuague (Nakanishi y Kessler, 1985). Para el
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lactosuero, Cabero et al. (1999) estudiaron el efecto del enjuague en membranas ceramicas y
concluyeron que: la eficacia era mayor si se hacia sin recirculacion, la temperatura tenia un
efecto positivo, no dependia de la velocidad tangencial, era 6ptima a una determinada presién y

podia mejorarse haciendo entrar el agua por el lado del filtrado.

Asi mismo se pueden emplear técnicas ya comentadas como la limpieza invertida (Figura 2.16),
con ciclos alternados a lo largo del proceso de filtracion. Estas técnicas, junto al empleo de
variaciones de presion de forma pulsatil, son muy efectivas para eliminar las tortas de particulas

de la superficie de la membrana.

Otros métodos mecanicos son el empleo bolas de goma que se hacen pasar por los circuitos (Al-
Bakeri y El-Hares, 1993) o el uso de cepillos de esponja, especialmente efectivo para retirar
contaminantes bioldgicos y organicos de la superficie. Para ello se requiere tener acceso a la
superficie activa de la membrana, lo cual sélo es posible en modelos tubulares y de placas. No
obstante, dado que el espesor de la capa activa es muy pequefio y que una limpieza de estas
caracteristicas puede rayar y destruir dicha capa, no es muy aconsejable. Por ultimo, cabe

mencionar el empleo de campos eléctricos como opcion de limpieza.
2.2.2.2. Limpieza quimica

Los agentes quimicos de limpieza actuan de diferentes maneras: por desplazamiento de la
materia atrapada en la membrana (agentes surfactantes), solubilizacién (agentes emulsificantes

o dispersantes) o modificacion quimica de los contaminantes.

Los productos empleados son muy numerosos y muchas veces especificos. A continuacion se

mencionan los mas utilizados asi como sus propiedades y mecanismos de actuacion:

a) Acidos. Son los productos mas efectivos para remover sales de calcio u 6xidos metalicos. En

ambos casos se disuelven por reaccion para dar lugar a una sal soluble:
CaCO3+ 2 HCI — CaClp + H20 + CO;

Fe203+ 6 HCl — 2 FeCls + 3 H20
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Los é&cidos clorhidrico y sulfurico son los mas usados y baratos, aunque muchos mddulos de
membrana y carcasas pueden dafiarse a altas concentraciones. El &cido nitrico es un oxidante
muy fuerte que puede nitrificar algunos compuestos organicos, haciéndolo util en la limpieza de
particulas organicas y bioldgicas, si bien es muy corrosivo. El acido fosférico es menos corrosivo
que los anteriores y un fuerte agente quelante, util para eliminar algunos cationes metalicos, pero

relativamente caro.

Los &cidos organicos pueden usarse en la limpieza de oxidos metélicos y precipitados de calcio.
Son mas débiles que los anteriores, por lo que causan menos dafio a las membranas y sus
modulos. El acido citrico es bastante efectivo con los precipitados de calcio, por su poder
quelante, pero forma complejos con los iones ferrosos que pueden depositarse (lo que se reduce

afiadiendo amoniaco).

b) Bases. Son agentes muy efectivos para la limpieza de silice, coloides inorganicos y muchas
sustancias biolégicas y organicas; también se usan en esterilizacidn. Actian de diversas formas:

neutralizando acidos, saponificando grasas y emulsionando particulas coloidales.

Existe gran numero de bases para la limpieza, incluyendo hidrdxidos, carbonatos, silicatos y
fosfatos. La sosa caustica (NaOH) es la mas usada de todas. El carbonato sodico (Na,COs) es el
mas econémico aunque puede dar lugar a depositos de CaCOs a partir de Ca*2. Los fosfatos son
muy Uutiles al reducir la dureza del agua y dispersar particulas coloidales, sin embargo pueden
hidrolizarse y formar sales insolubles con metales divalentes. La lejia o hipoclorito sodico
(NaClO) también puede usarse, a excepcion de las membranas susceptibles a dafios por el

cloro, siendo muy util como agente desinfectante.

c) Surfactantes. Estas moléculas (detergentes sintéticos) tienen una parte soluble en agua y otra
en materia grasa. Su accién se basa en desplazar los contaminantes de la superficie de la
membrana, emulsificar las grasas y solubilizar los contaminantes hidréfobos incorporandolos en
las micelas, como se aprecia en la Figura 2.18 (Zeman y Zydney, 1996). La parte hidrofoba del
surfactante (cadena larga hidrocarbonada) se asocia rapidamente con la superficie de los

contaminantes hidréfobos, retirandolos de la membrana y llevandolos a la solucién, debido a las
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fuertes interacciones de los grupos hidréfilos (polar). La forma esférica de la micela optimiza las

interacciones entre los surfactantes y el agua.

AR S
>

—) —)

Figura 2.18 Solubilizacion por surfactantes

Existe una gran variedad de surfactantes de diversa estructura: neutra (no indnica), negativa
(aniénica) o positiva (catiénica), donde la longitud relativa y propiedades de las partes hidréfilas e
hidréfobas son las que determinan sus propiedades, siendo lo mas adecuado un surfactante que

posea ambas propiedades con intensidad similar.

Los surfactantes no idnicos se componen de largas cadenas hidréfilas de grupos polioxietileno
(O-CH2-)n combinadas con una cadena de tipo alcohol, alquilfenil u 6xido de propileno. Estos
agentes de limpieza no se ven afectados por la presencia de cationes metalicos (adecuados en
aguas duras) y son estables en medios &cidos y basicos, siendo usados para retirar
contaminantes organicos. El 6xido de polietileno sin embargo se degrada por agentes oxidantes,

con lo que no se puede usar con lejia.

Como surfactantes tipicos aniénicos se incluyen carboxilatos, sulfonatos, sulfatos y fosfatos. Los
sulfonatos (-C-SO37) son muy estables a la oxidacion y a la hidrdlisis, y moderadamente efectivos
en presencia de Ca*2 y Mg*2. Los sulfatos (-C-0-SOs37) son mas hidrofilos, pero su estabilidad es
menor en medios acidos y alcalinos al ser susceptibles de hidrdlisis acida o basica. Por su parte
los fosfatos se usan poco ya que sus sales de calcio y magnesio son insolubles en agua. La
mayoria de los anidnicos tienen un pH dptimo para limpieza en torno a 10.5, con lo que suelen

usarse con una base para mantener el pH alcalino.
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Por ultimo los surfactantes cationicos poseen una carga positiva sobre un grupo amino y pueden
usarse en medios acidos, aunque son insolubles en medios basicos. Se adsorben fuertemente

en membranas negativamente cargadas, lo que puede ser un inconveniente.

d) Agentes quelantes. Estos agentes forman complejos con los atomos metalicos con estructuras
de ciclo o anillo. Esto los hace mas solubles en agua, pudiendo eliminarse los cationes metalicos

(Ca*2y Mg*2), lo que reduce la formacion de sales insolubles metélicas de &cidos grasos.

El mas efectivo es el EDTA. Entre los quelantes inorganicos el mas comun es el tripolifosfato
(NasP3010). El sodio hexametafosfato es muy eficaz para dispersar pequefias particulas y

coloides. Los silicatos y carbonatos pueden tener también efecto quelante.

e) Enzimas. Estos agentes de limpieza son normalmente caros, pero son componentes
importantes en las formulaciones de limpieza para membranas que son incapaces de resistir
temperaturas elevadas, agentes agresivos o pH extremos. Son capaces de degradar proteinas

(proteasas), almidones (amilasas), grasas (lipasas) y celulosa (celulasas).

Las proteasas son las mas usadas en la limpieza de membranas, debido a la importancia de la
colmataciéon por proteinas y a su dificil eliminacién. Rompen los enlaces peptidicos en

determinadas posiciones, con lo que los fragmentos resultantes son mas féciles de eliminar.
2.2.2.3. Desinfeccion y esterilizacion

La desinfeccion destruye los microorganismos patdgenos. La esterilizacion, ademas, elimina las
esporas bacterianas de alta resistencia. La primera es tipica de la industria alimentaria, mientras

que la segunda lo es de la industria farmacéutica.

El hipoclorito es el desinfectante mas usado en la desinfeccion de membranas (salvo en las de

poliamida) y su accién quimica depende del pH:
NaOCl + H20 < HOCI + NaOH

NaOCl + 2 HOCI «» NaClO; + 2 HCI
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Aungue el mecanismo de desinfeccion no es del todo conocido, se piensa que el acido
hipocloroso sin disociar (HCIO) es el que tiene mayor actividad biocida. También se usan otros
agentes oxidantes fuertes para desinfectar membranas, como el peroxido de hidrogeno (H20.) y
el acido peracético (CH3COCOOH); este ultimo sobre todo en hemodialisis. El bisulfito sodico
(NaHSO3), agente reductor, es usado en membranas que pueden degradarse por la accion de

agentes oxidantes (hipoclorito).

La esterilizacion con vapor se usa con frecuencia en la industria farmacéutica, con minimos de
exposicion de 15 minutos a 121 °C y 1 atmdsfera de presion. Las membranas también pueden
esterilizarse con oxido de etileno o clorofluorocarbonos (CFC), aunque requieren un largo
periodo de incubacion. La irradiacion con rayos gamma es ofra alternativa, aunque algunos

materiales son sensibles a la misma (PTFE y celulésicos).

2.3. SEPARACION DE PROTEINAS

Dentro de las aplicaciones de la tecnologia de membranas merece una especial atencion el

empleo de la técnica en el aislamiento y purificacion de proteinas.

Las proteinas por sus propiedades funcionales, nutricionales, terapéuticas y cataliticas son
productos de interés en la industria alimentaria, farmacéutica y biotecnoldgica. En la Tabla 2.4

(Ghosh, 2003) se recogen algunas de las proteinas comercializadas.

Tabla 2.4 Proteinas comercializadas

Alimentos/Aditivos alimenticios/Nutracéuticos
Albimina del huevo

Caseinas

Proteinas de soja

Concentrado de proteinas séricas

Hidrolizados de proteinas

a-lactoalbimina

B-lactoglobulina

Lisozima

Farmacos

Anticuerpos monoclonales

Sero albimina

Sero inmunoglobulinas

Factor VIII

Activador plasmogénico de tejidos
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En la produccion de proteinas a escala industrial, las etapas de fraccionamiento y aislamiento
tienen un enorme interés comercial, ya que la purificacién y concentracion potencian sus
propiedades bioldgicas (Zydney, 1998). Un proceso de separacion ideal debe combinar una alta
productividad con una alta selectividad en la separacion, ademas de poderse llevar a cabo en
condiciones no extremas de operacidn. Esta alta selectividad-productividad no siempre es
factible, por lo que en muchos casos la separacion de las proteinas es la etapa limitante de una
comercializacion satisfactoria. Ademas, desde un punto de vista econdémico, este proceso
supone un coste importante en los procesos de produccidn, como refleja la Tabla 2.5 (Ghosh,

2003), con lo que su estudio supone un incentivo a la hora de optimizar los procesos industriales.

Uroquinasa
Estreptoquinasa
Insulina
Eritropoietina
oy B interferona
Factor IX

Enzimas industriales

Hemicelulasa
Glucosa isomerasa
a-amilasa
Penicilina G acilasa
Proteasas alcalinas
Celulasas

Enzimas de diagnéstico

Peroxidasa
Glucosaoxidasa

Otras

Enzimas usadas en cosmética
Enzimas para detergentes
Enzimas digestivas

Enzimas basadas en aditivos de ensilaje

Tabla 2.5 Coste de la separacion de proteinas

Precio relativo

% del coste de la

Producto . g

aproximado separacion en el proceso
Alimentos, aditivos 1 10-30
Neutracéuticos 2-10 30-50
Enzimas industriales 5-10 30-50
Enzimas para disgnostico 50-100 50-70
Enzimas terapéuticas 50-500 60-80
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Entre los procesos utilizados para la separacion de proteinas se pueden mencionar los
siguientes: métodos cromatograficos (de fase normal y reversa, de adsorcion, de intercambio
ibnico, de exclusion por tamafo, por afinidad), separacién multidimensional (electroforesis
bidimensional en gel y cromatografia multidimensional), tecnologia de membranas, sistemas de
dos fases, purificacion y electroforesis capilar (Larive et al, 1999). Las técnicas tradicionalmente
usadas para fraccionar proteinas en investigacion (cromatografia, electroforesis...) estan
indicadas para purificar pequefias cantidades. Sin embargo, de entre todos los métodos
mencionados, a excepcion de la tecnologia de membranas ninguno ha tenido implantacién a
gran escala, bien por su complejidad, alto costo, pobre selectividad, baja produccién y/o
degradacion inaceptable del producto -asociada a pH, temperatura o concentracion de sales

usados en el proceso- (Zydney, 1998).
2.3.1. Filtracién tangencial

El desarrollo de membranas de intercambio ionico hace cuarenta afios preparé el terreno para la
tecnologia de separacion por membranas. Desde entonces debido a las innovaciones
tecnoldgicas, especialmente en el area de nuevos materiales, las tecnologias de membranas se
han consolidado como una opcién efectiva y comercialmente atractiva en los procesos de

purificacion y separacion.

La filtracion tangencial (TFF) se ha considerado tradicionalmente como una operacion unitaria
que permite la separacion de solutos cuyo tamafio difiere en una razén superior a 10 (Cherkasov
y Polotsky, 1996). Esto ha permitido entre otros procesos, la recuperacion de las proteinas del
lactosuero o la clarificacion de zumos, vino y cerveza, y ha limitado la aplicacién de la TFF en la
industria biotecnoldgica a tres principales aplicaciones: separacion de proteinas celulares,
perfusion y clarificacidn de proteinas o cultivos celulares. Se consigue asi separar eficientemente

proteinas (1-15 nm) de bacterias (0.5-5 um), levaduras (2-15 um) y células mamiferas (5-60

um).

Estas limitaciones para la utilizacion de la filtracion tangencial en la separacion de proteinas de

similar tamafio se deben a una serie de factores como son: la distribucion de tamafios de poro, la
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concentracion de polarizacion, la colmatacion de la membrana y las interacciones entre proteinas
(Van Reis et al., 1997).

La velocidad de filtracion tangencial puede ajustarse para disminuir la polarizacién, reduciendo la
concentracion de soluto en la pared de la membrana. Este efecto también puede conseguirse
mediante la modificacién de la presién transmembrana, trabajando en la regién en que el caudal
es dependiente de la presion. La colmatacion de la membrana es otro problema afadido: la
membrana, las proteinas, el tampdn y la hidrodindmica del proceso contribuyen al mismo
(Causerrand et al., 1994). Por tanto, una eleccién adecuada del material de membrana, de las

condiciones del medio y del procedimiento de puesta en marcha facilita la separacion.

La carga de las proteinas, el volumen hidrodinamico y los coeficientes de difusion pueden
alterarse drasticamente modificando el pH de la solucion, la fuerza iénica y las soluciones
tampones usadas (Saksena y Zydney, 1994). Las interacciones proteina-proteina también
juegan un importante papel en la separacion, modificandose mediante cambios en las

condiciones de la disolucion.

Como resultado de lo anterior surge la filtracion tangencial de alta resolucién (HPTFF), una
nueva tecnologia de membrana que supera a la filtracion tangencial clésica, al permitir la

separacion de proteinas sin tener en cuenta el limite de su tamaro relativo.
2.3.2. Filtraciéon tangencial de alta resolucion

En la actualidad, la técnica que permiten llevar a cabo el fraccionamiento de proteinas de similar
tamafio es la combinacién de la cromatografia de intercambio idnico con la ultrafiltracion y la
cromatografia de exclusion (SEC). Por su parte, la HPTFF permite realizar todos estos pasos en

una simple operacion unitaria, lo que reduce los costes de produccion.

La HPTFF es un método de purificaciéon en dos dimensiones, ya que integra las diferencias de
tamafio y las caracteristicas electrostaticas de las biomoléculas (Christy et al., 2002). Permite
obtener una alta selectividad mediante un control adecuado del pH y de la fuerza iénica,
maximizando las diferencias entre volimenes efectivos de diferentes especies (Saksena y

Zydney, 1994). Ademas, opera en la region en la que el caudal es dependiente de la presion, en
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condiciones que permiten minimizar la colmatacién y la concentracion de polarizacion. De esta
manera moléculas cuya relacién de tamafios es inferior a tres, pueden separarse mediante el
uso de membranas cargadas y una adecuada optimizacion de las condiciones de la disolucién y

de la dindmica del proceso.

El volumen efectivo de la proteina aumenta, bien por el incremento de la carga neta de la
proteina (ajuste del pH), o bien por el aumento del espesor de la doble capa (reduccién de la

fuerza ionica). Esto supone una reduccion en la transmision a través de la membrana.

El volumen efectivo de una proteina cargada se explica por la presencia de una doble capa
eléctrica difusa (Figura 2.19) que rodea a la proteina (Pujar y Zydney, 1998). Su espesor viene
dado por la longitud de Debye (Atkins, 1991):

12
- €,&RT

donde gy y er son la permitividad del vacio y la permitividad relativa, respectivamente; T es la
temperatura, z y Ci son la valencia y la concentraciéon de los iones del electrolito, y F es la

constante de Faraday.

Figura 2.19 Disolucién ideal y real (atmdsfera idnica)

De hecho, Zyney (1998) determiné para la BSA, a partir de la expresion previamente establecida
por Pujar y Zydney (1998), una variacion en su radio efectivo que respondia a la siguiente

expresion:
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1

=1+ 0.0452° 2.2]
S

donde ref es el radio efectivo de la proteina , rs es el radio de la proteina no cargada (en nm) y z
es la carga superficial de la proteina (en unidades de carga eléctrica). De conformidad con dicha
expresion, una reduccion en la concentracion de sal de 150 a 1.5 mM, aumentaria el radio
efectivo de la BSA de 5.2 a 20.5 nm, provocando durante la ultrafiltracion un gran aumento en el

rechazo de la proteina.

Por otra parte, para aumentar la exclusion electrostatica entre todas las especies de carga
similar, se puede modificar la carga eléctrica de la membrana. Una membrana cargada
positivamente provoca, a igual tamafio molecular, una mayor retencion en las proteinas

positivamente cargadas que en las negativas.

Es bien conocido que las caracteristicas de las membranas ceramicas, hechas de dxidos
metalicos, se ven afectadas por las propiedades electroquimicas de su superficie. Debido al
comportamiento anfétero de su superficie (vg. grupos hidroxilo), la membrana se protona y carga
positivamente o bien se desprotona y carga negativamente, en funcion del pH de la solucion
(Mullet et al., 1999). Como el fraccionamiento de proteinas se modifica por las interacciones
entre las moléculas y la propia membrana, la selectividad puede también mejorarse manipulando
las caracteristicas de la membrana. Un pretratamiento de la superficie puede ser el modo mas

sencillo y econémico de alterar las propiedades de las membrana (Ghosh y Cui, 1998).

Esta nueva técnica amplia el campo de aplicaciones de la filtracion tangencial a la separacion de
proteinas, ya que permite separar incluso monémeros de dimeros, o proteinas de similar tamafio

pero diferente carga.

Esto hace de la HPTFF una poderosa herramienta para las separaciones necesarias en el
campo de la biotecnologia (Van Reis y Zydney, 2001; Ghosh y Cui, 2000; Kelley, 2001), e
industria farmacéutica (Sirkar, 2001). Por ello, el esfuerzo investigador en esta area en la ultima
década ha sido considerable, destacando las contribuciones de Zydney, Nystrém, Cui y Daufin.

Por su importancia, a continuacion se resumen algunos de los trabajos méas representativos.
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Las investigaciones realizadas en tecnologia de membranas, aplicadas a la separacion de

proteinas, se pueden agrupar en dos lineas principales:

o El estudio del proceso de filtracién de proteinas individuales. En este caso los trabajos
se centran en la evolucion del flujo y la transmision, y en la influencia de variables de

operacion.

o El estudio del fraccionamiento de proteinas. Se trata de encontrar las condiciones de

operacion que garanticen una alta selectividad.

3.1. FILTRACION DE PROTEINAS INDIDUALES

En el estudio de la filtracién de proteinas individuales a través de membranas, el foco principal
de atencion ha sido la colmatacién de las membranas y la caida de caudal a lo largo de la
filtracion. En este sentido, muchos autores han centrado sus trabajos en la adsorcion y
deposicion de las proteinas en la estructura de la membrana. En otro término, otros autores han
analizado el efecto que las distintas condiciones de filtracion tienen sobre la transmision a través
de la membrana. A continuacion se detallan cronolégicamente los estudios més interesantes al

respecto:

Fane et al. (1983) estudiaron la ultrafiltracién de la BSA a través de membranas organicas de
poliestersulfona de 20 y 30 kDa. Analizaron la influencia del pH (2-10) y de la fuerza ionica.
Correlacionaron el flujo final de filtrado con la adsorcién de proteina. Obtuvieron que el flujo
minimo se daba en el punto isoeléctrico de la proteina, pH = 5. En presencia de fuerza idnica

(0.2 M NaCl) el flujo minimo se obtuvo a pH = 2.

Aimar et al. (1986) determinaron las isotermas de adsorcion de la BSA en membranas de
poliacrilonitrilo de 20 kDa para valores de pH de 2.0, 4.7 y 7.2 en un rango de concentracion de
0.1 a 50 g/L. Las isotermas de adsorcion se correspondian con las leyes de Freundlich. La
proteina adsorbida aumentaba: (i) al aumentar la concentracidn de la disolucion, (ii) al aumentar
el tiempo de contacto y (iii) al disminuir el pH. EI menor valor de adsorcion se obtuvo en el punto

isoeléctrico de la proteina.
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Hanemaaijer et al. (1989) comprobaron que en la filtracion de suero influian la precipitacion de
sales poco solubles y/o la adsorcidén de proteinas en el interior de la membrana, variando la
distribucion de poros. Determinaron en membranas de polisulfona, celulosa regenerada y
copolimero acrilico (6-50 kDa) la cantidad de proteina individual adsorbida en funcion del pH.
Para la B-lactoglobulina, la resistencia hidraulica y la retencion corrian paralelas y eran maximas
a un pH proximo a 4, cercano al punto de minima estabilidad (pH = 4.5). A este pH también era
maxima la cantidad de proteina adsorbida. Las retenciones y resistencias eran mayores para las
membranas de polisulfona de menor tamafio de poro. Para la membrana hidréfila de celulosa

regenerada apenas habia adsorcion. La a-lactoalbumina presenté un comportamiento similar.

Nystrom (1989) filtré ovoalbimina a través de membranas de polisulfona de 20 kDa. El flujo
minimo se obtuvo en el punto isoeléctrico de la proteina (pH = 4.58). Posteriormente la superficie
de la membrana fue modificada usando un polielectrolito, polietilenimina de punto isoeléctrico
10.8, lo que aumento considerablemente el caudal de filtrado en el intervalo de pH en el que se

producia repulsion electrostatica.

Bowen y Hughes (1990) estudiaron la adsorcion de BSA a través de membranas simétricas de
6xido de aluminio de 0.2 um, en funcién de la concentracién de proteina, el pH y el caudal de
alimentacion. La adsorcién era inicialmente rapida, alcanzando un estado de equilibrio tras 30
minutos de filtracion, consistente en una monocapa de proteinas fuertemente unidas y una serie
de multicapas de proteinas débilmente unidas. La adsorciéon dependia del valor de pH; para
valores menores de 6.5 la proteina adsorbida crecia hasta un méximo al pH del punto
isoeléctrico; por debajo de pH = 4 se producia una menor adsorcién, siendo nula a pH = 3. Estos
fendmenos se explicaban en funcion de las interacciones electrostaticas proteina-membrana. Por

otro lado se demostrd que la adsorcion aumentaba con el caudal de alimentacion.

Opong y Zydney (1991) analizaron la filtracion de BSA a través de membranas de polietersulfona
de ultrafiltracién (30-1000 kDa) y de microfiltracion (0.16 um). Encontraron que los depdsitos
formados eran muy estables, incluso para altas velocidades de filtracion, y que la permeabilidad
hidraulica disminuia al aumentar la presién transmembrana. Por otro lado, estudiaron la
influencia del pH y de la fuerza idnica, obteniendo que la permeabilidad de los depdsitos

disminuia al aumentar la fuerza ionica (como resultado de un aumento de porosidad en la capa
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de proteinas, al aumentar la repulsion entre las moléculas de BSA), siendo méxima al punto
isoeléctrico de la BSA (formacién de una estructura muy abierta con grandes agregados de

proteinas ante la falta de repulsion).

Mochizuki y Zydney (1993) estudiaron la filtracion de BSA a través de membranas de
microfiltracién de polietersulfona de 0.16 um. Los resultados obtenidos mostraron una
disminucién de la transmision con la presion transmebrana, debido a la compresion de los
depdsitos formados, en concordancia con el modelo de capa limite. La maxima transmision se
obtuvo en el punto isoeléctrico de la proteina. A valores de pH por encima y por debajo del punto
isoeléctrico, la transmision fue menor y dependiente de la fuerza y composicion idnica (Ca*2,
Na*).

Pujar y Zydney (1994) comprobaron la influencia de la fuerza iénica (0.0015 a 0.15 M NaCl) en la
filtracion de BSA a través de membranas de polietersulfona de 100 kDa. El incremento de fuerza
ibnica aumentaba la transmision. Cuando la fuerza iénica pasaba de 0.0015 a 0.15 M la
transmisién aumentaba en mas de 100 veces, debido a la disminucién del apantallamiento
electrostatico. Los autores desarrollaron un modelo que incluia las contribuciones por difusién,

conveccion y transporte electroforéticos.

Iritani et al. (1994) evaluaron el efecto del pH en la adsorcion de BSA a través de una membrana
de nitrocelulosa de 0.1 um. La resistencia de la membrana fue analizada mediante la ecuacion
de Kozeny-Carman. Comprobaron que la mayor adsorcion de proteina se daba alrededor del

punto isoeléctrico, aumentando la resistencia de la membrana.

Nystrom et al. (1994) analizaron la adsorciéon de BSA con membranas de polisulfona (50 kDa) y
polisulfona-zirconio (60 y 40 kDa) mediante valores de flujo y corriente de potencial. A valores
altos y bajos de pH, la proteina y la membrana tenian la misma carga, con lo que ambas se
repelian, disminuyendo la adsorciéon. En los casos en los que se producia adsorcion, ésta

modificaba la carga de la membrana.

Palecek y Zydney (1994a) estudiaron la adsorcion de diversas proteinas (BSA, inmunoglobulina,

hemoglobina, lysozima y ribonucleasa) en membranas de polietersulfona de 0.16 um. Utilizaron
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disoluciones de 5 g/L a una presion de 69 kPa. La adsorcion fue minima en el punto isoeléctrico
de cada proteina. A valores de pH por encima y por debajo del punto isoeléctrico, la adsorcion
disminuia al aumentar la fuerza iénica, dando lugar a un incremento inicial del flujo. Esto era
consistente con las interacciones electrostaticas entre las moléculas de proteina del deposito y
con los fendmenos de electro-6smosis. En otro articulo estos autores, Palecek y Zydney (1994b),
ampliaron el estudio anterior a membranas de ultrafiltracién de 100 kDa y 30 kDa, corroborando

los resultados anteriormente obtenidos.

Bowen et al. (1995) analizaron el mecanismo de “fouling” en membranas de policarbonato (0.1,
0.2, 0.4 y 1.0 um). Para ello filtraron BSA (1y 0.1 kg/m?) a pH = 5y 0.01 M NaCl. La caida de
flujo observada se explicaba por: i) taponamiento de los poros mas pequefios, ii) adsorcion en la
superficie interior de los poros mayores, iii) bloqueo de poros y superposicion de particulas, y iv)
formacion final de una torta. También demostraron que el aumento de la velocidad de

alimentacién disminuia la deposicion de proteinas.

Kelly y Zydney (1995) evaluaron el fendmeno de colmatacion en membranas de PVDF de 0.22
um. Para ello filtraron soluciones de BSA de distintas concentraciones. Los resultados obtenidos
indicaron que inicialmente se producia una deposicién de agregados de proteinas sobre la
superficie de la membrana. Posteriormente, mediante las uniones disulfuro, la proteina de la

alimentacion se unia al depdsito ya existente en la membrana.

Millesime et al. (1995) investigaron la influencia de la fuerza ionica en la transmision a pH = 7 de
lisozima (con carga positiva) y BSA (con carga negativa) con membranas de zirconio de 150
kDa. Los datos de transmision se ajustaron a un modelo controlado por la fuerza ionica,
dependiente del término |2, Posteriormente la membrana fue modificada, por adicién de
polivinilimidazol en su superficie, y la transmisiéon adquirié forma de U en funcion de |12, El
maximo de la curva se debia a las interacciones de las sales con la proteina y el polimero que

recubria la superficie de la membrana.

Musale y Kulkarni (1996) comprobaron el efecto del pH en la filtracién de proteinas. Para ello
filtraron BSA con membranas de acrilonitrilo de tamafio de poro 20 nm. Estas membranas se

hicieron posteriormente mas hidréfilas afiadiendo acrilamida en diferentes concentraciones, lo
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que aumentd el flujo. La transmision crecid considerablemente con el aumento de pH en las
membranas hidréfilas, permaneciendo baja en las no modificadas. La adicion de acrilamida

disminuy® la energia superficial de dispersion y la repulsion electrostatica de las membranas.

Oppenheim et al. (1996) centraron su estudio en la colmatacién de membranas por proteinas.
Para ello filtraron BSA a diferentes valores de pH (5 y 7) y fuerza iénica (0.05 y 0.15 M NaCl) con
membranas de polisulfona de 100 kDa, en periodos de 1 a 4 horas. A pH = 5 el flujo fue minimo,
estando la proteina adsorbida en toda su estructura. A pH = 7 el soluto adsorbido formaba solo

una capa ultra fina sobre la superficie de la membrana.

Barba et al. (1997) filtraron distintas disoluciones de BSA (4, 8, 18, 43 y 88 kg/m3) con
membranas planas de polisulfona de 10 kDa. Estos autores determinaron que la caida en el flujo
se debia a la colmatacion de la membrana y a la presion osmatica en los momentos iniciales, y

posteriormente, sélo a la presion osmética.

Herrero et al. (1997) analizaron la influencia del pH (4, 5, 6.8 y 8), la fuerza i6nica (0 y 0.15 M
NaCl), la presion (14, 25, 35, 50 y 70 kPa) y la concentracidn de proteina (1, 3,5y 10 g/L ) en la
microfiltracién de BSA con membranas de policarbonato de 0.1 um. En todos los casos la
membrana se colmataba en dos pasos: un répido bloqueo interno inicial (fuertemente
dependiente de los parametros de operacion) y una fase final de bloqueo externo (menos
sensible a estos parametros). El bloqueo inicial interno era debido a la adsorcién de proteina
mientras que la colmatacion a largo plazo se debia principalmente a las interacciones soluto-
soluto. Para valores de pH lejanos del punto isoeléctrico la colmatacién disminuia, siendo
especialmente bajo cuando no se introducia aditivos (pH neutro y ausencia de sales), con

independencia de la presion aplicada.

Kelly y Zydney (1997) estudiaron la colmatacion que distintas proteinas (BSA, Cys-BSA,
ovoalbumina, lisozima, pepsina, mioglobina, o-lactoalbimina, mioglobina y B-lactoalbumina)
producian en una membrana de PVDF de 0.22 um. Estos autores comprobaron que dicha
colmatacién tenia su origen en la deposicién de proteinas y en la atracciéon quimica con esos

depdsitos formados. Esta atraccion se debia a los enlaces intermoleculares disulfuro,
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alcanzandose un estado estacionario final que era proporcional al cuadrado de la densidad de

carga superficial de las proteinas.

Marshall et al. (1997) analizaron la influencia del caudal de alimentacion, 50-200 L/m2h, en la
colmataciéon de membranas de éxido de zirconio (50 y 100 nm) mediante la microfiltracién de
B-lactoglobulina. La colmatacion aumenté con el caudal, pasando de transmisiones estables y
mayores del 90 % a 50 L/m2h, a transmisiones decrecientes y menores del 20 % a 200 L/m2h.
Los autores desarrollaron un modelo en el que el efecto de la colmatacién se explicaba
principalmente por el taponamiento del poro (la proteina se desnaturalizaba y agregaba por los

esfuerzos que sufria en la filtracion y que aumentaban con el caudal de alimentacion).

Benavente y Jonson (1998) filtraron BSA con una membrana de polisulfona y comprobaron que
el caudal de filtrado aumentaba a medida que bajaba el pH, alcanzando un maximo en el punto
isoeléctrico de la proteina. El potencial zeta de la membrana era funcion del pH y de la fuerza
ibnica. A su vez determinaron que la colmatacién de la membrana se debia a dos mecanismos
diferentes: deposicion de la proteina en los poros de la membrana y adsorcion de proteina sobre

su superficie.

Ghosh y Cui (1998) comprobaron que la transmision de un soluto a través de membranas no
dependia sélo del tamario de la proteina, sino de otros factores como las interacciones soluto-
soluto y soluto-membrana. Para ello filtraron BSA vy lisozima con membranas de polisulfona de
50 kDa (punto isoeléctrico 4.0), obteniendo las mayores transmisiones a los puntos isoeléctricos
de las proteinas (11 para la lisozima y 4.9 para la BSA). En el rango de pH de 5 a 9 la
transmisién de la lisozima aumentd y la de BSA decrecio, al aumentar el pH. El caudal apenas
varié para la lisozima, mientras que aumenté con el pH en el caso de la BSA. Por otra parte,
demostraron que un pretratamiento de la membrana con mioglobina mejoraba la transmision de
la lisozima entre un 20 y un 60 %, obteniéndose la mayor transmision a pH = 7 (pH al que la
mioglobina no tiene carga neta). Esta mejora se debia a que la mioglobina actuaba como una
pantalla que impedia la formaciéon de una capa de lisozima en la membrana, evitando la

repulsion de la lisozima por si misma.

50



Antecedentes bibliograficos

Lucas et al. (1998) filtraron lisozima a través de membranas de zirconio de 150 kDa,
parcialmente modificadas por adicién de polietilenimina, con el fin de mostrar las interacciones
electrostaticas proteina-membrana. La transmisién de lisozima vari6 entre un 0 'y un 100 % en
funcion del pH, la fuerza ionica y la naturaleza de los electrolitos. La mayor transmisién se obtuvo

al pH correspondiente al punto isoeléctrico de la proteina.

Pujar y Zydney (1998) analizaron la influencia de la fuerza iénica en la filtracién de dextranos y
BSA con una membrana de polietersulfona de 100 kDa. El tamafio efectivo de la proteina variaba
linealmente con la longitud de Debye, o lo que es lo mismo, con la inversa de la raiz cuadrada de
la fuerza idnica de la solucion. Los resultados se cuantificaron con modelos tedricos y mostraron
la similitud existente entre los procesos de ultrafiltracion y la cromatografia por exclusién de

tamafos.

Burns y Zydney (1999) centraron su estudio en el efecto del pH sobre la transmisiéon de un
variado numero de proteinas (citocromo-C, mioglobina, a-quimitripsindgeno, pulmozima, BSA
mondmero y dimero, ovotransferrina, E25 y anti-CD 11a), de diferente carga superficial y peso
molecular, a través de membranas de 100 y 30 kDa de polietersulfona. La transmision fue
maxima cerca del punto isoeléctrico y disminuia a valores de pH por encima y por debajo del
mismo. Por ejemplo, la transmisién de BSA disminuyé mas de 100 veces (de 0.22 a 0.002) al
pasar el pH de 4.7 a 3.5. Este comportamiento de las proteinas se regia por la carga de la
proteina y era proporcional al cuadrado de la carga superficial de la proteina. Dichos autores
comprobaron la gran importancia de este efecto cuando la proteina y la membrana poseian
grandes diferencias en las caracteristicas de su superficie. Este era el caso de la
o-quimitripsindgeno (positiva a pH < 9), que experimentaba una fuerte atraccién con la
membrana (negativa a pH 5-9), lo que se traducia en un aumento de la transmision de la

proteina, llegando a alcanzar un segundo maximo a pH = 5.5.

Ho y Zydney (1999) analizaron el efecto de la morfologia de la membrana y la estructura del poro
en la colmatacion. Para ello filtraron BSA a través de membranas de distintos materiales:
policarbonato (0.2 um), polietersulfona (0.16 um), poliéster (0.2 um), PVDF (0.22 um), acetato
de celulosa (0.2 um), aluminio (0.2 um) y mezcla de ésteres de celulosa (0.22 um). Llegaron a la

conclusién que las membranas de poros rectos se colmataban mas rapidamente debido al
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bloqueo de poros por la deposicién de agregados de proteinas en la superficie de la membrana.
En las membranas con poros interconectados este fendomeno era més lento, ya que el fluido

podia pasar alrededor de los poros bloqueados.

Howell et al. (1999) estudiaron la transmisién de BSA en membranas de polietersulfona (50 kDa,
100 kDa) y de polisulfona (0.2 um) a bajas presiones transmembrana, para un Reynolds de 248.
Los experimentos se llevaron a cabo en el punto isoeléctrico de la BSA (4.9), por debajo (pH =
3.5) y por encima (pH = 8) de éste. Para la membrana de 50 kDa la transmisidén se mantuvo baja,
consiguiéndose la transmisién maxima cuando el caudal de entrada se aumenté hasta 50 Lm-2h-!
(para flujos mayores se sugeria que podia cambiar la conformacion de la molécula de BSA). Sin
embargo, este repentino cambio no se apreci6 en la membrana de 0.2 um. En la
experimentacion también se comprobd que la transmision era muy superior en el punto

isoeléctrico bajo las mismas condiciones de operacion.

Kuberkar y Davis (1999) mejoraron la transmision y el flujo a largo plazo en la microfiltracion de
BSA (con una membrana de acetato de celulosa de 0.07 um) afiadiendo una levadura. En la
filtracidn de la proteina sola se formaba sobre la superficie de la membrana una capa de proteina
poco permeable, por lo que a largo plazo la transmisién llegaba al 25-40 % de su valor inicial. Al
afiadir la levadura, se formaba una capa en la superficie que actuaba como una membrana
secundaria. Esta capa dejaba pasar a los mondmeros de BSA y evitaba la formacion de
agregados de proteina. Se obtuvo asi una menor caida de caudal y una mayor transmisién a

largo plazo, del orden del 60-90 % del valor inicial.

Menon y Zydney (1999) estudiaron la influencia del pH, fuerza y composicion idnica en la
transmision de BSA a través de una membrana de polietersulfona de 100 kDa. Los resultados
obtenidos pusieron de manifiesto la importancia de las condiciones fisico-quimicas de la

disolucion en el proceso de filtracion.

Mockel et al. (1999) filtraron cys-BSA a través de membranas fabricadas con distinta
hidrofilicidad, a partir de polisulfona modificada, a valores de pH = 3, 48 y 9. ApH =3 la
adsorcion y la disminucion de caudal de filtrado fueron menores que a pH = 9, alcanzandose un

maximo en estas variables en el punto isoeléctrico. Las membranas de polisulfona con caracter
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hidréfilo mostraron una menor adsorcion y disminucion de caudal que las membranas hidrofobas
originales de polisulfona no tratada. Este efecto positivo, debido al caracter hidréfilo de las
membranas, se redujo al aumentar la fuerza idnica a valores de pH distintos al punto isoeléctrico,

si bien aumento en dicho punto.

Ricq et al. (1999) investigaron la influencia del pH, la fuerza idnica y la naturaleza de la sal (NaCl
o0 CaCly) en la filtracion de B-lactoglobulina y lisozima con una membrana inorganica de oxido de
zirconio de 150 kDa. Las medidas de corriente de potencial tomadas mostraban que las
proteinas contribuian a la carga neta del sistema y que la transferencia se regia por fenémenos
ionicos y esteéricos. El flujo de filtrado era menor a un pH cercano al punto isoeléctrico de las
proteinas. Para un valor de pH en el que las proteinas y la membrana tuvieran carga de igual
signo, el flujo aumentaba si lo hacia la fuerza ionica, mientras que disminuia si la carga era
opuesta. Por otra parte, la transmision aumentaba a valores de pH cercanos al punto isoeléctrico

de las proteinas y a altas fuerzas iénicas.

Su et al. (1999) evaluaron el proceso de colmatacion mediante medidas de caida de caudal de
filtrado y medidas de difraccion. Para ello, filtraron BSA con una membrana de aliimina de 200 A
de poro. El primer experimento se hizo a pH = 5 con concentraciones entre 0.1 y 1 g/dm3. El
caudal disminuia con la concentracion debido a la adsorcion de proteina, bloqueandose los
poros internamente. Las siguientes medidas se hicieron a valores de pH lejanos del punto
isoeléctrico a una concentracion de 1 g/dm3. A pH = 3 se observd una mayor caida del flujo,
bloqueandose en este caso la parte frontal de la superficie de la membrana. A pH = 7 la caida
fue menor que a pH = 3, con una deposicion intermedia de la proteina debida a una adsorcién

lenta en el interior de los poros de la membrana.

Huisman et al. (2000) analizaron la influencia de las interacciones proteina-proteina y proteina-
membrana en la ultrafiltracién de BSA con membranas poliméricas de polisulfona de varios
tamarios (30,100 y 300 kDa). Para ello midieron el flujo, la corriente de potencial y la transmision
a distintos valores de pH. Las interacciones proteina-membrana influian en la colmatacion inicial
de la membrana. En las etapas posteriores eran las interacciones proteina-proteina las que
controlaban el proceso. Por otra parte, obtuvieron imagenes por microscopia electronica de las

superficies de las membranas tras la filtracion, mostrando que estaban totalmente cubiertas por
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capas de proteinas. La estructura de estas capas dependia enormemente del pH. A valores
bajos de pH, por debajo del punto isoeléctrico, las estructuras eran muy abiertas y presentaban

altas permeabilidades, lo que provocaba altos valores de flujo y de la transmisién.

Jones y O'Melia (2000) estudiaron el efecto del pH, la fuerza i6nica y la concentracién de la
disolucién de entrada en la adsorcion de BSA y acido humico en la ultrafiltracion con membranas
de celulosa regenerada de 30 kDa. Para ambos solutos la adsorcion disminuia al aumentar el
pH. El aumento en la fuerza idnica reducia la repulsion electrostatica entre particulas igualmente
cargadas (aumentando la adsorcion) y disminuia la atraccion entre materiales con carga opuesta
(disminuyendo la adsorcion). Ambos autores concluyeron que se podia reducir la adsorcion de
soluto en membranas mediante un control de las interacciones electrostaticas, disminuyendo por

tanto la colmatacion de la membrana a largo plazo.

Rabiller-Baudry et al. (2000) filtraron lisozima con una membrana de zirconio de 150 kDa,
modificada con polietilenimina, a distintos valores de pH (4, 7 y 9) y fuerza ionica. Estos autores
también caracterizaron electrocinéticamente el sistema proteina-membrana-electrolito a fin de
justificar las interacciones electrostaticas. Comprobaron que el potencial zeta y la movilidad de la
membrana dependian del pH, la fuerza ionica y la naturaleza del electrolito. Ademas ajustaron
los resultados a un modelo de conveccion-difusion que incluia los fendmenos electroforéticos. A
partir del modelo definieron un numero adimensional piyz /Jrd (analogo al numero de Peclet) que

comparaba el transporte de proteina debido a fuerzas electrostaticas con el debido a conveccion.

Su et al. (2000) estudiaron la colmatacién producida por albuminas (BSA y HSA) en membranas
ceramicas de alimina, con tamafios entre 200 y 2000 A, en funcion del pH. EI comportamiento
de ambas proteinas con el pH fue similar al observado en trabajos anteriores (Su et al.,1999),
con una alta deposicion de proteina en el interior de los poros a pH = 5. Por otra parte,
analizaron el efecto producido por la velocidad de filtracidn, constatando que el caudal de filtrado
decrecia mas rapidamente a elevadas velocidades. La deposicién de proteinas en el interior de
los poros fue similar en todos los casos. No obstante, a medida que aumentaba la velocidad

crecia el bloqueo superficial de la membrana.
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Babu y Gaikar (2001) analizaron la influencia de la hidrofobicidad de la membrana en el
fendmeno de colmatacién. Para ello filtraron BSA con membranas de triacetato de celulosa
(CTA, de 20 kDa) y celulosa regenerada (RC, de 30 kDa). Se comprob6 una mayor adsorcién de
proteina en las membranas de CTA, que eran mas hidréfobas. La presencia de electrolitos en la
alimentacion aumentaba la colmatacion, reduciendo el flujo; por el contrario, el aumento de

temperatura disminuia la adsorcion.

Burns y Zydney (2001) comprobaron la validez de los modelos teoricos disponibles con los datos
obtenidos de la filtracién de ovotransferrina a través de membranas de polietersulfona de 100
kDa. Explicaron la influencia del pH y la fuerza ionica y el méximo local de transmision

encontrado a pH = 9y a fuerza i6énica intermedia.

Chilukuri et al. (2001) estudiaron el efecto que la velocidad de filtracidn y la adicion de sodio
dodecil sulfato (SDS) tenian en la microfiltracién de lactoferrina, a través de una membrana de
dxido de zirconio de 100 nm. Las curvas de resistencia frente a tiempo mostraron una fase inicial
de lenta colmatacion (por bloqueo o deposicién de agregados). Este efecto era estable y bajo a
50 L/m2h, aumentando drasticamente conforme aumentaba el caudal de filtrado al formarse una
capa superficial de polarizacion. Por su parte la transmision era cero inicialmente, aunque
aumentaba rapidamente hasta llegar a un maximo. Por ejemplo, para 100 y 200 L/m?h la
transmision fue del 90 % durante los 15-25 primeros minutos; a partir de aqui empez6 a decrecer
rapidamente. Sin embargo, para 50 L/m?h la transmisidn se mantuvo todo el tiempo en un 90 %.

Jones y O’Melia (2001) llevaron a cabo la filtracion de BSA y &cido humico a través de
membranas de celulosa regenerada (30 y 100 kDa) y de diacetato de celulosa (50 kDa), a fin de
relacionar la adsorcion con el grado de colmataciéon de la membrana en estado estatico y
dinamico. Si bien las fuerzas de conveccion aumentaban la cantidad de material acumulado
cerca de la membrana, las interacciones electrostaticas jugaban un papel mayor. La resistencia
irreversible era mayor en el caso dinamico y en las condiciones de pH correspondientes al punto

isoeléctrico de la proteina.

Rabiller-Baudry et al. (2001) filtraron lisozima y lactoferrina a través de membranas inorganicas

de dxido de zirconio de 300 kDa, modificadas mediante la unidn de distintos grupos (aniénicos y
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catiénicos). A pH =7, el caudal y la transmisién aumentaban al aumentar la fuerza iénica (0-1000
mM), aunque los valores obtenidos eran mas bajos que los esperados por efectos puramente

estéricos.

Noordman et al (2002) estudiaron el efecto del pH y la fuerza idnica en la filtracién de BSA con
membranas de polietersulfona de 30 kDa. Para ello trabajaron en un intervalo de pH 3-8 y fuerza
i6nica 5-150 mM, en NaCl. En los experimentos realizados el flujo minimo se obtuvo a valores de
pH correspondientes al punto isoeléctrico de la proteina. Para valores de pH por encima del
punto isoeléctrico se produjo un rechazo de los iones cloruros, debido a la repulsion entre éstos y
las proteinas cargadas negativamente. A un pH = 3 (por debajo del punto isoeléctrico), los iones
cloruros eran atraidos por la proteina, cargada positivamente. En cuanto a la fuerza i6nica, se
observd un aumento del flujo a medida que ésta disminuia. Los resultados obtenidos se
explicaron mediante un modelo basado en la teoria de transferencia de materia de Maxwell-

Stefan, que tiene en cuenta los efectos electrostaticos.

Palacio et al. (2002) analizaron los datos de caudal de filtrado para estudiar el comportamiento
de distintas proteinas (BSA, lisozima, pepsina, inmunoglobulina G y mioglobina) a través de
membranas de policarbonato de 0.2 um, mediante un modelo que incluia el bloqueo de poros y
la formacién de una capa de proteinas. La caida inicial de flujo se debia al bloqueo de poros,
asociado con la presencia de agregados de proteinas en la solucion (como es el caso de la BSA
y la mioglobina). La transicion a la formacién de una capa de proteinas en la superficie de la
membrana se apreciaba claramente para la BSA y la mioglobina (maximo en la representacion

de d2t/dVe2 frente a dt/dV), pero apenas para el resto de las proteinas.

Ghosh et al. (2003) estudiaron la influencia del pH y fuerza iénica en la transmision de distintas
proteinas (lisozima, BSA, 1H anticuerpo monoclonal, HSA y HIgG) con membranas de
polietersulfona (30, 100 y 300 kDa). Por ejemplo, en el caso de la lisozima y con la membrana de
30 kDa, la transmision maxima no se dio a pH = 11 (punto isoeléctrico) sino a valores de pH
entre 6.5 y 10 debido a la dimerizacién de la proteina. Para la BSA y con la membrana de 100
kDa, la transmisién fue minima a pH = 5.8, constante a un pH entre 8.7 y 7.5, y maxima a pH =
4.8.
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Marchese et al. (2003) comprobaron cémo la composicién de la membrana influia en la
permeabilidad de la misma. Para ello filtraron BSA y DL-Histidina (DLH) a través de membranas
preparadas a partir de polietersulfona (diametro de poro 3.32, 4.06 y 4.32 nm) y distintas
cantidades de polivinil-pirrolidona (PVP). La PVP cambié la hidrofilicidad de la membrana
aumentando su permeabilidad. Se comprobd que la BSA se adsorbia en la superficie de la

membrana, mientras que la DLH lo hacia en el interior de los poros.

Persson et al. (2003) estudiaron la transmision de BSA a través de dos membranas de
microfiltracion (nylon 0.2 um y polietersulfona 0.16 um). La transmision fue mayor para la
segunda membrana, al tener menor capacidad de adsorber proteina. En cualquier caso la
transmision dependia del pH y de la fuerza ionica de la disolucién. A pH =5, punto isoeléctrico
de la BSA, la transmision fue maxima (100 %). A pH =3y 7 los valores fueron inferiores al 40 %;
no obstante, un aumento del contenido salino incremento significativamente la transmision. Este
comportamiento se podia explicar atendiendo a las interacciones proteina-membrana y proteina-
proteina. La falta de repulsion electrostatica y/o el apantallamiento de cargas maximizaba la

transmision.

Velasco et al. (2003) analizaron la influencia de la presidn transmembrana en la adsorcién de
BSA en membranas de polietersulfona de 0.45 um a valores de pH entre 4 y 6. Los resultados
obtenidos demostraron que las interacciones electrostaticas ejercian una mayor influencia que la
presion. En ausencia de dichas interacciones la adsorcion aumentaba a medida que lo hacia la

presion.

Shao y Zydney (2004) filtraron pequefias impurezas (azul cibacron 3GA -774 Da-, rosa bengala -
1017 Da- y vitamina B+2 -1355 Da-) a través de membranas de polietersulfona y composite de
celulosa regenerada, ambas de 30 kDa a pH = 7. La clarificacion de pequefias impurezas es algo
muy comun en multiples procesos, si bien esto puede ser inadecuado cuando las impurezas se
hallan cargadas, debido a las interacciones electrostaticas con la membrana cargada. Las
anteriores impurezas se caracterizaban por su distinta carga eléctrica, asi como las membranas
por su diferente carga superficial. Dichas impurezas, fuertemente cargadas, fueron rechazadas
por ambas membranas, aunque su tamafio fuese mucho menor que el tamafio del poro de las

membranas. Esto se redujo aumentando mucho la fuerza idnica de la disolucién: la transmision
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del azul cibacron, pasé de 0.2 (10 mM) a méas de 0.85, mediante la adicion de KCI, 500 mM en la
membrana de polietersulfona. Los valores de transmision se ajustaron bien a modelos basados
en la separacion de esferas cargadas en poros cilindricos cargados, y se pudo calcular la fuerza
ibnica minima para excluir la repulsion electrostatica (120 mM para el azul cibacron a través de

una membrana de 30 kDa).

Rao y Zydney (2005) quisieron comprobar como afectaba a la transmision de una proteina la
adicion de un pequefio ligando altamente cargado, el cual se uniera selectivamente a la proteina
de estudio. Para ello emplearon BSA con el tinte azul cibacron con membranas neutra (30 y 100
kDa)y negativa (100 kDa) de celulosa regenerada, a fin de estudiar las interacciones
electrostaticas. La adicion de 1 g/L de azul cibacron a una disolucion de 8 g/L de BSA redujo la
transmision de la proteina en mas de 2 érdenes de magnitud en la membrana negativa, lo cual
se elimind afadiendo gran cantidad de sal o bien usando la membrana neutra. Los datos se
correlacionaron bien con los modelos de reparto de esferas cargadas en poros cargados,

teniendo en cuanta la variacién de carga de la proteina debida al ligando y la fuerza iénica.

Salgin et al. (2005) estudiaron las interacciones proteina-membrana-ambiente idnico a partir de
las caracteristicas quimicas y electroquimicas de las membranas de ultrafiltracién y de la
proteina (en este caso BSA), dada su influencia en la adsorcion de proteina sobre la membrana,
lo cual se reflejaba en la colmatacion de ésta. Para ello utilizaron membranas de 10 kDa de
polietersulfona -PES- (hidrofoba) y de triacetato de celulosa -CTA- (hidréfila) a valores de pH
3.78, 4.78 y 6.80, con fuerzas ionicas 0.01 y 0.1 M. En ambas membranas las isotermas de
adsorcion se correspondian a la ecuacion de Freundlich, adsorbiéndose mas en la hidrofoba.
Para la membrana de PES la mayor adsorcién se obtuvo a pH = 3.78 y la menor al punto
isoeléctrico de la BSA (pH = 4.78). Conforme se aumentaba la fuerza ionica, disminuia la

adsorcion en ambas membranas.

Thomassen at al. (2005) analizaron el efecto de la variacion de la presion transmembrana y la
velocidad de flujo en la colmatacion de una membrana de microfiltraciéon de déxido de titanio y
0.45 um, mediante la filtracion de una cerveza modelo constituida por dextrina y proteina a un
pH = 4.8. Comprobaron que para una velocidad dada, un aumento en la presién provocaba una

reduccion en la transmisién de ambas, debido a un aumento en el espesor de la capa de
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colmataciéon a causa de los mayores flujos de filtrado. Por su parte, para una presion
transmembrana dada, un aumento en la velocidad de transmisién aumentaba la transmision de

la dextrina y la proteina, ya que se inhibia la formacién de la capa de colmatacion.

Mehta y Zydney (2006) estudiaron el efecto de la densidad de carga de la membrana sobre el
transporte de proteina y la permeabilidad hidraulica. Para ello usaron una serie de membranas
de celulosa (30 kDa) modificadas a partir de la adicion de una amina cuaternaria. A través de la
filtracidn de citocromo C comprobaron que la transmision de la proteina disminuia en un factor de
100 conforme el potencial zeta de la membrana pasaba de 0.3 a 6.6 mV. Los valores fueron
consistentes con los modelos de particion y de flujo, constituyendo el primer analisis cuantitativo

de los efectos de la densidad de carga de la membrana en la ultrafiltracion.

3.2. FRACCIONAMIENTO DE PROTEINAS

Entre los estudios que aplican los principios de la filtracion tangencial de alta resolucion al

fraccionamiento de proteinas se destacan los siguientes:

Nakao et al. (1988) estudiaron la filtracién de proteinas individuales y mezclas (BSA, mioglobina
y citocromo-C) a través de membranas de polisulfona de 2000 kDa. Comprobaron que la maxima
transmision se producia al pH correspondiente al punto isoeléctrico de cada proteina. Por otro
lado, cuando se filtré una mezcla de mioglobina y citocromo-C al pH del punto isoeléctrico de la
mioglobina, la transmision observada fue del 100 % para la mioglobina y del 80 % para el
citocromo-C. A un pH correspondiente al punto isoeléctrico del citocromo-C, éste paso6
completamente; sin embargo la mioglobina fue rechazada en un 80 %, consiguiéndose una
mejor separacion. Esta separacion podia explicarse por las repulsiones mioglobina-membrana,

ambas negativamente cargadas.

Nakatsuka y Michaels (1992) filtraron soluciones acuosas de BSA y mioglobina a través de
membranas de celulosa regenerada y de polisulfona de 30 kDa. Observaron la influencia de la
concentracion de soluto, la presion, el pH, la fuerza ionica y el pretratamiento de la membrana.

Los resultados obtenidos pusieron de manifiesto que las condiciones de operacion controlaban el
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flujo y la transmisién a través de la membrana, como consecuencia de sus efectos sobre la

adsorcion.

Mehra y Donnelly (1993) analizaron el efecto del pH, el ambiente idnico y la presencia de calcio
en la filtracion de soluciones de proteinas séricas a través de una membrana hidréfila de celulosa
de 100 kDa. Observaron que un aumento de pH en el rango 5-10 aumentaba la velocidad de
filtracion y la permeabilidad individual de cada proteina. También comprobaron el efecto negativo
de la presencia de calcio. Por otro lado, a pH = 8 se consiguié una buena separacion de las
proteinas de bajo peso molecular (B-lactoglobulina y a-lactoalbumina) de las de alto peso

molecular (BSA, lactoferrina e inmunoglobulinas).

Saksena y Zydney (1994) estudiaron el fraccionamiento de BSA e inmunoglobulinas, a distintas
condiciones de pH y fuerza idnica a través de membranas de 100 y 300 kDa de polietersulfona.
Con la membrana de 100 kDa y bajo condiciones fisiologicas (pH = 7 y 0.15 M NaCl) la méxima
selectividad que se obtuvo fue de 2.0. Por el contrario se consiguieron selectividades de hasta 50
a pH =428y 0.0015 M NaCl. Esta selectividad podia invertirse, con un mayor paso de IgG,
mediante una membrana de 300 kDa a pH = 7.4 y 0.0015 M NaCl. Estos resultados demostraron
claramente que la efectividad en la separacion de proteinas se podia alterar drasticamente
mediante el control de las interacciones electrostaticas a través de cambios en el pH y/o fuerza

ionica.

Van Eijndhoven et al. (1995) consiguieron separar dos proteinas de similar peso molecular,
albdmina (69000) y hemoglobina (67000), trabajando a pH = 7 (punto isoeléctrico de la
hemoglobina) mediante una membrana de 100 kDa de polietersulfona. Se obtuvo una

recuperacion del 70 % de la hemoglobina tras una diafiltracion con 3 diavolumenes.

Iritani et al. (1997) separaron mezclas binarias de BSA y lisozima con membranas de 30 kDa de
polisulfona y de celulosa regenerada. Los resultados obtenidos indicaron que las interacciones
proteina-proteina controlaban la velocidad de filtracion y la selectividad. A pH = 7 (intermedio
entre los puntos isoeléctricos de ambas proteinas), donde la BSA estaba negativamente cargada

y la lisozima lo estaba positivamente, un aumento en la concentraciéon de NaCl disminuia la
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selectivad, ya que aumentaba la transmision de lisozima debido a una disminucion de la doble

capa eléctrica.

Musale y Kulkarni (1997) filtraron, por separado y conjuntamente, BSA (pl = 4.8) y hemoglobina
(pl = 6.8) con dos membranas modificadas de poliacrilonitrilo en un rango de pH entre 4.0y 7.5.
Los datos de flujo y rechazo se explicaron por la adsorcién de proteinas y el consiguiente
estrechamiento del poro como resultado de interacciones electrostaticas e hidrofobas. Para la
membrana mas hidréfila se observaba un aumento del flujo y de la transmisién de ambas
proteinas cuando el pH se incrementaba por encima del punto isoeléctrico. Este comportamiento
varié cuando se filtr la mezcla binaria, explicandose en este caso los resultados obtenidos por la
adsorcion preferencial de la hemoglobina y las interacciones electrostaticas entre ambas

proteinas.

Van Reis et al. (1997) establecieron que la filtracion tangencial de alta resolucion podia permitir
separaciones entre solutos cuya relacion de peso molecular fuera menor a 10. Para ello filtraron
una mezcla de BSA-inmunoglobulina a través de una membrana de polietersulfona de 300 kDa.
La mayor selectividad se obtuvo a un pH cercano al punto isoeléctrico de la proteina mas
permeable, a fin de reducir la exclusién electrostatica. Por otra parte, separaron monémeros y
dimeros de BSA mediante un proceso en dos etapas a través de membranas de 150 kDa
(polietersulfona) y 10 kDa (celulosa regenerada).

Ghosh y Cui (1998) estudiaron el fraccionamiento de BSA y lisozima con una membrana de
polisulfona de 50 kDa. Las selectividades obtenidas variaron desde 3.3 para pH = 5.2, hasta 220
para pH = 8.8. Por otra parte, comprobaron que un pretratamiento de la membrana con

mioglobina producia una mejora de la selectividad, ya que aumentaba la transmision de lisozima.

Le Berre y Daufin (1998) consiguieron separar las proteinas de la leche: caseinas y proteinas
séricas, con una membrana ceramica de 0.1 um, modificando la carga y tamafio mediante
cambios fisicoquimicos (tratamiento térmico, pH, fuerza idnica, adicion de iones). La mejor

separacion se obtuvo para una fuerza iénica de 1 M.

Nystrom et al. (1998) estudiaron la filtracion de mezclas binarias de distintas proteinas a través

de membranas orgénicas de ultrafiltracion. Las proteinas estudiadas fueron lisozima, mioglobina,
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conalbumina, BSA, lactoferrina y ovoalbumna, con pesos moleculares comprendidos entre
15.000 y 80.000 g/mol y con puntos isoeléctricos entre 4.6 y 11. Se emplearon membranas de
celulosa regenerada, polisulfona, polietilen-teraftalao y policarbonato, con tamafios de corte: 30,
50, 100 y 200 kDa y 0.19 y 0.20 um. En todas las mezclas binarias ensayadas la presion
transmembrana fue inferior a 1 bar. En algunos casos se modificé la fuerza idnica de la solucién
por adiciébn de sales. Los resultados obtenidos mostraban mayor selectividad en el
fraccionamiento cuando el pH de la solucion era cercano al punto isoeléctrico de la proteina a
filtrar. EI aumento de fuerza idnica disminuia la selectividad. Por otro lado, la mayoria de las
proteinas necesitaban una presidon minima para atravesar la membrana, aumentando la
transmision con la presion. También se observd que la transmision decrecia si se aumentaba la
velocidad de flujo. Concluyeron asi que se podian obtener muy buenas selectividades, incluso

para proteinas de parecido tamafio, mediante la optimizacion de las condiciones de operacion.

Punidadas y Rizvi (1998) filtraron leche parcialmente desnatada con una membrana ceramica de
0.05 um de tamario de poro a 50 °C, 5.4 m/s y 138 kPa. Se obtuvo una fraccion rica en caseina y
otra rica en proteinas séricas. El filtrado mantenia sus caracteristicas funcionales (poder

espumante, formacién de geles...).

Van Reis et al. (1999) analizaron el efecto del pH en la separacion de una mezcla de proteinas
de similar tamafo: 68 y 45 kDa, utilizando una membrana de polietersulfona de 100 kDa.

Comprobaron que una adecuada seleccion del pH de trabajo mejoraba la separacion.

Shukla et al. (2000) investigaron la separacion de dos proteinas de parecido peso molecular,
BSA (69 kDa) y hemoglobina bovina (67 kDa) mediante ultrafiltracion con membranas de
celulosa regenerada, polisulfona y poliacrilonitrilo modificado de 100 kDa. Analizaron el efecto
del pH y de la fuerza idnica. La mejor selectividad se obtuvo para la membrana de
poliacrilonitrilo, a pH = 6.8 (punto isoeléctrico de la hemoglobina) y fuerza ionica 0.15 M, con
factores de separacion de 40.

Cheang y Zydney (2003) estudiaron la separacion de a-lactoalbimina y B-lactoglobulina
utilizando membranas de celulosa regenerada (30 kDa) y polietersulfona (50 kDa). ApH =55y

50 mM de fuerza ionica se obtuvo con la membrana de 30 kDa una selectividad de 55. A partir
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de estos datos se disefid un proceso de diafiltracion continua para la separacién. Para 16
diavolumenes, se consiguié un retenido de B-lactoglobulina con un factor de purificacion de 100
y una recuperacion del 90 %, asi como un filtrado de o-lactoalbimina con un factor de

purificacion de 10 y casi un 99 % de rendimiento.

Ghosh (2004) llevé a cabo la separacién de inmunoglobulina y seroalbumina humanas en un
solo paso, combinando tres procesos: precipitacién mediante sulfato de amonio, microfiltracion y
adsorcion sobre membrana (PVDF de 0.65 um), todos ellos en el mismo equipo de filtracidn. La
membrana de microfiltracion retuvo la HIgG mediante dos mecanismos, mientras que la HSA
pasd sin quedar retenida. Se obtuvieron fracciones con purezas superiores al 96 % vy

recuperaciones superiores al 95 %.

Kanani et al. (2004) utilizaron la BSA (67 kDa y pl = 4.9) como agente para facilitar la separacion
de dos proteinas modelos de pesos moleculares parecidos, con membranas de polietersulfona
(30 kDa) y a un pH = 9. Cuando se filtrd primeramente una mezcla binaria de mioglobina (17 kDa
y pl = 7) y lisozima (14 kDa y pl = 11), la lisozima se transmitio substancialmente més que la
mioglobina. Sin embargo, afiadiendo BSA a la alimentacidn, la membrana retuvo bastante a la
lisozima, aumentando significativamente la transmision de mioglobina e invirtiendo por tanto la
selectividad en la separacion. La reduccion en la transmisién de lisozima se debidé a las
interacciones electrostaticas BSA-lisozima, mientras que el aumento en la mioglobina fue
consecuencia del efecto Donan. La correcta eleccion del agente separador podia por tanto
manipular la transmisién de ambas proteinas en la direccion deseada, aumentando la flexibilidad

de la filtracion de alta resolucién de proteinas mediante ultrafiltracion.

Filipe y Ghosh (2005) filtraron varias mezclas binarias de proteinas (BSA-lisozima, mioglobina-
lisozima, HIgG-lisozima y BSA-mioglobina) a través de membranas de polietersulfona (30 y 50
kDa) y PVDF (0.2 um) con objeto de estudiar las interacciones proteina-proteina sobre la
transmision. En dichas mezclas una de las proteinas se transmitia preferentemente, mientras
que la otra se retenia totalmente o en parte. El efecto de la proteina "retenida" sobre la
transmisién de la otra dependia del tipo de interaccion (asociativa, repulsiva o neutra) que
existiera entre ellas. Dichas interacciones no sélo dependian de las proteinas elegidas, sino

también de las condiciones de operacion (pH y concentracion de sal).
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Wan et al. (2005) estudiaron el fendomeno denominado por algunos autores "selectividad
inversa", en la cual se da mayor transmision de la especie de mayor tamafio, mediante la
filtracion de BSA y el anticuerpo monoclonal alentuzumab (Campath-1H) a través de una
membrana PES de 300 kDa, a diferentes condiciones de pH y fuerza idnica. Consiguieron
obtener alentuzumab (155 kDa) purificado en el filtrado, con un valor de selectividad inversa
alrededor de 10, a pH =9y 1.5 mM de NaCl. Dicha selectividad aumentaba conforme lo hacia el

flujo de filtrado.

3.3. MODELOS DE FLUO

Para la implantacion de la tecnologia de membranas a escala industrial, es importante disponer
de modelos matematicos que describan el transporte de los solutos a través de los poros de la

membrana y reproduzcan la realidad fenomenoldgica.

Aungue se dispone de numerosas teorias, realmente son pocos los modelos que permiten
predecir a priori la evolucion del proceso de filtracion (Russotti y Goklen, 2001) y por tanto
garantizar el escalado de la operacién. En este sentido, el desarrollo de modelos ha de ser una

linea prioritaria de investigacion.

No obstante, los modelos desarrollados han ayudado al mayor conocimiento del complejo
proceso de filtracion, han permitido la interpretacion de resultados y constituyen la base del

conocimiento.
A continuacion se resumen las teorias mas utilizadas:
3.3.1. Modelo hidrodinamico

Han sido muchas las distintas aproximaciones utilizadas para describir el transporte de soluto y
disolvente a través de las membranas. Entre ellas tenemos el analisis de Kedem-Katchalsky
(1958) y las ecuaciones de difusion de Stefan-Maxwell (Thiel y Lloyd, 1988; Bellara y Cui, 1998).
Estas aproximaciones se obtienen a partir de principios termodinamicos, donde el soluto y el flujo

estan relacionados con la presion y el gradiente de concentracién.
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Por el contrario, los modelos hidrodinamicos resuelven ecuaciones de movimiento para un soluto
bien definido (normalmente esférico) en un poro establecido (normalmente cilindrico). Aunque
estas aproximaciones conducen a ecuaciones similares a las anteriores, los modelos
hidrodinamicos tienen la ventaja de que son capaces de estimar a priori los efectos del soluto y

las caracteristicas del poro en el transporte por la membrana.
Flujo a través de la membrana

La velocidad de filtracion, Up, a través de una membrana ideal viene dada por la ley de Hagen-

Poiseuille:

Uy =2~ Im [3.1]

donde:
(AP)m = presién transmembrana media
rp = radio del poro
u = viscosidad del disolvente
Owm = espesor de la membrana

La ecuacion [3.1] solo es valida en ausencia de presion osmética u otros efectos de rechazo. A
esta expresion se le puede agregar un factor de tortuosidad en el denominador para tener en

cuenta la morfologia de la membrana.

La permeabilidad hidraulica de la membrana, Hy, se utiliza en el analisis de Kedem-Katchalsky y

se define a partir de la expresion anterior como:

3.2]
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siendo la segunda expresion valida para una membrana con poros cilindricos. El término Jr es el
flujo volumétrico de filtrado, que es igual a  ‘Up, donde y es la porosidad de la membrana. Para
las membranas asimétricas, la permeabilidad es mucho mayor que en las membranas
simétricas, a igual tamafio de poro y valor de porosidad. Esto se debe a que el espesor de capa

en la membranas asimétricas (6m = 0.5 um) es menor que en las simétricas (om = 100 um).

La permeabilidad depende mucho del radio del poro, como se aprecia en la ecuacién [3.2]. Sin
embargo el radio de poro no es uniforme. En la membrana existe una distribucion de poros de

diferente tamafio. Esta distribucién hace que la velocidad media de filtracion se defina como:

IUP N, (r)mcr? dr
U=0 3.3]
J.Np(r)nr2 dr

0

donde Np(r) es el numero de poros de radio r. Para expresar la distribucién de tamarios de poros
muchos autores han empleado una densidad de probabilidad o fraccion de poros de tamafio r del
tipo (Zydney et al., 1994):

2
r b
In—+— 2
f(r) = —1 exp( " QJ conb=n|1+| 2 [3.4]

ry2mb 2b ’ r .

p

en la que el término b se expresa en funcion del radio medio rp, y de la desviacion estandar o.

La presencia de diferentes solutos en la disolucién de alimentacion altera el flujo. Estos varian la
viscosidad, las caracteristicas del poro por colmatacién y generan presion osmdtica, lo que
contribuye a disminuir la velocidad de filtracién segun la ecuacion [3.1]. La adsorcién de soluto y

la deposicion de particulas en la superficie de la membrana disminuyen igualmente el flujo.
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Transporte del soluto

El flujo de soluto por el interior de una membrana, Ns, es igual a la suma de la contribucion de
los fenémenos de conveccion y difusion:

dc
Ny =K; U, Gy K, Dy~ [3.5]

donde Cs es la concentracion de soluto en el poro (promediada en direccion radial), Ds es el
coeficiente de difusidn binaria del soluto, y z es la posicion axial en el poro. Por su parte Kc y Kp
son los coeficientes de retraso en el movimiento del soluto provocados por las paredes del poro,
para el flujo masico y la difusion respectivamente. Estos factores provienen de la resistencia
adicional que ejercen las paredes del poro sobre las moléculas de soluto. Por tanto, dichos
factores dependen tanto de la razén de tamafios entre el soluto y el poro, como de las

interacciones (v. gr. electrostaticas) entre el soluto y las paredes del poro.

Estos coeficientes hidrodindmicos se obtienen resolviendo la ecuacion de Navier-Stokes a partir
de una serie de aproximaciones. Algunos autores han propuesto diversas expresiones para ellos

(Bungay y Brenner, 1973).

En la Figura 3.1 (Zeman y Zydney, 1996) se representan las diferentes concentraciones de
soluto. Las concentraciones en el interior de los poros de la membrana, a la entrada (z=0) y ala

salida (z = dwm), se hallan en equilibrio con las concentraciones en el exterior, Cwy Cr:

z=0 Z:SM

Figura 3.1 Representacion de un soluto esférico en un poro cilindrico
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¢=——=—— [3.6]

donde Cw es la concentracién de soluto en la capa limite superficial por la que entra la
alimentacion, Cr la concentracion en la capa limite por donde sale el filtrado y ¢ el coeficiente de
particion entre la solucion externa y el poro de membrana. La ecuacion [3.6] es valida cuando
dmlr, >1. Para un soluto esférico en un poro cilindrico en ausencia de interacciones la

expresion para ¢ es:

d=(1-1)", donde 2. == 3.7]

o

A partir de este modelo y asumiendo un estado casi-estacionario en el interior del poro, con un
flujo de soluto independiente de la posicion axial, se puede integrar la ecuacion [3.5] a través de

la membrana, obteniendo la ecuacién [3.8]:

[3.8]

C, exp(Pe, )-C
NS=¢KCUP|: - ( M) F}

exp(Pe,, )—1

donde Pew es el numero de Peclet para la membrana, calculado como:

PeM :(UP 8M j((l)KCJ:(JF SMJ( (I)KC } [39]
Ds oKy Ds \x90K;

Para altas velocidades de filtracion, Pem — oo, con lo que el flujo esta controlado por la

conveccion y la ecuacion [3.8] se reduce a:
N = 9K U, C,, [3.10]

Cuando el proceso esta controlado por la difusion, Pem — 0, y por tanto el flujo se hace
proporcional a la diferencia de concentracion a través de la membrana, con lo que la ecuacion

[3.8] se reduce a:
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(Cw —C) [3.11]

La transmision (S) se define como la razoén, en la capa limite, entre la concentracion de soluto a
la salida (Cr) y a la entrada del poro (Cw). De esta forma, a partir de las ecuaciones anteriores se
llega a:

C. S, exp(Pe,,)

S=—"F= 3.12
Cy S, +exp(Pe,)-1 [3-12]

siendo S, el valor asintético al que llega S cuando Pem — oo: de acuerdo con la ecuacion [3.12],

sera 1 para Pey — 0.

Este modelo ha sido ampliamente estudiado por Deen (1987) y Anderson y Quinn (1974) y ha

servido de base para muchos autores (Zeman y Zydney, 1996).

3.3.2. Modelo de capa de polarizacion

Durante la filtracion a través de membranas, los sélidos de la alimentacién son empujados hacia
la superficie de la membrana mediante conveccion; si los solutos son rechazados en parte por la
membrana, se origina una mayor concentracion local de los solutos rechazados en la superficie
de la membrana en comparacion con la alimentacion en contacto con la membrana, con
independencia de que los solutos se rechacen parcial o totalmente, dando lugar a un capa de

polarizacion.

Como se muestra en la Figura 3.2, el aumento de la concentracion de soluto en la superficie de
la membrana por conveccion, genera un flujo en sentido contrario por difusion. Esta corriente se
debe a un gradiente de concentracion. Finalmente se alcanza un equilibrio entre ambas

corrientes, llegandose a un estado estacionario.
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Membrana
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Filtrado apa de polarizacion
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y Conveccion
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Figura 3.2 Representacion de la capa de polarizacion
Modelo

El perfil de concentraciones se describe mediante las ecuaciones de conservacion de materia:

oC 0 0 0 oC
—+—(U, C)+—(U,, C)=—| Dy— 3.13
5 "o U ) 5(py)ay(s&yJ [3.13]
donde Upx y Upy, son las velocidades del fluido en la direccion x (tangencial) e vy

(transmembrana), respectivamente y C la concentracion local de soluto.

La influencia de la conveccion del soluto en la direccion x se considera despreciable, en
comparacion con la conveccion en la direccion tangencial. La ecuacion [3.13] se resuelve

mediante las siguientes condiciones limites en la superficie:

Up, =~ [3.14]
ac
Up, Cy —[DS 8_yj =N, [3.15]
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Los términos negativos del lado derecho de las ecuaciones [3.14] y [3.15] indican que la
velocidad transmembrana Upy se da en la direccion negativa de y, mientras que el flujo de filtrado

Jr, y el flujo de soluto Ns, se consideran positivos.

A fin de simplificar este estudio, la mayoria de los autores han utilizado una solucién aproximada
basada en el concepto del coeficiente de transferencia de materia, k.. Este se define como la
relacion entre el flujo de soluto por difusién en la superficie de la membrana, y la diferencia de

concentracion entre la superficie de la membrana y el seno de la fase liquida en el retenido: Cw y

Cr:
k=T [3.16]

CW_CR

Sustituyendo la ecuacion [3.16] en las condiciones limites en la superficie de la membrana,
ecuaciones [3.14] y [3.15], se obtiene la siguiente expresién para el flujo de filtrado, en términos

del gradiente de concentraciones:

J. :k{gw :gR) 3.17]
w F

donde el flujo a través de la membrana se ha evaluado como:
Ns =J:C; [3.18]

admitiendo que no se produce deposicion en el interior de los poros, ya que en caso contrario Cr
en la ecuacidn [3.17] deberia ser la concentracion de soluto en la entrada de los poros. Mediante
integracion de la ecuacion [3.13], se puede llegar a obtener la ecuacion clasica de la capa limite:

UF,YC—DS@?NS [3.19]

oy

la cual es valida para capas relativamente delgadas. Usando las ecuaciones [3.14] y [3.18], ¥

asumiendo que Upy y Ns son independientes de y, e iguales a sus valores en la superficie de la
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membrana (Upy = -Jr y Ns = JrCr), la ecuacion [3.19] puede integrarse entre 0 e y, y entre Cw y

C, resultando:

€-C _ exp(ﬂj [3.20]

Esta expresion sélo es valida en la capa limite, de y = 0 a y = 5. Aplicando la condicion limite de
que C = Cr para y = 3, se obtiene la expresion del flujo de filtrado en funcién de las

concentraciones de soluto, la difusividad del soluto y el espesor de la capa limite:

Jo Dy Cu=Ce [3.21]
& (Cy-C;
ecuacion que puede ponerse en la forma:
S =25 (Cy =Ce)+(Ce=Ce)) _Ds ((Cu=C0) 4 [3.22]
S Cy —C; S Cy —-C;

y desarrollando en serie de Taylor el logaritmo, cuando la polarizacién de concentracion es muy

pequefia Cw = Cr, y por tanto:

Je :D_S M [3.23]
d(C,—C;

con lo que, comparado con la ecuacion [3.17]:

D

= [3.24]

k =

En este modelo no aparece ningun término de presion, por lo que sélo sera valido en la region

donde el flujo es independiente de la misma.
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Determinacion de los coeficientes de transferencia de materia

Para determinar los coeficientes de transferencia de materia se han utilizado tres

aproximaciones:

o Expresiones tedricas, mediante la resolucién de las ecuaciones de transferencia de

materia.
« Correlaciones empiricas basadas en extrapolaciones de datos experimentales.

o Correlaciones empiricas basadas en el ajuste de la ecuacion [3.17] a los datos

experimentales de caudal de filtrado.
Cuando no existen datos a priori, puede utilizarse el analisis dimensional. Usando el teorema de

7, 0 por analogia con la transferencia de calor, se puede obtener la siguiente correlacion:

Sh=T(Re)" (Sc)" (E—Hj 3 [3.25]

R
donde

Sh = nimero de Sherwood = k.dn/Ds

Re = nimero de Reynolds = dyUrp/pt

Sc = nimero de Schmidt = u/pDs

area de la seccion transversal que esta llena con fluido

dn = diametro hidraulico = 4 _ - _
longitud del perimetro mojado

Lr = longitud de la cdmara de retenido

Los parametros I', y1, y2 ¥ y3 dependen de la geometria especifica del sistema y de las
condiciones de flujo. La Tabla 3.1 (Zeman y Zydney, 1996) muestra un resumen de estos valores

para flujos: laminar, de transicién (lo que significa que los perfiles de concentracién y velocidad
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en la capa limite se estan aun desarrollando) y turbulento. Por su parte, Gekas y Hallstrom
(1987) han recopilado diversos pardmetros, incluyendo datos para canales con espaciadores,

reactores de membrana, y médulos cilindricos rotatorios.

Tabla 3.1 Coeficientes de transferencia de material

Condiciones ' V2 Y3 r Aproximacién Correlacion

Tubo laminar 033 033 033 162 Tedrico Leveque (1928)

Placa laminar 033 033 033 186 Tedrico Leveque (1928)

En desarrollo 050 033 050 0.664 Teorico Grober et al. (1961)

Turbulento 080 033 - 0.023 Trgnsporte dec.de . Chilton-Colburn (Bennett y
movimiento, calor y materia Myers, 1982)

Turbulento 0875 025 - 0.023 Tedrico Deissler (1961)

Espaciadores 050 033 050 0.664 Experimentos de flujo Da Costa et al. (1994)

Reactor agitado 0.567 033 - 0.23 Transporte de materia Smith et al. (1968)

Rotatorio 050 033 042 0.75 Experimentos de flujo Holeschovsky y Cooney (1991)

Trasmision observada

Mediante la ecuacion [3.12], se evaluaba la expresion para el valor de la transmision, que se
definia como la razdn entre la concentracion, en la capa limite, de soluto a la salida (Cr) y a la
entrada del poro (Cw). Sin embargo, en la practica se suele tener el dato de la concentracion en
el retenido Cr en lugar de Cw, con lo que usualmente se calcula la denominada transmision

observada, (So):

C

S, =—F
0 CR

C,
= (C—st [3.26]

S puede ser muy distinto de So debido al incremento de Cw frente a Cr a causa de la
concentracion de polarizacion. La concentracion en la superficie de la membrana (Cw) puede
evaluarse mediante el modelo de la capa de polarizacién (ecuacién [3.21]), obteniéndose la

siguiente expresion:

S, = 3.27]
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Para bajos valores de caudal de filtrado, la transmision observada es igual a la transmision real,
dado que Cw= Cr. A medida que Jr aumenta, So se hace mayor que S. Para valores muy altos
del caudal de filtrado, y siempre que la membrana sea al menos parcialmente permeable al

soluto de interés, So tiende hacia 1 (puesto que Cr — Cr).

3.3.3. Modelo de resistencias en serie

Este modelo describe el comportamiento observado en el caudal de filtrado en funcién de la
presion de trabajo. En los procesos de filtracion aparece una zona controlada por la presién para
bajos valores de presion, y una zona independiente de la misma para altos valores de presiéon.
Una aproximacién a este fendomeno consiste en el uso de resistencias en serie, por analogia con

la transferencia de calor.

Para una membrana y una disolucion ideales, la ecuacion [3.1] puede rescribirse a partir de la
permeabilidad hidraulica de la membrana, sustituyendo Hw por 1/Rw. El valor de Ru se
corresponde con la resistencia intrinseca de la membrana, y se determina midiendo el caudal de

filtrado que proporciona una alimentacion con agua pura.

Para la filtracion de una disolucién real, la resistencia se incrementa por la colmatacion de la
membrana, debido a las interacciones membrana-soluto. Esto se tiene en cuenta mediante la
adicién de otro término (Rr) al modelo. No obstante, la colmatacion se debe a interacciones
fisicoquimicas y no dependera solamente de los parametros de operacién, por lo que a veces Ru

y Rr se engloban en una unica resistencia denominada Ry’

Finalmente aparece una Ultima resistencia (Rg) debida a la capa de polarizaciéon creada en la
superficie de la membrana. Esta capa resulta del equilibrio entre los flujos de conveccién y de
difusion (Porter, 1972). La concentracion en ella alcanza un maximo, en la cual no se pueden
acomodar mas moléculas de soluto debido al empaquetamiento existente. Si el valor es
suficientemente alto se produce un depodsito, colmatando la membrana, cuya permeabiliad
disminuye al aumentar la presion, por lo que a partir de este punto el flujo de filtrado empieza a
hacerse independiente de la presién aplicada. Esta capa es dinamica y reversible, a diferencia
del “fouling” en el interior de los poros, con lo que desaparece cambiando las condiciones de

operacion.
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Figura 3.3 Resistencias hidraulicas en filtracién tangencial

Todas estas resistencias en serie vienen reflejadas en la Figura 3.3 (Ousman y Bennasar, 1995),
en la cual R es la resistencia de colmatacion (“fouling”) interna y R la resistencia de colmatacion

externa, siendo su suma equivalente a Rr.

Como resultado, la expresion resultante a partir de [3.1] para definir el flujo de filtrado es:

(4P),

- m 3.28
" R, +R.+R; [5.28]

Dado que Rg es funcidn de los pardmetros de operacion y de las propiedades fisicas, su valor es
funcion de la permeabilidad y espesor de la capa de polarizacion, o lo que es lo mismo, de la

presion aplicada:
Re = ®(4P), [3.29]

por lo que la ecuacién [3.28] puede escribirse como :
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NP ol S [3.30]

La ecuacion [3.30] responde perfectamente a los datos experimentales (Figura 3.4). Para bajas
presiones, R es mayor que Rg (P(AP)m) y el caudal es por tanto funcion de la presion. Por el
contrario, a altos valores de presion el caudal es independiente de la presidn y tiende a 1/®. El
término @ es funcion de las variables que afectan a la transferencia de materia. Para algunos
autores (Cheryan, 1998; Singh, 1997), la presiéon dptima de trabajo es aquella en que

interseccionan ambas zonas, lo que corresponde al punto en el que Ru" y Rg son iguales:

AP =— 3.31
( )méptimo [0) [ ]

Control de la transferencia de materia

A
. \y
7
_7/__________;____
// O
- - Menor concentracion
Punto optimo de"""'_:-:f' | Mayor velocidad
trabajo /,’ I Mayor temperatura
Caudal de filtrado / :
7/
S | |
/ I |
| |
/7
/ (|
Control de la presion Presién transmembrana

Figura 3.4 ¥riacion del caudal de filtrado con la presion
3.3.4. Modelo de presion osmética

Este modelo se puede entender como una modificacion del modelo de capa de polarizacién. En
él se asume que el caudal de filtrado esta determinado por la presiéon transmembrana y la
presion osmoética transmembrana debida a los solutos retenidos. Asi mismo, se asume que la
colmatacién de la membrana y la resistencia debida a la formacién de una capa de gel son

despreciables.
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En general, para una macromolécula la presion osmotica de la disolucién viene dada por la

ecuacion de coeficientes del virial:
I1=B,C, +B, CfA +B, CfA [3.32]

donde B+, B2 y B3 son los coeficientes del virial y Cu la concentracion de la macromolécula. Sin
embargo, existen pocos datos de presion osmética en bibliografia para poder usar el modelo
(Vilker, 1981).

La presion osmoética es funcion de la carga del soluto y de la fuerza idnica, alcanzando un
minimo alrededor del punto isoeléctrico. Su valor aumenta tanto por encima como por debajo del
mismo, debido al equilibrio Donan y a las fuerzas electrostaticas entre particulas cargadas. Por
otra parte, la presion osmética disminuye al aumentar la fuerza idnica, por el apantallamiento
electrostatico producido por las sales. De esta manera el flujo de filtrado viene dado por la

resolucion simultanea de la ecuaciones [3.21] y [3.33]:
Je =H,[(aP), o, (11, —T1;) | [3.33]

donde Ilw y ITr son funcion de Cw y Cr respectivamente, segun la ecuacion [3.32], y oo

(coeficiente de reflexion) se define como:

G, = [—(AA;)”‘ ] [3.34]

Las propiedades de la membrana: Hu (permeabilidad) y oo, Se suponen conocidas.
3.3.5. Modelos de colmatacion (fouling)

La caida de flujo por colmatacién puede atribuirse a: la concentracién de polarizacion, la
adsorcion de contaminantes en el interior de la membrana, el bloqueo de los poros y la formacion

de una capa de gel. Estos fendémenos se representan en la Figura 3.5 (Tansel et al., 2000).
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Figura 3.5 Mecanismos de colmatacion

La mayoria de los modelos relacionan el flujo con el tiempo o el volumen filtrado, y generalmente

adquieren la forma de una curva exponencial (Cheryan, 1998):

Jo=d, t [3.35]
Jo=J, e [3.36]
Jo=d, V" [3.37]
Jo=d+]e™ [3.38]

donde Jro es el flujo inicial, Jss el flujo limite en estado estacionario, y Vr el volumen filtrado; las
constantes |” y n son caracteristicas del proceso. Dado que estos modelos son empiricos no
explican el mecanismo en si. De hecho, algunos predicen que el flujo a tiempo infinito es cero, lo

cual no ocurre en la practica.
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Modelos de bloqueo de poros

Algunos modelos se han desarrollado sobre la base de un mecanismo de bloqueo de los poros
(Hermia, 1982; Field, 1996; Jaffrin et al., 1997). Hermia, en concreto, define cuatro leyes de
filtracion cuya base es la ley de Darcy. Estos modelos de bloqueo de poros, que se representan
en la Figura 3.6 (Bowen et al., 1995), asumen que la alimentacion es homogénea, las particulas

son esféricas y que los poros son cilindricos, paralelos y homogéneos.

e Blogueo completo. Todas las particulas individuales blogquean un poro sin superponerse

unas sobre otras.

e Bloque estandar. Las particulas se depositan sobre el interior de los poros de la

membrana.

e Blogueo intermedio. Cada particula bloquea un poro o se deposita sobre la superficie de

la membrana (la superposicion es posible).

o Torta de filtrado. Las particulas forman una capa sobre la superficie de la membrana.

(\ )00000( 00000000000000! Q00000

XKUWL =
0000000000

0UUEUO0000000000
0000000 0 000000,

00000000000

Blogueo completo Blogueo estandar

0

Bloqueo intermedio Torta de filtracién

Figura 3.6 Bloqueo de poros
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Todos los modelos que se desarrollan a continuacién se basan en el modo de filtracion clasica

“‘dead-end”, o sea con la alimentacion perpendicular a la membrana:
a) Bloqueo completo de los poros

Este modelo asume que cada particula que llega a la membrana acaba bloqueando algun poro o
poros, sin superposicion con otras particulas. Ademas, el area de la membrana disminuye con el
tiempo de manera proporcional al caudal de filtrado. En base a lo anterior, el caudal de filtrado

viene dado por la ecuacién [3.39]:
Q =Q e (3.39]
donde Ag es:
Ay =K Uy, [3.40]

siendo Kg la superficie bloqueada por unidad de volumen filtrado a través de la membrana y Upg

la velocidad inicial de filtrado:

Upp = Qs [3.41]
(AP )t:O
con Ay el area de los poros de la membrana.
La evolucién del volumen filtrado a lo largo del tiempo se expresa como:
Q
Vo =0 (1—g ! 3.42
A AB( ) [3.42]
estableciéndose la siguiente relacién:
ot dt )
> =RAg| — [3.43]
dV; dV;
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ecuacion caracteristica del proceso del bloqueo completo de los poros.

b) Bloqueo estandar

Este modelo se caracteriza por el hecho de que cada particula que llega a la membrana se
deposita en el interior de los poros, lo que provoca una disminucion en el volumen de poro. Si
ademés se considera la membrana como un conjunto de poros cilindricos iguales, se obtiene la

siguiente expresion de la dependencia del caudal de filtrado con el tiempo:

Q= Az [3.44]
(1+Agt)
en la que As es:
As =KsUp, [3.49]

y donde Ks es la disminucion en el area transversal de los poros (debida a la adsorcion en las

paredes de los poros) por unidad de volumen total de filtrado.

La evolucién del volumen filtrado con el tiempo se expresa como:

= _Gal [3.46]
(1+Agt)
siendo la expresion caracteristica de este proceso:
2 3/2
2 (o pem
dvi Qg L dVe

c) Bloqueo intermedio

En este modelo se presume que cada particula que llega a la membrana puede bloquear los
poros, bien directamente o bien mediante superposicion sobre otras que ya se encuentran

previamente sobre la misma. En este caso el caudal filtrado se expresa como:
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Q = [3.48]

mientras que el volumen filtrado con el tiempo seria:

V. = %mm +A,1) [3.49]

B

Para este caso la ecuacion caracteristica seria:

2
at :i(ﬂj [3.50]
V.2 QL Vs

d) Torta de filtracién

Finalmente, se puede admitir que cada particula se dispone sobre otras que previamente han
llegado a la membrana y que bloquean sus poros. De esta manera no hay posibilidad de obstruir
mas area de forma directa. Corresponde al caso de colmatacion superficial de la membrana. La
torta, una capa compactada de particulas, forma una resistencia adicional en serie con la de la

membrana. En este caso la variacion del caudal con el tiempo viene dada por:

Q, =—n [3.51]
1+A;
donde At es
Ar = (2Rg)K; U [3.52]

siendo 1/Kr el volumen filtrado por unidad de area de membrana (que coincide con el area de la
torta depositada) y Rr la resistencia hidraulica de la torta dividida por la resistencia de la

membrana inicial (Rr = R1/Rw).

La evolucién con el tiempo del volumen filtrado se expresa como:
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V. :Z’S—FO(«/HAT —1) [3.53]

T

siendo la ecuacion caracteristica del proceso de bloqueo:

et A (dt)
WZZQTZ{WJ [3:54
F FO F

En base a los cuatro modelos anteriores, las expresiones que definen los modelo de bloqueo de

poros tienen una expresion comun (Bowen et al., 1995) de la siguiente forma:

ot dt )™
Uz~ Choes (W] [3.99]
F F

donde los valores de awiog Y Bbiog Vienen dados en la Tabla 3.2. El valor de Buiog disminuye de 2 a
0, mientras que owioq €S proporcional a potencias de Upo (desde —1 a 1), y a potencias de (Ap)=o
(desde 0 a-2).

Tabla 3.2 Parametros de las leyes de bloqueo de membrana

Olblog Bblog
Completo KaUro 2
Estandar (2Ks/(Ap)=012)Upo 2 3/2
Intermedio Ka/(Ap)t=0 1
Torta (RRK/(Ao)=02)Upo! 0

Si se tiene en cuenta la definicion del flujo de filtrado, la ecuacién [3.55] puede expresarse
(Velasco et al. 2003) como:

dJ B

5= G [3.56]
Como ya se indic6 anteriormente, esta ecuacion es propia de los procesos de filtracion clasicos o
dead-end. No obstante, muchos autores han utilizado esta ecuacidn caracteristica en procesos
de filtracion tangencial con éxito (Blanpain y Lalande, 1997). Field et al. (1995), sin embargo, han
modificado la expresion anterior para tener en cuenta el modo de filtracion tangencial. Para ello

se ha considerado un transporte constante de eliminacién de soluto, desde la membrana hacia la
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corriente de alimentacion. De esta forma, la ecuacion caracteristica de bloqueo [3.56] se
modificaria de la siguiente manera:
dJ Biog —2 *
_d_tFJF "= g (e =) [3.57]
Los valores de awiog Y PBriog S€rian los recogidos en la Tabla 3.2. En el caso de bloqueo estandar,
al depositarse las particulas en el interior de los poros, la colmatacién no se veria afectado por
arrastre en direccién tangencial desde la superficie de la membrana, con lo que se utilizaria de

nuevo la ecuacion [3.56].

En cada caso el término Jr" puede considerarse un valor critico de flujo, por debajo del cual no

se colmataria la membrana.
Modelo de resistencias en serie

Una aproximacion empleada por algunos autores es usar el modelo de resistencias en serie
(Figura 3.3). Bajo condiciones constantes de presion, caudal de alimentacion, temperatura y
concentracion, Rw y Rg son constantes. Por tanto las disminuciones en el caudal de filtrado se

corresponden a aumentos en el valor de Rr.

Los valores de la resistencia de colmatacion pueden hallarse bien experimentalmente (Ousman y
Bennasar, 1995; Jiraratananon y Chanachai, 1996; Barba et al., 1997), o bien mediante distintos

modelos (Timmer et al., 1994).
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Objetivo

Dada la importancia que para la industria alimentaria, farmacéutica y biotecnoldgica tiene la
disponibilidad de técnicas efectivas y viables que permitan la purificacion, concentracion y
fraccionamiento de proteinas y de acuerdo con las investigaciones realizadas en este campo, el
objetivo de esta Tesis Doctoral fue el estudio de la influencia del ambiente quimico en las

interacciones proteina-membrana en el proceso de filtracién.

Para ello se eligio una proteina ampliamente estudiada, seroalbimina bovina (BSA), y se

utilizaron membranas ceramicas por su mayor resistencia mecéanica y quimica.
Se planificaron los siguientes objetivos especificos:
e Caracterizacion del flujo por la camara de retenido y a través de la membrana.

o Andlisis del efecto del pH en la evolucidn temporal del flujo de filtrado y transmisién de

proteina.

o Andlisis del efecto de la fuerza idnica en la evolucion temporal del flujo de filtrado y

transmision de proteina.

Este estudio ha sido financiado por el Proyecto de Investigacion Fraccionamiento de proteinas
mediante filtracion tangencial de alta resolucion (PPQ2002-2235) del Plan Nacional |+D+i (2000-
2003).
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Materiales y métodos

5.1. PROTEINA MODELO

La proteina utilizada en esta investigacion es seroalbumina bovina, BSA (Sigma A4503, EE.
UU.), de peso molecular 67.000 Da, punto isoeléctrico entre 4.7 y 4.9 y un radio de Stokes de
3.48 nm (Persson et al., 2003).

La BSA es una de las proteinas mas ampliamente estudiadas. A continuacién se sumarizan

algunos datos sobre su composicion en aminoacidos, estructura y propiedades fisico-quimicas.
5.1.1. Estructura

La albumina se caracteriza por un bajo contenido en triptéfano y metionina. También posee un
alto contenido en cisteina, asi como en aminoacidos cargados (aspartico y acidos glutamicos,
lisina y arginina). Por su parte, el contenido en glicina e isoleucina es menor que en otras
proteinas (Peters, 1985) En la Tabla 5.1 se puede apreciar su composicion en aminoacidos
(Brown, 1975; Patterson y Geller, 1977; McGillivray et al., 1979; Reed et al., 1980; Hirayama et
al., 1990):

Tabla 5.1 Composicion en aminoacidos de la BSA

Ala 48 Cys 35 Asp 41 Glu 58
Phe 30 Gly 17 His 16 lle 15
Lys 60 Leu 65 Met 5 Asn 14
Pro 28 Gln 21 Arg 26 Ser 32
Thr 34 Val 38 Trp3 Tyr 21

En la Figura 5.1 se muestra la secuencia de aminoacidos de la BSA. Esta molécula se halla
formada por tres dominios homdlogos (1, II, Il), divididos en nueve espirales (L1-L9) por 17
enlaces disulfuro, formando cada una de ellas un triplete. Mediante cristalografia de rayos-X
(Carter y Ho, 1994) se ha determinado que su estructura es predominantemente alfa-helicoidal
(67 %). Cada dominio se divide en 10 segmentos helicoidales, del 1 al 6 correspondientes al
subdominio A'y del 7 al 10 al subdominio B. Por otra parte los dominios | 'y Il y los dominios Il 'y Il
estan conectados por extensiones helicoidales de 10 (I)-1(ll) y 10(I)-1(lll), creando las dos

hélices mayores en la albumina.
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Figura 5.1 Secuencia de aminoacidos de BSA

Los enlaces disulfuro se encuentran en las siguientes posiciones: (1) 77-86, (2) 99-115, (3) 114-
125, (4) 147-192, (5) 191-200, (6) 223-269, (7) 268-276, (8) 288-302, (9) 301-312, (10) 339-384,
(11) 383-392, (12) 415-461, (13) 460-471, (14) 484-500, (15) 499-510, (16) 537-582, y (17) 581-

590, estando localizados exclusivamente entre los segmentos helicoidales (Figura 5.2):

Ty L
% 2E- SS-

oo fEE

b
=

Subdominio A Subdominio B

Figura 5.2 Localizacion de los enlaces disulfuro

Ninguno de estos enlaces es accesible para los agentes reductores en el rango de pH 5-7

(Katchalski et al., 1957). Estan bien protegidos y no son accesibles para los disolventes.
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5.1.2. Carga superficial

La molécula de albumina no se encuentra uniformemente cargada dentro de la estructura
primaria. A pH neutro Peters (1985), calculé una carga neta de —10, -8 y 0 para los dominios |, Il
y lll de la BSA. La distribucién de carga superficial se muestra en la Figura 5.3 (Carter y Ho,
1994). Las zonas basicas aparecen en color azul, las &cidas en rojo, y las neutras en amarillo. A
pesar de la asimétrica en la distribucion de carga de su estructura primaria, la estructura terciaria

parece ser uniforme.
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Figura 5.3 Modelo especial de la molécula de seroalbtina.
A \éta frontal. B Mta posterior . C Lado izquierdo. D Lado derecho

5.1.3. Efectos del pH

La seroalbumina experimenta una isomerizacion reversible conformacional con los cambios del

pH, segun se expresa en la Figura 5.4 (Foster, 1977):
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E F N B A
pH de transicion: 2.7 43 8 10
Nombre: Expandida Répida Normal Basica Envejecida
% de Hélice 35 45 55 48 48

Figura 5.4 Formas isoméricas de la BSA

La transicion N-F implica un desdoblamiento del dominio Ill (Geisow y Beaven, 1977; Khan,
1986). La forma F se caracteriza por un gran aumento de la viscosidad, menor solubilidad y
pérdida de su contenido helicoidal (Foster, 1960). A pH menor de 4 la albumina sufre otra
expansion, que se conoce como forma (E), la cual tiene una gran viscosidad. A pH = 9, la
conformacién de la albimina cambia a su forma basica (B). Si la solucién se mantiene apH =9y

con baja fuerza iénica, a 3 °C y durante 3 6 4 dias aparece la forma isémera A.

Mediante estudios de presidn osmotica se ha comprobado que a un pH entre 4 y 6, la molécula
es compacta y forma agregados, de los cuales un 20 % aparecen en forma de dimeros (Kanal et
al., 1994). Esto se debe a que las cargas presentes en la superficie de la proteina no son
suficientes para provocar una fuerte repulsién electrostatica entre las moléculas de BSA. Esta
asociacion de la BSA ha sido estudiada mediante la técnica de transferencia de energia de
resonancia de fluorescencia (FRET), habiendo determinado su constante de disociacion (Levi y
Gonzélez Flecha, 2002).

Algunas de las propiedades macromoleculares de la BSA, con mayor influencia en el proceso de
ultrafiltracion, se recogen en la Tabla 5.2 (Fane et al., 1983), en funcion de la variacién del pH y

de la adicion de iones:

Tabla 5.2 ¥riacion de la propiedades de la BSA con el ply los iones

pHcido Punto isoeléctrico phbasico
lones? lonesa lonesa
Tamafio aumentado \2 compacto ) aumentado J
Carga + \2 cero 0 - \2
Presion osmotica aumento \’ minimo n.e.b aumento J
Difusion disminucion - disminucion {
Viscosidad n.e. n.e. n.e.

a | los iones provocan un descenso; T los iones provocan un aumento. b n.e.: sin efecto significativo
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5.1.4. Efecto de la temperatura

El tratamiento con calor da lugar a dos estructuras diferentes. La primera es reversible y llega
hasta los 65 °C (Wetzel et al., 1980), mientras que la segunda es irreversible, si bien no produce
necesariamente una destruccion completa de la estructura ordenada de la proteina (Kuznetsow
et al., 1975; Lin y Koening, 1976; Oakes, 1976) y aparece a temperaturas superiores. Mediante
escaneado de calorimetria diferencial (DSC) se ha determinado que el cambio en la
conformacion de la BSA aparece a los 58.1 °C (Poole et al., 1987). Por otro lado, se ha
observado que la desnaturalizacion de la proteina comienza a los 62 °C (Ruegg et al., 1977);
aunque esta Ultima temperatura depende también del pH (Barone et al., 1992). A mayores
temperaturas, en el rango de pH 6-8.5, la proteina precipita; si por el contrario el pH es menor de

5.5, la desnaturalizacion se solapa con un proceso de agregacion.

5.2. MODULO DE FILTRACION

En esta investigacion se han utilizado membranas tubulares ceramicas, modelo Céram Inside®

25, suministradas por la casa TAMI (Nyons, Francia). El soporte es tubular, de 10 mm de
didmetro y con tres canales de 3.6 mm de didmetro hidraulico, cuya longitud es de 250 mm,
(Figura 5.5).

Figura 5.5 Médulo de filtracion

Estan constituidas por un soporte a base de 6xidos de aluminio, titanio y circonio (ATZ), donde el
dxido de titanio es el material de la capa activa. Cada membrana posee un area (A) de 0.0094

m2.
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Estas membranas operan hasta un maximo de 10 bar de presion, pudiendo trabajar hasta los
350 °C y en un rango de pH 0-14. En cuanto a las carcasas en las que se alojan, estan
fabricadas en acero inoxidable 316L, con juntas de silicona y conexiones clamp (DN 38 para el
retenido y 4/6 mm para el filtrado). En este trabajo se ha empleado una membrana de 0.14 um

de tamafio de corte.

5.3. DISPOSITI® ERERIMENTAL

Para la realizacion de los experimentos se ha trabajado con un dispositivo como el que se

esquematiza en la Figura 5.6.

(I ) B
=
6
1 6
5 §§ [:
A
1 = 5
A 3 E
A 3
|
4.( 9_.5 o,
V4
2 3 ¢ 4
VA

Figura 5.6 Dispositivo experimental! Tanque de alim entacién. 2 Bomba de desplazamiento positivo. 3
Manometro.4 Modulo de membrana. 5 ¥lvula. 6 Medidor de caudal.

Este montaje se compone de un tanque de alimentacion (Afora, Espafia), con agitacion y control
de temperatura. Mediante una bomba de desplazamiento positivo (motor Cole Parmer 7116-16,
EE. UU. y cabezal Procon Series 3 ,EE. UU.) de velocidad variable, se envia la alimentacion al
modulo de membrana. Tanto el retenido como el filtrado son recirculados al tanque de

alimentacion.

El dispositivo cuenta con mandmetros analdgicos (Wika, 1-60 psi, EE. UU.) en las corrientes de

alimentacion, retenido y filtrado, y medidores de caudal en retenido y filtrado. El medidor de la
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corriente de retenido es un caudalimetro volumétrico (Badger-Meter Type Food Primo V11,
Alemania). En la corriente de filtrado se utilizan una probeta y una balanza electronica (Mettler
Toledo PB 1502-S, Suiza).

La medida y control de temperatura se realizan mediante un termémetro digital (Hanna
Instrument HI 98509, EE. UU.) y un bafio termostatizado (Clifton NE4, Reino Unido).

La medicion de pH se realiza mediante un equipo (Metrohm 718 STAT Titrino, Suiza) provisto de
sonda de pH (Metrohm 6.1103.040, Suiza) y de temperatura (Metrohm 6.0233.100, Suiza).

En todos los experimentos el modo de operacién fue el siguiente:

Una vez enjuagada la membrana con agua Mili-Q, se recirculaba una disolucion de agua Mili-Q
(en las condiciones de pH y temperatura de trabajo) durante 10 minutos. A continuacién se hacia
pasar la disolucion de BSA en las condiciones establecidas durante una hora. Se registraron los
valores de presion transmembrana (a partir de las presiones a la entrada y a la salida del modulo
de membrana) y el caudal de filtrado. A intervalos fijados (0, 1, 2, 3, 4, 5, 10, 15, 30, 45y 60

minutos) se tomaban muestras de 1 mL de retenido y de filtrado para su analisis.

Terminada la filtracion se procedia a la limpieza de la membrana.

5.4. PROCEDIMIENTO ERERIMENTAL

5.4.1. Determinacion del punto de carga cero de la membrana

Las membranas inorganicas poseen una capa filtrante compuesta de dxidos, con puntos en su
superficie que pueden ionizarse en disolucion acuosa. Esto les proporciona un comportamiento
anfotero. Las reacciones involucradas en la creacion de cargas superficiales en funcion del pH

son las siguientes (Abrabri et al., 1998; Ricq et al., 1996):
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M—-OH )+ H0¢——>M-0 ) +HO"

(superficie (superficie

M —OH/, erice) +H,0¢——>M—-OH+H,0"

superficie

siendo las constantes de equilibrio:

I:M B O_ :I(superficie) |:H30+ ]

[M—OH](

Ky = 5.1]

superficie)

N [M - OH](superﬁcie) |:H3O+:|

= - [5.2]
" [M - OH2 :'(superficie)

El resultado de estas reacciones es el exceso de cargas positivas 0 negativas en la superficie de
la membrana, las cuales pueden interaccionar con las especies cargadas de la disolucion y dar
una carga neta a la membrana. Se forma asi una doble capa eléctrica compuesta por una capa
compacta y otra difusa (Hunter, 1981). Las cargas de solutos y membrana determinan la
intensidad de las interacciones electrostaticas, afiadiéndose a los efectos estéricos. Estas
interacciones de atraccion y rechazo modifican la aproximacion de soluto a la interfase, asi como

la retencion y formacion de capas de colmatacion o “fouling” en la membrana.

La condicion de carga cero es un parametro electroquimico importante que nos informa sobre la
naturaleza acida o alcalina del material y que viene dado por dos valores. El primero es el punto
isoeléctrico de la membrana (pl), que corresponde a un potencial electrocinético igual a cero
(carga nula de la capa difusa movil). El segundo es el punto de carga cero (pzc), que
corresponde a una densidad de carga superficial cero (igualdad entre cargas positivas y

negativas). Si no se dan fendmenos de adsorcion ambos valores coinciden.

El punto isoeléctrico se determina por métodos electrocinéticos (electrodsmosis, corriente de
potencial, microelectroforesis). El punto de carga cero puede hallarse bien experimentalmente
(titraciones potenciométricas, métodos de adicion de polvo o sal), o bien a partir de la

composicion del material, siendo su valor teérico:
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1
pzc = E(me + pKAZ) [5.3]

En este trabajo el punto de carga cero se ha determinado segun el método propuesto por Mullet
et al. (1999). Para ello se recircula a través de la membrana una disolucién con agua Mili-Q a un
pH determinado y se registra la variacién de pH, desde su valor inicial hasta alcanzar un valor
constante. Para valores de pH inferiores al pzc de la membrana (ApH > 0) los grupos hidroxilos
de la superficie se hallan protonados, y por tanto, positivamente cargados. Por el contrario para
valores superiores de pH (ApH < 0) dichos grupos se encuentran desprotonados, y por tanto,

negativamente cargados.

La representacion del ApH experimentado frente al pH inicial de la disolucion permite el calculo
del pzc, ya que éste sera el pH de la disolucion al que el ApH sea 0 (corte de la curva con el eje

de abcisas).

En esta investigacion se filtraron soluciones de pH 5, 6.4, 7.5 y 8.3. Las condiciones de filtracion
establecidas fueron: temperatura de 30 °C, presion transmembrana 1 bar y velocidad de
recirculacion 200 L/h.

5.4.2. Determinacion de la influencia del ply de la fuerza idnica

Para ello se realizaron dos series de experimentos. En la primera serie, manteniendo constante
temperatura, velocidad de recirculacion y presion transmembrana, se hizo pasar a través del
modulo de membrana disoluciones de BSA de 0.25 g/L a distintos valores de pH. El rango de pH
estudiado fue 2, 3, 4, 4.9, 6, 7, 8 y 9. El ajuste se hizo mediante la adicién de HCI (Panreac,

Espafia) o NaOH (Panreac, Espafia).

En la segunda serie, manteniendo constante temperatura, velocidad de recirculacion y presion
transmembrana, se filtraron disoluciones de BSA de 0.25 g/L al pH correspondiente al punto
isoeléctrico de la BSA, pH 4.9. En este caso se modific la fuerza idnica mediante la adicion de
NaCl. Se utilizé esta sal ya que Mullet et al. (1999) habian comprobado que la adicion de NaCl

no modificaba el punto de carga cero de la membrana, a diferencia de otros iones (Ca*2, SO42),
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lo que se debe a la ausencia de adsorcion de los iones Na* y Cl-. Los valores ensayados fueron
1,2,3,5 10y 25 mM.

5.5. DETERMINACION DE LA CONCENTRACION DE PROTEINA

La concentracion de BSA en retenido y filtrado se realizd mediante cromatografia liquida de

exclusion en gel segun el procedimiento descrito por Richter et al. (1983) y Knights (1985).

En esta técnica se utilizaron dos columnas en serie TSKgel G2000SW (Toso Hass, Alemania) y
disolucion fosfato a pH 7 (13.8 g/L NaH.PO4H20, 14.2 g/L Na2SO4, 0.5 g/L NaNs, Panreac
Esparia) como fase movil, a una velocidad de 1 mL/min. El efluente de la columna se detectaba
mediante lectura de absorbancia a una longitud de onda de 280 nm. El equipo utilizado ha sido

un cromatégrafo liquido (Pharmacia modelo LKB 512 Bromma ,Suiza).

Se realiz6 la curva de absorcion cromatografica-concentracion de BSA.

5.6. MICROSCOPIA ELECTRONICA

La microscopia electronica permite la obtencién de iméagenes de superficie. En el material de
membrana esta técnica proporciona imagenes tanto de la topografia de la superficie, como de
secciones transversales; se consigue asi un primer analisis visual de la estructura superficial de

la membrana ayudando, por tanto, a la caracterizacion posterior del material poroso.

Dichas iméagenes se obtienen bombardeando el sdlido con electrones altamente energéticos.
Esto produce una gran cantidad de interacciones entre el material y el rayo electronico, las
cuales permiten identificar los materiales presentes en la muestra asi como una caracterizacion

fisica de los poros.

Entre los modos de operacion mas usados esta la microscopia electronica de barrido (SEM).
Para estas imagenes se utilizan los electrones secundarios resultantes de las interacciones de
un haz de electrones con la muestra; este haz tiene una energia que oscila entre 5y 50 keV. Los
equipos SEM pueden conseguir aumentos desde 20X hasta 10°X, dando imagenes con una gran
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profundidad de campo, de modo que proporcionan una valiosa informacion sobre la textura de
las particulas. Otro método empleado es la microscopia electronica de barrido de emision de
campo (FESEM), usado para observar las superficies de los poros en las membranas de
ultrafiltracion. Hoy en dia se han conseguido muy altas resoluciones (0.7 nm) incluso con haces

poco energeéticos.

El estudio de las imagenes de microscopia muchas veces se puede completar con un
tratamiento estadistico, ya que las imagenes se pueden digitalizar y el mapa de datos resultante

se puede analizar con un soporte informatico adecuado.

En esta investigacion, para la toma de imagenes de la superficie de la membrana, se ha usado
un microscopio electronico de barrido de alta resolucion por emision de campo, GEMINI 1530, de
Carl Zeiss (Alemania). Las muestras fueron metalizadas con un evaporador de carbono Hitachi
(Japdn). La observacion fue realizada a 5kv y WD (distancias de trabajo) de 5 mm, con un

detector de electrones secundarios del tipo “In Lens”.
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En la Tabla 6.1 se indican las condiciones de operacion de los experimentos realizados para el

estudio del efecto del pH y la fuerza iénica en la filtracién de BSA.

Tabla 6.1 Condiciones Experimentales

pH I,mM Experimento
2.0 0 2-0
3.0 0 3-0
4.0 0 4-0
4.9 0 4.9-0
4.9 1 4.9-1
4.9 2 4.9-2
4.9 3 4.9-3
4.9 5 4.9-5
4.9 10 4.9-10
49 25 4.9-25
6.0 0 6-0
7.0 0 7-0
8.0 0 8-0
9.0 0 9-0

Temperatura:30 €;Masa de BSA:  0.25 g;¥lumen inicial:1 L;Q  r:400 L/h;( AP)m:1 bar

En todos los casos los datos primarios medidos experimentalmente fueron: el caudal de filtrado y

las concentraciones de BSA en las corrientes de retenido y filtrado, en funcién del tiempo.

Debido a que el fenémeno de colmatacion de la membrana es fundamentalmente consecuencia
del volumen de filtrado que ha pasado a través de ella, los resultados obtenidos de evolucidn del
caudal de filtrado pueden completarse, para cada experimento, con los datos del volumen de
filtrado. Este volumen puede calcularse mediante integracion numérica de los datos del caudal:

t
Ve = [Qut [6.1]
0

Dado que en ocasiones se utiliza la variable volumen de filtrado, en vez del tiempo, para analizar
la evolucién del proceso, el volumen de filtrado se calculara para cada dato experimental
mediante integraciones parciales. Para este calculo se presenta el problema del caudal inicial a
considerar, es decir, qué caudal de filtrado tomar a tiempo cero: si el caudal que presenta la

membrana limpia con agua (medido al final del proceso de lavado) o el extrapolado a partir de
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los resultados del experimento a tiempo cero por algin método. En la mayor parte de los
experimentos, estos dos datos de caudal inicial son muy diferentes. Esto pone de manifiesto un
fendmeno répido de colmatacion de la membrana, el cual se desarrolla por completo en unos 2
minutos, y cuya influencia sobre el caudal es mas importante que toda la evolucion posterior.
Puesto que se pretende tratar de interpretar también este fendmeno répido, se utilizara como
caudal inicial, Qro, el caudal de agua pura, medido al final del proceso de lavado de la membrana
previo a cada filtracion, a 30 °C y 1 bar de presion transmembrana. Para los experimentos

realizados fue de 173.17 mL/min. Se calculan asi los caudales ¢ flujos relativos en cada instante:

Q _ [6.2]
QI

Por otro lado, se van a determinar también los valores relativos de caudales o flujos, utilizando
como caudal de referencia, Qroext , €l valor obtenido por extrapolacion a tiempo cero de los datos
de caudal de t = 2 min. Esto nos permitira hacer un estudio independiente del proceso lento de
disminucion del caudal durante la filtracion:

Q _ [6.3]

QFOext JFOext

En este caso, los valores de Qroext S€ han obtenido por regresion polinomial, utilizando todos los
datos cuando la variacién del caudal de filtrado es suave, 0 los primeros 5 6 6 datos cuando esta

variacion es mas brusca.

Los resultados primarios de evolucion de caudal y los calculados mediante las ecuaciones
indicadas: [6.1], [6.2] y [6.3], para todos los experimentos realizados se indican en las Tablas 6.2
a6.15.
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Tabla 6.2 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 2-0

Qro=73.17 mL/minuto,Q roext $4.47 mL/minuto

t,minutos Q ,mL/minuto VEmL Q F/Qro QF/ Qroext
0 173.17 0 1 3.0130
2 55.8 229.0 0.3223 0.9711
4 514 336.2 0.2970 0.8948
6 514 4391 0.2970 0.8948
8 50.0 540.5 0.2887 0.8700
10 514 641.9 0.2970 0.8948
12 48.6 742.0 0.2809 0.8465
14 48.6 839.3 0.2809 0.8465
16 48.6 936.6 0.2809 0.8465
18 48.6 1033.9 0.2809 0.8465
20 48.6 1131.2 0.2809 0.8465
25 474 1371.2 0.2735 0.8242
30 46.2 1605.1 0.2665 0.8030
35 46.2 1835.8 0.2665 0.8030
40 46.2 2066.6 0.2665 0.8030
45 450 22945 0.2599 0.7830
50 46.2 2522.4 0.2665 0.8030
55 46.2 27531 0.2665 0.8030
60 46.2 2983.9 0.2665 0.8030

Tabla 6.3 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 3-0

Qro=73.17 mL/minuto,Q Foext 82.03 mL/minuto

t,minutos Q F,leminuto V g,mL Q £/Qro Qr/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 21111
2 81.1 254.3 0.4682 0.9885
4 80.0 415.3 0.4620 0.9753
6 82.8 578.1 0.4779 1.0089
8 81.1 7419 0.4682 0.9885
10 81.1 904.1 0.4682 0.9885
12 81.1 1066.3 0.4682 0.9885
14 76.9 1224.3 0.4442 0.9378
16 78.9 1380.1 0.4559 0.9624
18 78.9 1538.0 0.4559 0.9624
20 78.9 1695.9 0.4559 0.9624
25 76.9 2085.6 0.4442 0.9378
30 76.9 2470.2 0.4442 0.9378
35 76.9 2854.8 0.4442 0.9378
40 76.9 32394 0.4442 0.9378
45 75.0 3619.2 0.4331 0.9143
50 75.0 3994.2 0.4331 0.9143
95 75.0 4369.2 0.4331 0.9143
60 75.0 4744.2 0.4331 0.9143
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Tabla 6.4 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 4-0

Qro=73.17 mL/minuto,Q Foext $6.72 mL/minuto

t,minutos Q ,mL/minuto VEmL Q F/Qro QF/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 3.0530
2 53.6 226.7 0.3094 0.9445
4 50.0 330.3 0.2887 0.8815
6 49.0 4293 0.2828 0.8635
8 46.2 524 .4 0.2665 0.8137
10 45.3 615.9 0.2615 0.7983
12 46.2 707.3 0.2665 0.8137
14 45.0 798.5 0.2599 0.7933
16 436 887.1 0.2520 0.7693
18 429 973.6 0.2475 0.7556
20 42.9 1059.3 0.2475 0.7556
25 42 1 1271.7 0.2431 0.7423
30 414 1480.4 0.2390 0.7295
35 40.7 1685.6 0.2349 0.7171
40 40.0 1887.3 0.2310 0.7052
45 39.3 2085.6 0.2272 0.6936
50 375 2277.7 0.2166 0.6611
55 36.9 2463.8 0.2132 0.6509
60 36.9 2648 .4 0.2132 0.6509

Tabla 6.5Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 4.9-0

Qro=73.17 mL/minuto,Q Foext 25.56 mL/minuto

t,minutos Q F,leminuto V g,mL Q £/Qro Qr/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 6.7764
2 23.7 196.9 0.1368 0.9268
4 20.9 2415 0.1209 0.8190
6 20.0 2824 0.1155 0.7826
8 19.1 321.5 0.1106 0.7493
10 17.0 357.7 0.0981 0.6645
12 16.7 391.3 0.0962 0.6522
14 16.2 4241 0.0933 0.6321
16 15.8 456.1 0.0912 0.6179
18 15.5 487.4 0.0896 0.6072
20 15.3 518.2 0.0881 0.5969
25 15.0 593.8 0.0866 0.5870
30 14.5 667.6 0.0838 0.5680
35 14.3 739.6 0.0825 0.5590
40 14.1 810.5 0.0812 0.5503
45 13.8 880.2 0.0800 0.5418
50 13.6 948.9 0.0787 0.5336
95 13.6 1017.1 0.0787 0.5336
60 13.3 1084.6 0.0770 0.5218
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Tabla 6.6 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 4.9-1

Qro=73.17 mL/minuto,Q roext 34.44 mL/minuto

t,minutos Q ,mL/minuto VEmL Q F/Qro QF/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 5.0284
2 31.0 204.2 0.1792 0.9012
4 27.9 263.1 0.1612 0.8103
6 26.1 3171 0.1506 0.7575
8 24.0 367.2 0.1386 0.6969
10 23.1 414.3 0.1333 0.6701
12 214 458.8 0.1237 0.6222
14 20.9 501.2 0.1209 0.6078
16 194 541.5 0.1118 0.5620
18 20.0 580.8 0.1155 0.5807
20 18.8 619.6 0.1083 0.5444
25 17.9 711.2 0.1034 0.5201
30 16.9 798.2 0.0976 0.4908
35 16.1 880.7 0.0928 0.4667
40 15.5 959.6 0.0896 0.4506
45 15.0 1035.9 0.0866 0.4356
50 14.3 1109.1 0.0825 0.4148
55 15.0 11824 0.0866 0.4356
60 134 1253.4 0.0776 0.3901

Tabla 6.7 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 4.9-2

Qro=73.17 mL/minuto,Q Foext 34.47 mL/minuto

t,minutos Q F,leminuto V g,mL Q £/Qro Qr/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 5.0241
2 30.0 203.2 0.1732 0.8704
4 25.0 258.2 0.1444 0.7253
6 23.7 306.9 0.1368 0.6871
8 214 352.0 0.1237 0.6217
10 20.5 393.9 0.1181 0.5934
12 19.1 433.5 0.1106 0.5556
14 18.4 471.0 0.1061 0.5329
16 18.0 507.3 0.1039 0.5222
18 17.3 542.6 0.0999 0.5021
20 17.0 576.9 0.0981 0.4927
25 15.8 658.9 0.0912 0.4581
30 15.3 736.5 0.0881 0.4426
35 14.1 809.8 0.0812 0.4080
40 13.4 878.5 0.0776 0.3897
45 13.0 9447 0.0753 0.3784
50 12.5 1008.5 0.0722 0.3627
95 12.2 1070.2 0.0702 0.3529
60 11.7 1129.8 0.0675 0.3391
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Tabla 6.8 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 4.9-3

Qro=73.17 mL/minuto,Q Foext 86.50 mL/minuto

t,minutos Q ,mL/minuto VEmL Q F/Qro QF/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 4.7450
2 31.6 204.7 0.1824 0.8653
4 27.3 263.6 0.1575 0.7473
6 245 3154 0.1414 0.6710
8 23.1 362.9 0.1333 0.6323
10 21.8 407.8 0.1260 0.5978
12 21.1 450.7 0.1216 0.5769
14 20.5 492.2 0.1181 0.5605
16 19.1 531.8 0.1106 0.5247
18 18.8 569.7 0.1083 0.5138
20 18.0 606.5 0.1039 0.4932
25 17.0 693.9 0.0981 0.4653
30 16.2 776.9 0.0936 0.4443
35 15.5 856.2 0.0896 0.4252
40 15.0 932.5 0.0866 0.4110
45 13.8 1004.6 0.0800 0.379%4
50 13.2 1072.3 0.0764 0.3627
55 12.9 1137.6 0.0742 0.3523
60 12.4 1200.8 0.0717 0.3402

Tabla 6.9 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 4.9-5

Qro=73.17 mL/minuto,Q Foext 38.29 mL/minuto

t,minutos Q F,leminuto V g,mL Q £/Qro Qr/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 45222
2 33.3 206.5 0.1925 0.8705
3 29.3 237.8 0.1690 0.7643
6 25.0 319.2 0.1444 0.6529
8 235 367.7 0.1359 0.6145
10 22.0 413.2 0.1268 0.5732
12 20.9 456.1 0.1209 0.5466
14 18.7 495.7 0.1078 0.4875
16 17.6 532.0 0.1019 0.4608
18 17.0 566.6 0.0981 0.4435
20 16.4 600.0 0.0945 0.4273
25 15.5 679.7 0.0896 0.4052
30 14.3 754.2 0.0825 0.3731
35 13.8 824.3 0.0795 0.3596
40 13.1 891.6 0.0758 0.3428
45 12.5 955.7 0.0724 0.3274
50 12.0 1017.1 0.0693 0.3134
95 11.8 1076.5 0.0679 0.3072
60 10.3 1131.8 0.0597 0.2701
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Tabla 6.10 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 4.9-10

Qro=73.17 mL/minuto,Q roext @1.07 mL/minuto

t,minutos Q ,mL/minuto VEmL Q F/Qro QF/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 4.2161
2 46.2 219.3 0.2665 1.1237
4 28.1 293.6 0.1624 0.6847
6 25.0 346.7 0.1444 0.6087
8 243 396.1 0.1405 0.5922
10 225 4429 0.1299 0.5478
12 20.9 486.3 0.1209 0.5096
14 20.0 527.2 0.1155 0.4869
16 19.6 566.8 0.1130 0.4763
18 18.4 604.7 0.1061 0.4472
20 18.0 641.1 0.1039 0.4382
25 16.7 727.8 0.0962 0.4058
30 15.5 808.2 0.0896 0.3778
35 14.5 883.3 0.0838 0.3534
40 13.8 954.2 0.0800 0.3371
45 13.1 1021.5 0.0755 0.3184
50 12.5 1085.5 0.0722 0.3043
55 12.0 1146.7 0.0693 0.2922
60 11.3 1205.0 0.0654 0.2756

Tabla 6.11 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 4.9-25

Qro=73.17 mL/minuto,Q roext @2.21 mL/minuto

t,minutos Q F,leminuto V g,mL Q £/Qro Qr/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 4.1026
2 36.4 209.5 0.2100 0.8615
4 30.8 276.7 04777 0.7290
6 27.9 335.3 0.1612 0.6611
8 255 388.8 0.1474 0.6049
10 24.0 438.3 0.1386 0.5686
12 22.6 485.0 0.1307 0.5364
14 215 529.1 0.1244 0.5103
16 20.3 571.0 0.1175 0.4819
18 19.7 611.0 0.1136 0.4661
20 19.0 649.7 0.1100 0.4513
25 17.6 741.5 0.1019 0.4181
30 16.4 826.5 0.0945 0.3877
35 15.5 906.2 0.0896 0.3676
40 15.0 982.5 0.0866 0.3554
45 13.8 1054.6 0.0800 0.3280
50 13.2 1122.3 0.0764 0.3136
95 12.9 1187.6 0.0742 0.3046
60 12.3 1250.5 0.0712 0.2921
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Tabla 6.12 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 6-0

Qro=73.17 mL/minuto,Q roext 411.21 mL/minuto

t,minutos Q ,mL/minuto VEmL Q F/Qro QF/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 1.5572
2 103.4 276.6 0.5974 0.9302
4 96.8 476.8 0.5588 0.8702
6 93.8 667.4 0.5414 0.8430
8 93.3 854.4 0.5390 0.8393
10 93.3 1041.1 0.5390 0.8393
12 93.3 1227.8 0.5390 0.8393
14 91.3 1412.4 0.5273 0.8210
16 91.3 1595.0 0.5273 0.8210
18 85.7 1772.0 0.4950 0.7708
20 85.7 1943.5 0.4950 0.7708
25 85.7 2372.0 0.4950 0.7708
30 824 2792.2 0.4756 0.7405
35 80.8 3200.0 0.4664 0.7263
40 80.8 3603.9 0.4664 0.7263
45 76.4 3996.7 0.4410 0.6867
50 76.4 4378.5 0.4410 0.6867
55 73.7 4753.6 0.4255 0.6626
60 71.2 5115.8 0.4111 0.6401

Tabla 6.13 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 7-0

Qro=73.17 mL/minuto,Q roext §1.25 mL/minuto

t,minutos Q F,leminuto V g,mL Q £/Qro Qr/ Qroext
0 173.147 0 1.0000 1.8979
2 85.7 258.9 0.4950 0.939%4
4 80.0 4246 0.4620 0.8768
6 77.8 582.4 0.4491 0.8524
8 76.4 736.5 0.4410 0.8369
10 75.0 887.9 0.4331 0.8220
12 73.7 1036.6 0.4255 0.8075
14 72.7 1183.0 0.4200 0.7971
16 71.2 1326.9 0.4111 0.7802
18 68.9 1466.9 0.3976 0.7546
20 68.9 1604.6 0.3976 0.7546
25 67.7 1946.1 0.3912 0.7424
30 64.6 2277.0 0.3731 0.7082
35 64.3 2599.3 0.3712 0.7045
40 60.0 2910.0 0.3465 0.6576
45 59.0 3207.5 0.3408 0.6468
50 59.0 3502.6 0.3408 0.6468
95 58.1 3795.3 0.3353 0.6364
60 57.1 4083.3 0.3300 0.6263
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Tabla 6.14 Evolucion del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 8-0

Qro=73.17 mL/minuto,Q roext ¥7.46 mL/minuto

t,minutos Q ,mL/minuto VEmL Q F/Qro QF/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 2.2356
4 75.0 496.3 0.4331 0.9682
6 75.0 646.3 0.4331 0.9682
8 73.7 795.0 0.4255 0.9513
10 735 942.2 0.4243 0.9485
12 72.0 1087.6 0.4158 0.9295
14 72.7 12324 0.4200 0.9389
16 69.2 1374.3 0.3998 0.8938
18 70.6 1514.2 0.4076 0.9113
20 67.9 1652.7 0.3922 0.8769
25 67.9 1992.3 0.3922 0.8769
30 67.9 2331.9 0.3922 0.8769
35 64.3 2662.4 0.3712 0.8299
40 63.2 2981.0 0.3647 0.8154
45 63.2 3296.8 0.3647 0.8154
50 61.8 3609.1 0.3567 0.7974
55 60.0 3913.6 0.3465 0.7746
60 59.0 42111 0.3408 0.7619

Tabla 6.15 Evolucién del caudal de filtrado y del volumen filtrado con el tiempo

para el experimento 9-0

QroA73.17 mL/minuto,Q roext 97.83 mL/minuto

t,minutos Q ,mL/minuto VemL Q r/Qro Qr/ Qroext
0 173.17 0 1.0000 1.7700
2 94.7 267.9 0.5471 0.9683
4 85.7 448.4 0.4950 0.8761
6 85.7 619.8 0.4950 0.8761
8 87.5 793.0 0.5053 0.8944
10 84.0 964.5 0.4851 0.8586
12 84.0 1132.5 0.4851 0.8586
14 85.7 1302.2 0.4950 0.8761
16 85.7 1473.6 0.4950 0.8761
18 85.7 1645.1 0.4950 0.8761
20 85.7 1816.5 0.4950 0.8761
25 87.5 2249.5 0.5053 0.8944
30 87.5 2687.0 0.5053 0.8944
35 824 3M111.7 0.4756 0.8418
40 80.8 3519.5 0.4664 0.8256
45 81.8 3925.9 0.4725 0.8363
50 80.8 4332.4 0.4664 0.8256
55 80.8 4736.3 0.4664 0.8256
60 79.2 5136.3 0.4576 0.8100
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En cuanto a las concentraciones de BSA medidas experimentalmente en la corriente de filtrado
(Cra), concentracion de filtrado aparente, hay que hacer notar que corresponden a las
concentraciones medidas a la salida de la camara de filtrado (que estan afectadas por la dilucién
que provoca el contenido inicial en agua de la camara), lo que determina que no correspondan a
la concentracion del filtrado que abandona la membrana en cada instante (Cr), sobre todo al

inicio del proceso.

Para corregir este efecto, provocado por el método experimental utilizado, puede admitirse
mezcla perfecta en la camara de filtrado (cuyo volumen es Vcr) y utilizar la funcion E de
distribucién de edades en la salida. Esta funcién para mezcla perfecta es:

E=exp(-6)= exp(—\\//—Fj [6.4]

CF

y por tanto, la fraccion de la corriente de salida de la cdmara mas joven que 6, seré la que aporte

la proteina a la corriente de salida:

(].Ede = eIexp(—e)de =1-exp(-0)=1- exp[—\\//—Fj [6.5]

CF

de manera que puede considerarse que la concentracién de BSA de salida es el resultado de la

mezcla de esta fraccién (con la concentracion buscada, Cr) con el resto de agua:

CFA
V,
1—exp[—F]
Ver

siendo Cra la concentracion medida por analisis y Vcr = 28.3 mL en nuestro dispositivo

C. - [6.6]

experimental. Esta correccion se hace despreciable a tiempos grandes.

Finalmente se calcula la transmision como:

C
Sy =— 6.7
0= 1 (67

o)
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utilizando los valores puntuales de Cr y Cr.

En las Tablas 6.16 a 6.29 se indican, para todos los experimentos realizados, los datos primarios
de concentraciones de proteina en las corrientes de filtrado y retenido, asi como los datos
corregidos de concentracion en filtrado y de transmisién. Puesto que en ocasiones los tiempos
de toma de muestra para la determinacion de la concentracion de BSA en el retenido y en el
filtrado no coinciden con los mismos tiempos de medida del caudal de filtrado, los datos de
caudal y volumen de filtrado correspondientes se han obtenido por interpolacion lineal en las
Tablas 6.2 2 6.15.

Tabla 6.16 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 2-0

t,minutos CrglL Cragl/L Q g,mL/min VemlL CrglL So
0 0.183 0.000 173.2 0 0 0
1 0.171 0.061 114.5 114.5 0.062 0.362
2 0.123 0.138 55.8 229.0 0.138 1.118
3 0.157 0117 53.6 282.6 0.117 0.747
4 0.141 0.081 514 336.2 0.081 0.577
5 0.138 0.083 514 387.7 0.083 0.600
10 0.143 0.020 514 641.9 0.020 0.142
15 0.118 0.008 48.6 888.0 0.008 0.065
30 0.095 0.000 46.2 1605.1 0.000 0.000
45 0.075 0.000 45.0 2294.5 0.000 0.000
60 0.079 0.000 46.2 2983.9 0.000 0.000

Tabla 6.17 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 3-0

t,minutos CrolL CraglL Q r,mL/min Vg,mL CrglL So
0 0.234 0 173.2 0 0 0
1 0.237 0.120 1271 127.13 0.121 0.511
2 0.243 0.074 81.1 254.25 0.074 0.305
3 0.230 0.072 80.5 334.79 0.072 0.311
4 0.225 0.059 80.0 415.33 0.059 0.263
5 0.245 0.059 814 496.71 0.059 0.243
10 0.252 0.033 81.1 904.09 0.033 0.132
15 0.232 0.025 77.9 1302.19 0.025 0.107
30 0.224 0.024 76.9 2470.21 0.024 0.106
45 0.240 0.011 75.0 3619.25 0.011 0.044
60 0.230 0.013 75.0 4744.25 0.013 0.059
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Tabla 6.18 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 4-0

t,minutos CrglL C rag/L Q r,mL/min Vg,mL CrglL So
0 0.218 0 173.2 0 0 0
1 0.218 0.024 113.4 113.4 0.025 0.113
2 0.227 0.033 53.6 226.7 0.033 0.145
3 0.236 0.033 51.8 278.5 0.033 0.141
4 0.194 0.026 50.0 330.3 0.026 0.135
5 0.219 0.028 495 377.9 0.028 0.129
10 0.235 0.021 453 615.9 0.021 0.087
15 0.225 0.023 443 832.0 0.023 0.100
30 0.221 0.020 414 1480.4 0.020 0.090
45 0.233 0.017 39.3 2085.6 0.017 0.071
60 0.230 0.020 36.9 2648.4 0.020 0.086
Tabla 6.19 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 4.9-0
t,minutos Crgl/L C ra,g/L Q r,mL/min Ve,mL CrglL So
0 0.243 0 173.2 0 0 0
1 0.236 0.000 984 98.4 0.000 0.000
2 0.218 0.071 23.7 196.9 0.071 0.324
3 0.229 0.128 223 219.2 0.128 0.561
4 0.225 0.138 20.9 2415 0.138 0.614
5 0.208 0.136 20.5 260.8 0.136 0.654
10 0.220 0.123 17.0 357.7 0.123 0.561
15 0.207 0.087 16.0 435.2 0.087 0.420
30 0.212 0.039 14.5 667.6 0.039 0.182
45 0.206 0.025 13.8 880.2 0.025 0.120
60 0.203 0.009 13.3 1084.6 0.009 0.044
Tabla 6.20 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 4.9-1
t,minutos CrglL C ra,g/L Q g,mL/min VemlL CrglL So
0 0.234 0 173.2 0 0 0
1 0.214 0.000 102.1 102.1 0.000 0.000
2 0.216 0.000 31.0 204.2 0.000 0.000
3 0.207 0.123 29.5 233.7 0.123 0.592
4 0.206 0.191 27.9 263.1 0.192 0.929
5 0.192 0.179 27.0 290.1 0.179 0.934
10 0.195 0.171 231 4143 0.171 0.875
15 0.193 0.184 201 521.3 0.184 0.955
30 0.186 0.146 16.9 798.2 0.146 0.785
45 0.167 0.155 15.0 1035.9 0.155 0.932
60 0.175 0.145 13.4 12534 0.145 0.826
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Tabla 6.21 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 4.9-2

t,minutos CrglL C rag/L Q r,mL/min Vg,mL CrglL So

0 0.214 0 173.2 0 0 0
1 0.216 0.000 101.6 101.6 0.000 0.000
2 0.218 0.000 30.0 203.2 0.000 0.000
3 0.204 0.084 27.5 230.7 0.084 0.410
4 0.196 0.178 25.0 258.2 0.178 0.909
5 0.203 0.192 243 2825 0.192 0.949
10 0.199 0.194 20.5 393.9 0.194 0.974
15 0.198 0.183 18.2 489.2 0.183 0.924
30 0.180 0.166 15.3 736.5 0.166 0.920
45 0.198 0.126 13.0 944.7 0.126 0.637
60 0.169 0.122 1.7 1129.8 0.122 0.722

Tabla 6.22 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 4.9-3

t,minutos Crgl/L C ra,g/L Q r,mL/min Ve,mL CrglL So

0 0.230 0 173.2 0 0 0
1 0.225 0.000 102.4 102.4 0.000 0.000
2 0.190 0.007 31.6 204.7 0.007 0.038
3 0.205 0.101 294 234.2 0.101 0.493
4 0.210 0.176 27.3 263.6 0.176 0.839
5 0.214 0.174 25.9 289.5 0.174 0.815
10 0.175 0.178 21.8 407.8 0.178 1.018
15 0.180 0.192 19.8 512.0 0.192 1.070
30 0.187 0.140 16.2 776.9 0.140 0.751
45 0.173 0.111 13.8 1004.6 0.111 0.639
60 0.187 0.086 12.4 1200.8 0.086 0.457

Tabla 6.23 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 4.9-5

t,minutos CrglL C ra,g/L Q g,mL/min VemlL CrglL So

0 0.225 0 173.2 0 0 0
1 0.209 0.000 103.3 103.3 0.000 0.000
2 0.216 0.000 33.3 206.5 0.000 0.000
3 0.190 0.114 29.3 237.8 0.114 0.599
4 0.186 0.175 27.8 264.9 0.175 0.942
5 0.188 0.189 264 2921 0.189 1.006
10 0.172 0177 22.0 413.2 0177 1.028
15 0.193 0.156 18.2 513.9 0.156 0.812
30 0.182 0.159 14.3 754.2 0.159 0.876
45 0.182 0.132 12.5 955.7 0.132 0.726
60 0.172 0.106 10.3 1131.8 0.106 0.612

119



Resultados

Tabla 6.24 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 4.9-10

t,minutos CrglL C rag/L Q r,mL/min Vg,mL CrglL So
0 0.227 0 173.2 0 0 0
1 0.215 0.000 109.7 109.7 0.000 0.000
2 0.204 0.000 46.2 219.3 0.000 0.000
3 0.226 0.160 371 256.5 0.160 0.710
4 0.183 0.189 28.1 293.6 0.189 1.033
5 0.188 0.185 26.6 320.2 0.185 0.983
10 0.191 0.189 225 4429 0.189 0.988
15 0.186 0.185 19.8 547.0 0.185 0.997
30 0.227 0.158 15.5 808.2 0.158 0.695
45 0.164 0.137 13.1 1021.5 0.137 0.834
60 0.163 0.128 11.3 1205.0 0.128 0.785

Tabla 6.25 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 4.9-25

t,minutos Crgl/L C ra,g/L Q r,mL/min Ve,mL CrglL So
0 0.235 0 173.2 0 0 0
1 0.202 0.000 104.8 104.8 0.000 0.000
2 0.212 0.049 36.4 209.5 0.049 0.232
3 0.210 0.166 33.6 2431 0.166 0.791
4 0.214 0.193 30.8 276.7 0.193 0.901
5 0.199 0.190 29.3 306.0 0.190 0.957
10 0.196 0.195 24.0 438.3 0.195 0.995
15 0.180 0.179 20.9 550.1 0.179 0.997
30 0.167 0.147 16.4 826.5 0.147 0.882
45 0.181 0.112 13.8 1054.6 0.112 0.619
60 0.175 0.089 12.3 1250.5 0.089 0.508

Tabla 6.26 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 6-0

t,minutos CrglL C ra,g/L Q g,mL/min VemlL CrglL So
0 0.257 0 173.2 0 0 0
1 0.245 0.000 138.3 138.3 0.000 0.000
2 0.248 0.000 103.4 276.6 0.000 0.000
3 0.231 0.000 100.1 376.7 0.000 0.000
4 0.239 0.000 96.8 476.8 0.000 0.000
5 0.237 0.000 95.3 5721 0.000 0.000
10 0.244 0.000 93.3 1041.1 0.000 0.000
15 0.244 0.000 91.3 1503.7 0.000 0.000
30 0.240 0.000 824 2792.2 0.000 0.000
45 0.241 0.000 76.4 3996.7 0.000 0.000
60 0.249 0.000 71.2 5115.8 0.000 0.000
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Tabla 6.27 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 7-0

t,minutos CrglL C rag/L Q r,mL/min Vg,mL CrglL So
0 0.254 0 173.2 0 0 0
1 0.241 0.021 129.4 129.4 0.021 0.087
2 0.245 0.012 85.7 258.9 0.012 0.047
3 0.238 0.007 82.9 341.7 0.007 0.031
4 0.241 0.000 80.0 424.6 0.000 0.000
5 0.242 0.005 78.9 503.5 0.005 0.022
10 0.262 0.000 75.0 887.9 0.000 0.000
15 0.237 0.007 72.0 1254.9 0.007 0.031
30 0.245 0.005 64.6 2277.0 0.005 0.019
45 0.236 0.000 59.0 3207.5 0.000 0.000
60 0.235 0.000 571 4083.3 0.000 0.000
Tabla 6.28 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 8-0
t,minutos Crgl/L C ra,g/L Q r,mL/min Ve,mL CrglL So
0 0.257 0 173.2 0 0 0
1 0.228 0.023 148.6 1241 0.024 0.104
2 0.240 0.012 1241 248.2 0.012 0.049
3 0.241 0.007 99.5 3723 0.007 0.029
4 0.242 0.000 75.0 496.3 0.000 0.000
5 0.251 0.000 75.0 5713 0.000 0.000
10 0.243 0.000 73.5 942.2 0.000 0.000
15 0.243 0.000 71.0 1303.4 0.000 0.000
30 0.250 0.000 67.9 23319 0.000 0.000
45 0.242 0.000 63.2 3296.8 0.000 0.000
60 0.236 0.000 59.0 42111 0.000 0.000
Tabla 6.29 Evolucion de la concentracion de BSA en retenido y filtrado con el tiempo
para el experimento 9-0
t,minutos CrglL C ra,g/L Q g,mL/min VemlL CrglL So
0 0.249 0 173.2 0 0 0
1 0.237 0.000 134.0 134.0 0.000 0.000
2 0.237 0.000 94.7 267.9 0.000 0.000
3 0.236 0.000 90.2 358.1 0.000 0.000
4 0.244 0.000 85.7 4484 0.000 0.000
5 0.231 0.000 85.7 534.1 0.000 0.000
10 0.227 0.000 84.0 964.5 0.000 0.000
15 0.218 0.000 85.7 1387.9 0.000 0.000
30 0.218 0.000 87.5 2687.0 0.000 0.000
45 0.241 0.000 81.8 3925.9 0.000 0.000
60 0.232 0.000 79.2 5136.3 0.000 0.000
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A continuacion, para cada experimento, se va a determinar la masa total de proteina depositada
en la membrana en cada instante (Mm). Para estimarla, bastaria conocer la masa inicial de BSA
puesta en cada experimento (Mo), restarle la masa de las muestras extraidas hasta ese instante,
asi como la masa contenida en los volumenes de los circuitos de retenido y permeado. Para el
dispositivo experimental empleado, la masa de soluto depositada en la membrana en cada

instante sera:
M. =M-V.C, -V.Cp, [6.8]

donde Vr es el volumen retenido en cada instante, Vp el volumen de permeado y M la masa del

soluto en el sistema en cada instante, la cual puede determinarse mediante la expresion:
M=M,—-0.001C, —0.001ZCR —O.OO1ZCFA [6.9]

El dispositivo experimental utilizado (Figura 5.6), esta constituido por un tanque agitado desde el
que se alimenta la disolucion, con un volumen inicial de 1 L. Dicha disolucidn, después de pasar
por la membrana, sale a la camara de filtrado (Vcr), que es la regidn anular que queda entre la
membrana y la carcasa que la contiene, y cuyo volumen es de 28.3 mL. Tras dicha camara, el
permeado sale a través de un capilar, cuyo volumen es de 11 mL, siendo posteriormente

conducido al tanque de alimentacion, de modo que el sistema trabaje en recirculacion.
Teniendo en cuanta lo anterior, los valores de Vr y Vp se calcularian de la siguiente manera:
Volumen inicial total = (1000 + 28.3) mL = 1.0283 L
V/p = Volumen de permeado = constante = (28.3 + 11) mL = 0.0393 L
VR = Volumen retenido en cada instante = 1.0283 — 0.0393 — n.m./1000 = 0.989 — n.m./1000
siendo n.m. el nimero de muestras tomadas.

Por ofra parte, la masa de soluto que ha pasado por la membrana en cada instante (MsF) puede

calcularse a partir del caudal y de la concentracion de BSA medida en el filtrado:
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t
Mg = [Q.Cpdt [6.10]
0

Estos calculos para los experimentos en que se produce transmisién apreciable, pH < 6, se
indican en las Tablas 6.30 a 6.39.

Tabla 6.30 Balances de soluto en el proceso para el experimento 2-0

t,minutos VgL M,g9 M ng M sr,g

0 0.988 0.2412 0.0603 0

1 0.986 0.2409 0.0698 0.0035
2 0.984 0.2407 0.1142 0.0108
3 0.982 0.2404 0.0817 0.0178
4 0.980 0.2402 0.0992 0.0230
5 0.978 0.2400 0.1014 0.0272
10 0.976 0.2398 0.0991 0.0405
15 0.974 0.2397 0.1243 0.0441
30 0.972 0.2396 0.1476 0.0469
45 0.970 0.2395 0.1669 0.0469
60 0.968 0.2394 0.1626 0.0469

Tabla 6.31 Balances de soluto en el proceso para el experimento 3-0

t,minutos VgL M,g9 M ng M sr,g

0 0.988 0.2407 0.0096 0

1 0.986 0.2404 0.0022 0.0076
2 0.984 0.2401 -0.0015 0.0182
3 0.982 0.2398 0.0110 0.0241
4 0.980 0.2395 0.0169 0.0293
5 0.978 0.2392 -0.0023 0.0341
10 0.976 0.2389 -0.0083 0.0529
15 0.974 0.2386 0.0121 0.0645
30 0.972 0.2384 0.0192 0.0927
45 0.970 0.2381 0.0045 0.1124
60 0.968 0.2379 0.0147 0.1260
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Tabla 6.32 Balances de soluto en el proceso para el experimento 4-0

t,minutos VgL Mg M m9g M sk,

0 0.988 0.2399 0.0240 0

1 0.986 0.2396 0.0238 0.0014
2 0.984 0.2394 0.0150 0.0036
3 0.982 0.2391 0.0063 0.0054
4 0.980 0.2389 0.0478 0.0069
5 0.978 0.2386 0.0235 0.0082
10 0.976 0.2384 0.0079 0.0141
15 0.974 0.2381 0.0178 0.0189
30 0.972 0.2379 0.0225 0.0326
45 0.970 0.2376 0.0110 0.0437
60 0.968 0.2374 0.0143 0.0541

Tabla 6.33 Balances de soluto en el proceso para el experimento 4.9-0

t,minutos VgL M,g M ng M s,

0 0.988 0.2403 0.0002 0

1 0.986 0.2401 0.0071 0.0000
2 0.984 0.2398 0.0228 0.0008
3 0.982 0.2395 0.0098 0.0031
4 0.980 0.2391 0.0127 0.0060
5 0.978 0.2387 0.0300 0.0088
10 0.976 0.2384 0.0192 0.0210
15 0.974 0.2381 0.0335 0.0297
30 0.972 0.2379 0.0303 0.0443
45 0.970 0.2376 0.0367 0.0511
60 0.968 0.2374 0.0401 0.0545

Tabla 6.34 Balances de soluto en el proceso para el experimento 4.9-1

t,minutos VgL M,g M ng M s,

0 0.988 0.2401 0.0089 0

1 0.986 0.2399 0.0286 0.0000
2 0.984 0.2397 0.0275 0.0000
3 0.982 0.2394 0.0308 0.0018
4 0.980 0.2390 0.0294 0.0063
5 0.978 0.2386 0.0442 0.0114
10 0.976 0.2383 0.0410 0.0333
15 0.974 0.2379 0.0431 0.0524
30 0.972 0.2375 0.0506 0.0988
45 0.970 0.2372 0.0696 0.1348
60 0.968 0.2369 0.0616 0.1668
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Tabla 6.35 Balances de soluto en el proceso para el experimento 4.9-2

t,minutos VgL Mg M m9g M sk,

0 0.988 0.2409 0.0293 0

1 0.986 0.2407 0.0276 0.0000
2 0.984 0.2405 0.0257 0.0000
3 0.982 0.2402 0.0363 0.0012
4 0.980 0.2398 0.0411 0.0045
5 0.978 0.239%4 0.0337 0.0091
10 0.976 0.2391 0.0375 0.0307
15 0.974 0.2387 0.0391 0.0489
30 0.972 0.2383 0.0569 0.0928
45 0.970 0.2380 0.0413 0.1240
60 0.968 0.2377 0.0689 0.1471

Tabla 6.36 Balances de soluto en el proceso para el experimento 4.9-3

t,minutos VgL M,g M ng M s,

0 0.988 0.2409 0.0140 0

1 0.986 0.2407 0.0186 0.0000
2 0.984 0.2405 0.0530 0.0001
3 0.982 0.2402 0.0347 0.0017
4 0.980 0.2398 0.0270 0.0056
5 0.978 0.2394 0.0234 0.0103
10 0.976 0.2391 0.0612 0.0313
15 0.974 0.2387 0.0560 0.0505
30 0.972 0.2384 0.0511 0.0961
45 0.970 0.2381 0.0656 0.1247
60 0.968 0.2378 0.0532 0.1442

Tabla 6.37 Balances de soluto en el proceso para el experimento 4.9-5

t,minutos VgL M,g M ng M s,

0 0.988 0.2406 0.0180 0

1 0.986 0.2404 0.0346 0.0000
2 0.984 0.2402 0.0277 0.0000
3 0.982 0.2399 0.0486 0.0017
4 0.980 0.2395 0.0508 0.0058
5 0.978 0.2392 0.0477 0.0107
10 0.976 0.2388 0.0637 0.0329
15 0.974 0.2385 0.0445 0.0497
30 0.972 0.2381 0.0552 0.0881
45 0.970 0.2378 0.0562 0.1176
60 0.968 0.2375 0.0665 0.1382
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Tabla 6.38 Balances de soluto en el proceso para el experimento 4.9-10

t,minutos VgL Mg M m9g M sk,

0 0.988 0.2405 0.0164 0

1 0.986 0.2403 0.0279 0.0000
2 0.984 0.2401 0.0398 0.0000
3 0.982 0.2397 0.0115 0.0030
4 0.980 0.2394 0.0530 0.0086
5 0.978 0.2390 0.0482 0.0137
10 0.976 0.2386 0.0443 0.0366
15 0.974 0.2382 0.0500 0.0564
30 0.972 0.2379 0.0110 0.1022
45 0.970 0.2376 0.0728 0.1341
60 0.968 0.2373 0.0746 0.1583

Tabla 6.39 Balances de soluto en el proceso para el experimento 4.9-25

t,minutos VgL M,g M ng M s,

0 0.988 0.2406 0.0081 0

1 0.986 0.2404 0.0411 0.0000
2 0.984 0.2402 0.0297 0.0009
3 0.982 0.2398 0.0273 0.0046
4 0.980 0.2394 0.0219 0.0103
5 0.978 0.2390 0.0368 0.0161
10 0.976 0.2386 0.0396 0.0418
15 0.974 0.2382 0.0560 0.0629
30 0.972 0.2379 0.0696 0.1091
45 0.970 0.2376 0.0576 0.1389
60 0.968 0.2374 0.0648 0.1587
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Discusion

7.1. CARACTERISTICAS DEL MODULO DE FILTRACION

Para poder interpretar los resultados obtenidos es necesario caracterizar el medio que determina

estos resultados, es decir, el modulo de filtracion.

Como se ha indicado en Materiales y Métodos, el médulo de filtracién utilizado consiste en un
cilindro de 10 mm de didametro y 250 mm de longitud, con tres canales de seccion eliptica de
diametro hidraulico de 3.6 mm (Figura 7.1). De acuerdo con las indicaciones del fabricante las
caracteristicas de la capa activa interna son: diametro medio de poro = 0.14 u y area = 0.0094
m2. Por su parte la carcasa que contiene a la membrana esta fabricada en acero inoxidable
316L, con juntas de silicona y conexiones clamp. Dicha carcasa se halla conectada a la

alimentacion, mediante una conduccion de 2 cm de diametro.

e  Soporte tubular de 10 mm de diametro.
e 3 canales de 3.6 mm de didmetro hidraulico.
e Longitud: 0.25 m.
o Area: 0.0094 m?

Canales

Figura 7.1 Médulo de membrana
7.1.1. Circulacién por la camara de retenido

Para caracterizar la circulacién por la camara de retenido se hace pasar a través de la misma

agua a 30 °C, a diferentes caudales de circulacion, y se mide la caida de presién, obteniendo:

Tabla 7.1 Caida de presion en la camara de retenido

AP, psi 1.75 2.25 25 3.75 4 5
Qg, L/h 277 300 360 396 440 514
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A partir de estos datos puede determinarse la velocidad de circulacion por la camara, Ur. Para
ello se precisa conocer la seccion de paso de los tres canales, que puede hallarse a partir del
diametro hidraulico (dw):

Seccién

didmetro hidraulico = 4 — , [7.1]
Perimetro mojado

ecuacion en la que se conoce el perimetro mojado, a partir de la superficie interna del médulo,

0.0094 m2, y de la longitud de los canales de retenido, 0.25 m:

Perimetro mojado de los tres canales = 0.0094/0.25 = 0.0376 m
con lo que:

Seccidn de los tres canales = (0.0036)(0.0376)/4 = 3.38 10-5 m2

La velocidad de circulacién y el numero de Reynolds vendran dados por:

S— 72
Seccion de paso
Re = Ja%P [7.3]
il

siendo p = 0.80 cp y p = 0.996 g/cm3, la viscosidad y la densidad del agua a 30 °C,

respectivamente.

El coeficiente de friccion de Fanning puede calcularse mediante las analogias de transporte.
Para ello se estima la caida de presion en la entrada y salida del modulo, APes, que para

régimen turbulento vienen dadas por (Perry y Green, 1997):

AP = AP + AP [7.4]
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2 2
AP, =| 1405[ 1-32 | [1-3= | [P
SM SM 2

[7.5]

[7.6]

[7.7]

donde Sr es la seccidn ya calculada de los tres canales, 3.38 10-° m2, y Sy la seccién del tubo de

alimentacion al médulo(que tiene 2 cm de didmetro), Sw = (n/4)(2 10-2)2 = 3.14 104 m2, por tanto:

2
AP =2.24 pl;R

La caida de presion en los canales de retenido sera:
AP; = AP — AP
y el coeficiente de friccion de Fanning vendra dado por:

f APRL __ A% o :7.23106AU—F:R
2pUZ R 2(996) UL 22 R
PU 5~ 2(%96)Ue g hogs

[7.8]

[7.9]

En la Tabla 7.2 se sumarizan la caida de presién y los valores de fy Re, en funcién del caudal de

retenido:

Tabla 7.2 Caracterizacion de la camara de retenido

AP, psi AP, Pa Qgr, L/h Ur, m/s APgs, Pa APg, Pa f Re
1.75 12066 276 2.2758 5778 6288 0.00878 10200
2.25 15513 300 2.4655 6781 8732 0.01039 11050
25 17237 360 2.9586 9765 7473 0.00617 13260
3.75 25856 396 3.2544 11815 14041 0.00959 14586

4 27579 440 3.616 14586 12993 0.00718 16207
5 34474 514 4.2266 19928 14546 0.00589 18944
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Puede observarse que para régimen claramente turbulento, Re > 10000, el coeficiente de friccion
oscila alrededor de un valor medio: f = 0.0080, un 10 % superior que el correspondiente a tubos

lisos:

0,079

"“Re®

[7.10]

En los experimentos de filtracion, el caudal de retenido utilizado ha sido de 400 L/h ..1.11 10+

md/s, por tanto:

-4
M0 em
3.3810 s
. (3.28)(0.0036}3)(996) 14700
0.8010

Utilizando la ecuacion de Churchill, (Perry y Green, 1997) aplicable a tubos rugosos, se puede

determinar la rugosidad de la superficie:

1 027 (7Y
—=-4log,,| ——+| — Re > 4000 7.1
\/? g10£ dR [Re) \] [ ]

di =0.0021  £=0.0000077 m

R

donde ¢ representa la rugosidad de la superficie interna del modulo, y €/dr la rugosidad relativa,

altura media de las crestas superficiales partido por el diametro hidraulico.
7.1.2. Estimacion del coeficiente de transferencia de materia: superficie-retenido

Mediante la ecuacién de Young, Carroad y Bell (Young et al., 1980), puede estimarse el
coeficiente de difusion de la molécula de BSA, considerando su peso molecular, PM, de 67000
Da:

132



Discusion

2

D, =8.3410°" [WJ _7810" ™ [7.12]
n S

y por tanto el nimero adimensional de Schmidt sera:

Sc =2 ~10300 [7.13]
pDg

Para este valor del numero de Schmidt y flujo turbulento en tubos (Perry y Green, 1997), se
aconseja utilizar la siguiente ecuacion para estimar el coeficiente de transferencia de materia

superficie de la membrana-retenido:
Sh =0.0096 Re"*" Sc*** = 1500 [7.14]

donde el nimero adimensional de Sherwood se define como:

Sh= Kdy [7.15]
Ds
lo que da un valor de k. = 1500 (7.8 10-11)/0.0036 =3.25 10-° m/s.
En estas condiciones también se puede emplear la ecuacion:
Sh=0.0149Re"* Sc"* =1510 [7.16]

con la que se obtiene k. = 1510 (7.8 10-1)/0.0036 =3.27 105 m/s.

Por tanto, para los experimentos realizados con caudal de retenido de 400 L/h el valor estimado
de ke es: 3.26 10> m/s.

Estos valores son apreciablemente superiores a los obtenidos mediante otras ecuaciones, como

son:
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la ecuacion de Chilton-Colburn:
Sh=0.023 Re"® Sc** =1047 [7.17]

con k. = 1047 (7.8 10-11)/0.0036 =2.3 10 m/s.

0 la ecuacion de Deissler:
Sh=0.023 Re*®* S¢** =1027 [7.18]

con k. = 1027 (7.8 10-11)/0.0036 =2.2 105 m/s.

propuestas por Zeman y Zydney (1996), lo cual es légico dado que estas ecuaciones son

aplicables para numeros de Schmidt considerablemente mas bajos, del orden de 1.
7.1.3. Circulacion a través de la membrana

Con objeto de poder caracterizar la membrana se realizaron una serie de microfotografias de la

capa activa mediante microscopia electrénica (Figuras 7.2 a 7.5).

En ellas puede apreciarse las distintas capas que configuran la membrana. Por una parte se
encuentra un soporte macroporoso (de mayor didmetro de poro) que proporciona la fuerza
mecanica al sistema. A continuacion se halla una capa intermedia que reduce los defectos de la
capa anterior, separandola de la capa superior, la cual realmente determina el tamafio de corte

del conjunto (Benito et al., 2005).
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Figura 7.2 Corte en la direccion del flujo: camara de permeado-camara de retenido

En la zona interior de la Figura 7.2 se aprecia la capa activa como una delgada pelicula mas

densa que el resto, del orden de 30 um.

Figura 7.3 Vista de la capa activa y de la capa soporte
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En la Figura 7.3 se observa claramente la estructura macroporosa de la capa soporte y la

microporosa de la capa activa. También se observa que el espesor de la capa activa no es

uniforme.

Figura 7.4 Ampliaciones de la capa activa

El tamafio de grano de la capa activa (Figura 7.4) es del orden de décimas de um, con un
espesor de 20 a 30 um. Dentro de ella se aprecia una zona superficial mas densa y de menor

tamafo de poro, de unos 5 um.

Figura 7.5 Detalle de un corte de la capa activa
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En el corte de la Figura 7.5 se muestra la gran variacién del tamafio de poro, entre 50 y 500 nm.

La porosidad de la capa activa ha sido medida por Palacio (1999), mediante penetracién de

helio, resultando un valor del 37.7 % para este tipo de membranas. A partir de esta informacion:
Superficie libre de la capa activa = (0.377)(0.0094) = 0.00354 m?
Seccion poro medio = (1/4)(0.14 106)2 = 1.54 10-14 m?
NUmero de poros medios = 0.00354/1.54 10-14 = 2.30 10"

Por otro lado, con objeto de caracterizar el flujo a través de la membrana antes de iniciar cada
experimento y después de aplicar el protocolo de lavado, se midié el caudal de agua a 30 °C (u

= 0.80 cp, p = 0.996 g/cm3) filtrado a través del mddulo en funcion de la presidn transmembrana

media.
Tabla 7.3 Caudal de filtrado de agua frente a la presién transmembrana. T = 30 °C
(AP)m ,bar 0.24 0.84 1.16 1.53 1.83 2.21
Qr, mL/min 31.58 136.36 194.59 272.73 315.79 387.10

El caudal es linealmente dependiente de la presién, y se relaciona mediante la ecuacién [3.28]:

Q; (mL/min) =173.17( AP) (bar)
Q- (m’/s)=2.8910"(AP)_(Pa)

por tanto, la velocidad de circulacidn por los poros para una presion transmembrana media de 1

bar, que es la que se ha utilizado en todos los experimentos realizados en el estudio, sera:

-6
_28910° g ygqpe

P 0.00354 S

y el nimero de Reynolds:
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-4 -6
Re, _(8.1610 )(0.14_130 )(996):1.421074
0.8010

Lo que indica un régimen claramente laminar (como es usual en estos procesos). Dado que se
utilizé una disolucion de BSA muy diluida, en todos estos calculos hidrodinamicos se han

empleado las propiedades fisicas correspondientes al agua a la temperatura de trabajo de 30 °C.
Aplicando la ecuacion de Hagen-Poiseuille:

AP) d*
Q; = Np m [7.19]
128uL,,

se obtiene:

T dp4 11
N, 2 | =2.8910
128\ *L,, ),

P
ep

d 4
[N L] =94210" m Lo, =9.3810°m .. 93.8 um
0

por lo que puede considerarse que la capa activa contiene 2.30 10" poros, de diametro medio
0.14 um, y una longitud efectiva de 93.8 um. Si se considera un factor de tortuosidad del orden
de 3, tedrico para poros orientados al azar, el espesor de la capa activa deberia ser del orden de
30 um, valor que esta en concordancia con el espesor observado en las fotografias de

microscopia electronica.

Asi, puede estimarse que la superficie interna de estos poros es:
S, =N,md,L,, =(2.310")m(0.1410°)(93.810°) =9.5m’

y por tanto, del orden de 1000 veces mayor que la superficie interna de los canales del modulo
(0.0094 m?). Esta debe ser la principal razén de que sélo en los experimentos en que hay

transmision del soluto se aprecie claramente una disminucion continua del contenido en soluto
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del liquido trabajando en recirculacién, que tiene que ser provocada por la adsorcion o

deposicion del soluto sobre la superficie de la membrana.

7.1.4. Determinacion del punto de carga cero

En la determinacion del punto de carga cero de la membrana se ha empleado el método de
Mullet et al. (1999) descrito en el apartado 5.4.1 de la seccion de Materiales y Métodos. Los
resultados obtenidos para disoluciones de pH inicial 5, 6.4, 7.5 y 8.3 a través de membranas

ceramicas de 0.14 um se representan en la Figura 7.6:

7.0 7.0
6.5 - 6.8 -
6.6 1 &
T 9, " ApH =0.28
o (*]
6.4
45 - 6.2
4.0 ‘ ‘ ‘ 6.0 ; ; ; ; ;
0 20 40 60 80 0 10 20 30 40 50
t (min) t (min)
8.0 9.0

0 20 40 60 80 100 120 0 50 100
t (min) t (min)

Figura 7.6 Variacion de pH con el tiempo

A partir de los resultados obtenidos, se construye la representacion del incremento de pH (en
condiciones estacionarias) frente al pH inicial de la disolucién:
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PHsinarPHinicial
o

PHinicial

Figura 7.7 Determinacion del punto de carga cero

lo que determina un pzc en torno a 7. Por tanto, a valores de pH < 7 la membrana tendra carga

positiva, y estara cargada negativamente a pH >7.

7.2. EVOLUCION DEL CAUDAL DE FILTRADO CON EL TIEMPO

Los resultados experimentales ponen de manifiesto una disminucién répida del caudal en los
primeros minutos, seguida de un proceso mas lento de disminucion del caudal con el tiempo. En
cualquier caso, la disminucién del caudal de filtracion con el tiempo, tiene que ser debida a la
formacion de una torta sobre la superficie de la membrana en contacto con el retenido, al
bloqueo de los poros por las particulas, a la disminucion de la seccion libre de los poros por la
unién de las particulas a su superficie interna, o a cualquier combinaciéon de estos tres
fendmenos. Sin embargo, el fendmeno rapido de los primeros minutos ocurre practicamente sin
pérdida importante de particulas sélidas, como indican los valores de Cr mostrados en las
Tablas 6.16 a 6.29. Sélo en el experimento a pH = 2 el valor de Cr baja apreciablemente en los
primeros instantes, por lo que en este experimento podria haberse formado una torta apreciable

desde el principio, pero en el resto de los experimentos realizados, la disminucién rapida del
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caudal debe ser provocada por el bloqueo de poros, bien en la superficie de la membrana, es

decir, en la boca de los poros, 0 en su interior en un punto estrecho de los mismos.

Supongase la membrana formada por No poros iguales, aunque no necesariamente uniformes en
todo su recorrido, y que el caudal que circula por cada uno de ellos en las condiciones de

operacion es qo, de manera que el caudal inicial total sera:
Qry =Nydg [7.20]

Si las particulas contenidas en la alimentacion quedan retenidas en un punto estrecho de los

poros, bloqueandolos e impidiendo la circulacién del fluido, el caudal total en cada instante sera:
Q- =N.q, [7.21]

siendo N. los poros libres, no bloqueados, que disminuyen continuamente con el tiempo en la

forma:

dN
i %G

t=0 N_=N,

[7.22]

donde Cp es la concentracién de particulas en el fluido que circula por los poros. Sustituyendo
[7.21] en [7.22] e integrando:

N, =N, exp(—q,Cpt) [7.23]
Q; =Qx,exp(—q,Cyt) [7.24]

y el volumen de filtrado que atraviesa la membrana en funcién del tiempo sera:

t
Q
V. = jQFO exp(—q,Cyt)dt = . EO (1-exp(-,Cyt)) [7.25]
0

0~pP

parat = oo:
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o)
=

V. = =—2 VC,=N 7.26
F aCo C. FYp 0 [7.26]

que logicamente indica que la membrana se habra bloqueado por completo cuando la haya
atravesado un volumen de filtrado que contuviera tantas particulas como poros habia en la

membrana.

Si todos los poros no son iguales, y sélo hay una fraccion o del caudal que circula por poros con
puntos suficientemente estrechos para ser bloqueados por las particulas, la ecuacion anterior

puede generalizarse en la forma:
Qr = aQrpexp(—GgsCot ) +(1- ) Qry = aQpy exp(—k;t) +(1- ) Qp, [7.27]

donde, igual que anteriormente, k1 serd proporcional al caudal que circula por los poros
bloqueables, qog, ¥ a la concentracion de particulas. El volumen de filtrado que atraviesa la

membrana en funcion del tiempo sera:

V. = (ocQFOexp(—k1t)+(1—a)QF0)dt:akQFO (1-exp(kt))+(1-a)Qut  [7:28]

o

para tiempos grandes:

0 4 (1- ) Q! [7.29]

El término constante de la expresion de Vr para tiempos grandes, correspondera ahora al
volumen de filtrado necesario para bloquear por completo la fraccion de poros bloqueables:
oQr _ NosGos _ Nos Qg

=% C. =N 7.30
ki 4sCe  Cp K, T e

Supdngase ahora que las particulas contenidas en la alimentacion son lo suficientemente

pequefias para pasar por los puntos mas estrechos de los poros, pero se unen a la superficie de
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los mismos disminuyendo la seccion libre para la circulacién del fluido, por lo que el caudal total

en cada instante sera:
Q: =N,q [7.31]

por tanto:

Q _9_ (d—”} [7.32]

ya que la circulacion por los poros sera en régimen laminar, y de acuerdo con la ecuacién de
Hagen-Poiseuille, el caudal sera proporcional a la cuarta potencia del didmetro hidraulico del
poro. Si se admite que la velocidad de deposicidn de sélidos sobre la superficie interna del poro

es proporcional a la masa de éstos que en cada instante entra en los mismos:

—E(NO Edszep) —KQ,C,
dt\ "4 [7.33]
t=0 d =d,
que puede ponerse en la forma:
dd
—d —2=k"d ‘C
P dt PP [7.34]
t=0 d =d,
Separando variables e integrando:
i2 _LZ — kIUCPt
d® d
S [7.35]
S 1 |
Ay J1+K"d,,°Cpt

Con lo que sustituyendo en [7.32]:
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Qg

Q -—__
C(1+k,10,)

[7.36]

donde ko sera proporcional a la concentracién de particulas en el fluido que circula por el interior

de los poros.

Si todos los poros no son iguales, y hay una fraccién o del caudal que circula por poros con
puntos suficientemente estrechos para ser bloqueados por las particulas, y todos los poros no
bloqueados experimentan una disminucién continua de su seccién libre, las ecuaciones [7.27] y

[7.36] pueden combinarse en la forma:

(1-0)Qx
(1+kat((1-a)Qs )"}

Q; = oQy, exp(—k,t) + [7.37]

si bien, como la disminucion exponencial del caudal ha resultado mucho mas rapida que la
provocada por el denominador, y el parametro (1-a.) puede incluirse en ko, la ecuacion [7.37]

resulta practicamente equivalente a la forma mas compacta:

_aQexp(—kit)+(1-a)Qg
B (1+K;1Qp% )’

Q. 1-o+aexp(—kit)

O (1410,

Q

[7.38]

En las ecuaciones [7.37] 6 [7.38] los parametros ki y ko deben ser proporcionales a la
concentracion de particulas. Utilizando la primera forma de la ecuacion [7.38] se han ajustado los
resultados experimentales indicados en las Tablas 6.2 a 6.15 por regresion no lineal,
considerando o, k1, y ko como parametros ajustables, con buenos resultados para los

experimentos realizados, tal y como se observa en las Figuras 7.8 a 7.21.
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Qg, mL/min
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Figura 7.8 Disminucién del caudal con el tiempo. Experimento 2-0
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Figura 7.9 Disminucion del caudal con el tiempo. Experimento 3-0
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Qg, mL/min
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Figura 7.10 Disminucién del caudal con el tiempo. Experimento 4-0
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Figura 7.11 Disminucion del caudal con el tiempo. Experimento 4.9-0
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Qg, mL/min
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Figura 7.12 Disminucién del caudal con el tiempo. Experimento 4.9-1
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Figura 7.13 Disminucion del caudal con el tiempo. Experimento 4.9-2
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Qg, mL/min
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Figura 7.14 Disminucién del caudal con el tiempo. Experimento 4.9-3
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Figura 7.15 Disminucion del caudal con el tiempo. Experimento 4.9-5
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Figura 7.16 Disminucién del caudal con el tiempo. Experimento 4.9-10
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Figura 7.17 Disminucion del caudal con el tiempo. Experimento 4.9-25
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t, min

Figura 7.18 Disminucién del caudal con el tiempo. Experimento 6-0

t, min

Figura 7.19 Disminucion del caudal con el tiempo. Experimento 7-0
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Figura 7.20 Disminucion del caudal con el tiempo. Experimento 8-0
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Figura 7.21 Disminucion del caudal con el tiempo. Experimento 9-0
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Los pardmetros de ajuste obtenidos para todos los experimentos realizados se indican en la
Tabla 7.4:

Tabla 7.4 Ajuste de los resultados a la ecuacion [7.38], tres parametros

Experimento pH I, mM o ki, min*! k2, min-%-SmL-05
2-0 2.0 0 0.706 1.57 0.0000850
3-0 3.0 0 0.530 3.38 0.0000619
4-0 4.0 0 0.719 1.55 0.000207

4.9-0 4.9 0 0.889 1.72 0.000322
4.9-1 49 1 0.845 1.66 0.000604
4.9-2 4.9 2 0.859 1.54 0.000660
4.9-3 4.9 3 0.848 1.55 0.000660
4.9-5 4.9 5 0.844 1.42 0.000873
4.9-10 4.9 10 0.845 0.96 0.000754
4.9-25 49 25 0.826 1.43 0.000849
6-0 6.0 0 0.435 1.20 0.000213
7-0 7.0 0 0.539 1.27 0.000258
8-0 8.0 0 0.559 1.60 0.000176
9-0 9.0 0 0.496 1.23 0.0000537

La observacion de los valores indicados en esta Tabla pone de manifiesto que el parametro ki
oscila alrededor de 1.5 min-, sin ninguna tendencia clara con el pH 6 la fuerza i6nica, por lo que

se han promediado los valores correspondientes al modulo, obteniéndose el siguiente resultado:
k1 =1.5+0.2 min-’

Este valor indica que en los dos primeros minutos de filtracion, exp(-1.52) = 0.05, se han
bloqueado el 95 % de los poros susceptibles de ello, como ya se comentd e indican los
resultados obtenidos. Imponiendo este valor de k1 se recalculan por regresiéon no lineal a la
ecuacion [7.38] los otros dos parametros, sin cambiar practicamente la bondad del ajuste de

todos los experimentos. Los valores obtenidos de estos parametros se indican en la Tabla 7.5.

Es interesante destacar que la ecuacion [7.38] puede ponerse en forma adimensional

introduciendo la nueva variable:

T=k,Q, "t [7.39]
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Q _ aexp(—pt)+(1-a)

Q 2
K (1k+ ) [7.40]
donde B=—"—
P koQro"®

Esta ecuacion se representa en la Figura 7.22 para o = 0.5 y diferentes valores de 3, con objeto
de poner de manifiesto los tipos de descenso del caudal con el tiempo que pueden ser ajustados
por ella, los cuales implican las diferentes combinaciones de los dos procesos de colmatacion de
la membrana considerados: reducciéon del diametro de los poros por deposicidn interna y

obstruccion de los poros.

Tabla 7.5 Ajuste de los resultados a la ecuacion [7.38], dos parametros

Experimento _ pH L mM o K, MinOmL08 "
2-0 2.0 0 0.707 0.0000820 0.668
3-0 3.0 0 0.534 0.0000524 0.526
4-0 4.0 0 0.719 0.000204 0.672

4.9-0 49 0 0.892 0.000282 0.852
4.9-1 4.9 1 0.848 0.000571 0.801
4.9-2 49 2 0.860 0.000648 0.801
4.9-3 49 3 0.849 0.000647 0.789
4.9-5 4.9 5 0.841 0.000912 0.779
4.9-10 4.9 10 0.814 0.00113 0.763
4.9-25 4.9 25 0.824 0.000870 0.756
6-0 6.0 0 0.431 0.000221 0.358
7-0 7.0 0 0.536 0.000267 0.473
8-0 8.0 0 0.560 0.000176 0.553
9-0 9.0 0 0.493 0.0000604 0.435
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Qr/QFo

Figura 7.22 Simulacion de la ecuacion [7.40]

Se observa en esta Figura que a partir de § = 100 se distinguen claramente dos fases en la
disminucidn del caudal: una inicial rapida, en la que se produce la obstruccion de todos los poros
bloqueables hasta que el caudal relativo desciende hasta el valor de (1-a), y a continuacion una
disminucion mas lenta, debida a la reduccidén continua de la seccién libre de los poros no
bloqueados por deposicidn interna de los solidos. En los experimentos realizados en esta

investigacion los valores de 3 oscilan en el intervalo:

k, =0.00005 a 0.001

k=15 Qg =17317

K —==100 a 2000
KQro~

B=

por lo que ambas etapas se aprecian claramente. Por tanto, la fraccion del caudal que pasa por
poros bloqueables, ., deberia coincidir con la calculada a partir de los valores de Qro Y Qroext

determinados en el apartado de Resultados:
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o' =1 Srven [7.41]
Qr,

cuyos valores se indican también en la Tabla 7.5, en la que puede apreciarse que son proximos
en todos los casos y cambian de igual forma con las variables de operacién: pH e I.

7.2.1. Andlisis de la influencia del pH sobre el caudal de filtrado

En la Figura 7.23 se muestra la influencia del pH sobre la fraccion del caudal que circula por
poros bloqueables (o). Se observa en ella que esta fraccion es maxima, cerca del 90 %, en el
punto isoeléctrico de la proteina; en el rango alcalino, pH > 4.9, la fraccién del caudal que circula
por poros bloqueables es minima, alrededor del 50 %, mientras que en el rango acido, pH < 4.9,

es intermedia alrededor del 60-70 %.

0.90

0.85 -
0.80 -
0.75 -
0.70 §

3 0.65 |
0.60 -
0.55 -
0.50 - X

0.45

040 T T T T T T

pH
Figura 7.23 Influencia del pH en la fraccion de poros bloqueables
Estos resultados son aparentemente sorprendentes ya que en el punto isoeléctrico las particulas
de BSA no tienen carga y la transmisiéon es maxima. A pH superior al punto isoeléctrico, las

particulas estan cargadas negativamente y no hay transmision; ademas la carga superficial del
BSA mondmero es superior para pH &cido que para alcalino, a igual distancia del punto
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isoeléctrico. Asi segun Smith y Deen (1980), que miden también los valores de la densidad de

carga superficial de la proteina (BSA monémero), s, en funcién del pH:

PH<49 o, =0.0145(4.9—pH) As
m

2

pH>49 o4 =0.0060(4.9—pH) %

2

[7.42]

[7.43]

y logicamente al aumentar la carga superficial, aumenta la repulsién entre las moléculas de BSA

y debe disminuir el tamafio medio de los agregados formados. Sin embargo, la fuerza idnica

debida al acido o a la base utilizado para el ajuste del pH en los intervalos considerados es muy

diferente: mientras en el intervalo pH = 7-9 es de 107 a 10 M de OH-, en el intervalo pH = 4-2

es de 10# a 102 M de H*, lo que determina que en este Ultimo caso la formacion de la doble

capa eléctrica disminuira la carga neta de las particulas facilitando su agregacion.

Asi, una particula cargada se rodea de una doble capa de iones cuyo espesor caracteristico

viene dado por la longitud de Debye, k-1, ecuacion [2.1]:

112
» €,&RT
K = e
F2> Cz?

Teniendo en cuenta que las constantes dieléctricas relativa del agua a 30 °C y del vacio son:

4p2
6 =7660 ,-8854107 A
m° kg
la constante de los gases y de Faraday:
2
R=8314 — K9 F_gpugs SA
s“ molK mol

y que se utiliza una sal monovalente para el ajuste del pH (HCI o NaOH):
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e 3.03107" . 10303

m .. K
Csal \/Cisal

[7.44]

expresion semejante a la utilizada por Magueijo et al. (2005). Aplicando esta ecuacion a los
experimentos realizados, y teniendo en cuenta solo el acido o base necesario para ajustar el pH,

se obtienen los siguientes datos:

Tabla 7.6 Variacion de la longitud de Debye con el pH

pH 2 3 4 49 6 7 8 9
k', nm 3.0 9.6 30.4 85.5 303.5 959.9 303.5 96.0

Los elevados valores de la longitud de Debye en el rango més alcalino del punto isoeléctrico
podrian justificar que el soluto practicamente no entre en los poros. En estos experimentos casi
no hay transmision, y por tanto no los bloquea y la disminucién del caudal es mucho menos
importante. Por el contrario, en el rango mas acido las longitudes de Debye son mas pequefias,
sobre todo a pH = 2, en que la fraccion de poros bloqueados es importante, 70 %, pero ademas
también hay transmision importante, lo que indica que el soluto esta entrando en los poros. El
valor a pH = 4.9 no es aplicable puesto que las particulas no estan cargadas. Pujar y Zydney
(1998) han desarrollado un modelo aproximado para describir los efectos de las interacciones
electrostaticas sobre la particion de proteinas, tanto para la cromatografia de exclusién por
tamarfios como para la ultrafiltracidn a través de membranas, el cual conduce a una expresion del
radio efectivo de la proteina cargada, rer, equivalente al radio de una esfera no cargada con el
mismo coeficiente de particion:
4 r83032

Mo =T+ A(1-2)k [7.45]
€€

Teniendo en cuenta que la constante de Boltzmann es: k = 1.381 1023 m2 kg/(s? K), utilizando un
valor del radio (radio de Stokes) para el mondmero de BSA de 3.5 nm y las expresiones de Smith

y Deen, ecuaciones [7.42] y [7.43], se obtiene:

pH<49 1, =3510°+127(4.9—pH)' A (1-1)x™" m [7.46]

157




Discusion

PH>49 1, =3510°+2175(4.9—pH)' A(1-1)x" m [7.47]

La Unica influencia del tamafio de poro en esta expresion es A(1-A), donde A = rs/r,. Tomando el

radio nominal de la membrana:

L=70nm  A=005 A(1-1) = 0.0475

pH<49  r, =3.5+0.603(4.9—pH)2 k' nm [7.48]
pH>49 r, :3.5+0.103(4.9—pH)2 K nm [7.49]
El coeficiente de particion para una particula no cargada, sélo por efectos estéricos, es:

¢:M=(1—r€—“] = (1=1)’ [7.50]

que aplicadas a los experimentos realizados conduce a:

Tabla 7.7 Variacion del radio efectivo y del coeficiente de particion con el pH

pH 2 3 4 4.9 6 7 8 9
Feff , NM 18.9 244 18.3 3.5 415 440.9 304.9 170.2
() 0.533 0.424 0.545 0.903 0.166 0.000 0.000 0.000

Se observa en estos resultados que a partir de pH = 7, en el rango alcalino, el radio efectivo de
la proteina es superior al radio de poro; por eso en estos experimentos no se produce
transmision y el valor de o debe corresponder al bloqueo superficial, es decir, a los poros que
son bloqueados en su entrada, o a la disminucién de caudal equivalente provocada por la
formacidn de la torta superficial o capa de gel, alrededor del 50 % del caudal. Para los pH &cidos,

el valor de o se ajusta a una funcion lineal de rer, como se observa en la Figura 7.24:

@ =0.926-0.0126r,, [7.51]
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Figura 7.24 Influencia del radio efectivo en la fraccion de poros bloqueables

En el punto isoeléctrico de la proteina, pH = 4.9, el valor del radio utilizado corresponde al radio
de Stokes. Esta dependencia lineal parece indicar que cuanto mas pequefias son las particulas
mayor es la disminucion del caudal que se produce en los primeros instantes; es decir, cuanto
mas pequefas sean las particulas, mayor numero de poros seran capaces de bloquear, ya que
podrian entrar en poros de bocas méas pequefas y quedarse ocluidas en sus puntos estrechos

interiores.

En su recorrido por el interior del poro, las particulas deben experimentar un retraso importante
por choques con las paredes, lo que dara lugar a un aumento de su concentracion a lo largo del
poro. Esto, unido al hecho de la irregularidad y tortuosidad de los poros, con continuos
ensanchamientos, estrechamientos y cambios de direccién (como sugiere la microfotografia de
la Figura 7.5) aumentara la posibilidad de choques entre particulas, y en el caso de carga nula o
débil, posibilitara su agregacion (Kanal et al., 1994; Persson et al., 2003). Serian estos

agregados los responsables de la obstruccion de los poros.

En la Figura 7.25 se representan los valores de la fraccion de caudal perdido en los primeros

instantes frente al coeficiente de particion estimado, los cuales se ajustan a la relacion lineal:
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o =0.321+0.653 ¢ [7.52]

No obstante, el valor de a residual (para ¢ = 0) que indican los resultados de los experimentos a

pH =7, 8 y 9 (que no se han utilizado en el ajuste) es algo superior, del orden de 0.50.

1.0

0.9 ~ (6]

0.8

0.6

0.5 -

0.4 -

0.3 T T T T
0.00 0.20 0.40 0.60 0.80 1.00

Figura 7.25 Relacion entre el coeficiente de particion y la fraccion de poros bloqueables

En la Figura 7.26 se observa que la velocidad de deposicion interna es maxima entre los puntos
de carga cero de la proteina y de la membrana, pH = 4.9-7, y disminuye de forma semejante
para valores mas acidos o alcalinos. Estos resultados son l6gicos ya que en el intervalo indicado
particulas y membrana, o no tienen cargas o tienen cargas de signos opuestos, mientras que
fuera de ese intervalo ambas tienen la misma carga y tanto mas grande cuanto mayor sea la
distancia a los limites del intervalo. EI comportamiento de pH = 2 debe ser también provocado
por la mayor fuerza idnica existente en este experimento que hace un efecto de pantalla, doble
capa eléctrica, tanto sobre la membrana como sobre las particulas. Las variaciones de k2 en el

intervalo 4.9-7 dependen también de la concentracién de particulas en el interior de los poros.
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3.0
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Figura 7.26 Influencia del pH sobre la deposicion interna

7.2.2. Anélisis de la influencia de la fuerza ionica sobre el caudal de filtrado

De igual forma que en el apartado anterior, en las Figuras 7.27 y 7.28 se muestra la influencia de
la fuerza idnica sobre la fraccion del caudal que pasa por poros bloqueables, y sobre la
deposicion interna en los poros. Se observa en la Figura 7.27 que la fraccion del caudal que
pasa por poros bloqueables disminuye al aumentar la fuerza idnica. Esta disminucion se ajusta
bien a una ecuacion de tipo exponencial de la raiz cuadrada de la fuerza ionica, semejante a la
influencia de la fuerza idnica sobre los coeficientes de actividad idnicos medios de acuerdo con
la ecuacion de Debye-Huckel para disoluciones ionicas diluidas. De esta manera el valor de a

pasa de 0.89 a 0.82, lo que de acuerdo con la ecuacion [7.52] indicaria una disminucion del
coeficiente de particion.
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Figura 7.27 Influencia de la fuerza idnica en la fraccion de poros bloqueables

o =0.813+0.078exp(-17.0+1)

Por el contrario, en la Figura 7.28 se observa que la velocidad de deposicion interna aumenta al
aumentar la fuerza iénica. Este aumento se ajusta también a una ecuacion de tipo exponencial,
pasando el valor de k2 de 0.000200 a 0.001000, probablemente debido al aumento de la

transmision y por tanto de la concentracion de soluto en el interior de los poros.

En el caso estudiado, pH = pl, la adicién de sal dara lugar a un aumento de tamafio de las
particulas de BSA (el correspondiente a la pantalla de iones que la rodea) y a la apariciéon de
diferenciales de carga. Esta pérdida de neutralidad, potenciara la adsorcién de proteina sobre la
superficie interna de la membrana (aumento de ko) y dificultara la formacién de agregados
(disminucion de o) favoreciendo cuantitativamente la transmision de BSA a lo largo del proceso

de filtracién.
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Figura 7.28 Influencia de la fuerza idnica en la velocidad de deposicion interna

k, =0.00102—0.00078exp(~20.3+1

7.3. TRANSPORTE DE SOLUTO A TRAVES DE LA MEMBRANA

En las Tablas 6.30 a 6.39 se han indicado los valores calculados para la masa de soluto que ha
pasado a través de la membrana arrastrada por el filtrado, Msr. Dada la forma en que Msr varia

con el tiempo de filtracion, se ha tratado de ajustar estos resultados a una ecuacion hiperbolica:

[7.53]

Asi, para el experimento a pH = 2:
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Figura 7.29 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste hiperbélico. Experimento 2-0

_ 0.0547t
¥ 545+t

aunque la forma realmente sigmoidal que se observa en todos los experimentos en que se
produce transmision importante del soluto, sugiere que debe obtenerse un mejor ajuste con la

ecuacion:

a, t*

M., =—2— 7.54
b, +t? [7.54]

ya que esta ultima forma determina una derivada nula en el origen:

B dt

dMg: _ 2,t(b, +1') -2t 2apt [dmﬂ »
dt (b2 +t2)2 (b, +t2)2 t=0

y conduce a un ajuste mucho mejor, como se observa al comparar la Figura 7.29 y la Figura
7.30:
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Figura 7.30 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 2-0

- 0.0472¢7
1614+

La velocidad de transporte de soluto a través de la membrana, vendra dada en cada instante por

My 1522t __ag,
dt (16.14+t2)

que también puede compararse con los resultados experimentales:
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Figura 7.31 Variacion de la derivada de Msr con el tiempo. Experimento 2-0

Las coordenadas del maximo vendran dadas por:

2\2 2 2
My _ 220, (0, +1) —8ab,t"(b, +t) 22 b7 +2a, 2 —Bap,tt
at’ (b, +1t° )4 (b, +t )3

b,-32=0 t_=[% [O"V'—SF] = (Q:C; ) =0.650—=

3 dt Jb,
que aplicada a este pH conduce a: tmax = 2.32 minutos (dMsF/dt)max = 0.0076 g/minuto

Es interesante considerar que en este experimento, a los 2 minutos la transmision puntual
supera la unidad para después descender y hacerse cero a los 30 minutos, y que el valor de

QrCr a los 2 minutos es 0.0077 g/minuto.

Un resultado semejante se obtiene con los experimentos realizados en el punto isoeléctrico,
pH = 4.9, en los que también se produce una transmisién importante. En las Figuras 7.32 a 7.39

se resumen los datos obtenidos a este pH y distintos valores de fuerza idnica:
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Figura 7.32 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 4.9-0
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Figura 7.33 Variacion de la derivada de Msr con el tiempo. Experimento 4.9-0
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Figura 7.34 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 4.9-1
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Figura 7.35 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 4.9-2
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Figura 7.36 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 4.9-3
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Figura 7.37 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 4.9-5
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Figura 7.38 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 4.9-10
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Figura 7.39 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 4.9-25
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Sin embargo, los experimentos realizados a pH = 3 y pH = 4, se ajustan mejor a la ecuacion

hiperbdlica:
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Figura 7.40 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 3-0

~0.165t
210+t
donde:
dMge __ apb,
dt (b1+t)2

De hecho en este experimento la transmision méas alta es la primera medida.
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Figura 7.41 Variacion de la masa de soluto a través de la membrana. Ajuste sigmoidal. Experimento 4-0

~0.128t
8414t

En las Tablas 7.8 y 7.9 se recogen los ajustes obtenidos para las ecuaciones [7.54] y [7.53], los
tiempos a los que se da el maximo de Msr, el valor maximo de su velocidad de variacion, asi

como su valor al cabo de 1 hora de filtracién.

Tabla 7.8 Ajuste sigmoidal de los valores de Msr. Ecuacion [7.54]

. tmax, (dMSF/dt)max, MSF
pH |, mM 9 b, min® minutos g/iminuto  a1lhora,g
2.0 0 0.0472 16.14 2.32 0.0076 0.047
49 0 0.0554 175.6 7.65 0.0027 0.053
49 1 0.188 675.5 15.01 0.0047 0.158
49 2 0.164 584.8 13.96 0.0044 0.141
49 3 0.159 509.2 13.03 0.0046 0.140
49 5 0.150 488.3 12.76 0.0044 0.132
49 10 0.171 485.3 12.72 0.0050 0.151
4.9 25 0.167 3745 11.17 0.0056 0.152
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Tabla 7.9 Ajuste hiperbolico de los valores de Msr. Ecuacion [7.53]

. tmax, (dMSF/dt)max, MSF
pH |, mM an g b1, min minutos giminuto  a1hora, g
3.0 0 0.165 21.0 0 0.0079 0.122
4.0 0 0.128 84.1 0 0.0015 0.053

Se observa en la Tabla 7.8 que a pH = 2 el transporte de soluto a través de la membrana
alcanza su velocidad maxima a los 2.3 minutos, casi al acabar la disminucion rapida del caudal,
con un valor alto de 0.0076 g/minuto, pero a los 30 minutos la transmisién ha terminado por
completo, habiendo pasado a través de la membrana 0.047 g de BSA. En cambio en el punto
isoeléctrico, el transporte de soluto a través de la membrana alcanza su maximo entre 7 y 8
minutos, con un valor mucho mas pequefio 0.0027 g/minuto, aunque la transmisién no se anula
hasta la hora y la cantidad total que ha pasado a través de la membrana es superior, 0.053 g de
BSA. En presencia de fuerza idnica, los resultados son muy semejantes en todo el intervalo
investigado, 1-25 mM; la maxima velocidad de transporte se produce entre 12 y 15 minutos, con
un valor intermedio del orden de 0.0050 g/minuto; la transmisién sigue siendo importante al cabo
de la hora y en este intervalo la cantidad total de soluto que ha pasado a través de la membrana

es muy superior del orden de 0.150 g de BSA.

En la Tabla 7.9 se observa que a pH = 3 el transporte de soluto es méaximo en el instante inicial,
con un valor alto 0.0079 g/minuto, préximo al correspondiente a pH = 2, y que en 1 hora la
cantidad total que ha pasado a través de la membrana es 0.122 g. Para pH = 4, la velocidad de
transporte es también maxima en el instante inicial aunque con el valor minimo observado
0.0015 g/minuto; ademas la cantidad total de soluto que pasa a través de la membrana en 1 hora
es 0.053 g.

La existencia del méximo en los experimentos realizados a pH = 2 y en el punto isoeléctrico,
pH = 4.9, puede explicarse si la adsorcidn sobre la superficie libre de los poros para formar la
monocapa es importante, ya que en el primer instante el filtrado se encuentra con toda la
superficie interna de los poros libre y la velocidad de adsorcion es maxima. A medida que esta
superficie se va cubriendo disminuira la velocidad de adsorcion y por tanto ira aumentando la

concentracion de salida en el permeado.
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Como ya se ha indicado, la adicion de fuerza idnica da lugar a la aparicién de diferenciales de
carga favoreciendo la adsorcion y evitando la agregacién. Esto podria explicar los resultados
obtenidos en los ensayos en los que se afiade sal. Es decir, el aumento de la capacidad de
adsorcion sobre la membrana explicaria la aparicién del maximo de transferencia de proteina a
tiempos superiores a los experimentos realizados sin aumento de fuerza iénica. Ademas, estos
diferenciales de carga darian lugar a fuerzas repulsivas que evitarian la agregacion,

estabilizando por tanto la transmision.

En los experimentos a pH = 3 y pH = 4, tanto la carga de la superficie de la membrana como la
carga de las particulas es positiva, por lo que se produce poca adsorcion y la velocidad maxima
de transporte de soluto se da en el momento inicial. En el experimento a pH = 2 las cargas
positivas son aun mas grandes, aunque la fuerza idnica apreciable las apantalla mediante la
doble capa ionica; la adsorcion es mas importante apareciendo un maximo, aunque muy proximo

al instante inicial.

7.4. ADSORCION DE SOLUTO EN LA MEMBRANA

Puesto que se trabaja en recirculacion, la disminucién del contenido en soluto del liquido tiene
que ser provocada por la adsorcion del mismo sobre la superficie de la membrana, bien sea en
su superficie en contacto con la camara de retenido, masa de la torta formada, bien en la
superficie interna de los poros. Aunque una pequefia cantidad de soluto es eliminada del sistema
por las muestras extraidas, aparte de una pequefia cantidad que se encuentra también en el
circuito de permeado, la mayor parte del soluto se encuentra en cada instante en el depdsito y en

el circuito de retenido, con un volumen practicamente constante de un litro.

Dada la forma en que Cr cambia con el tiempo se han ajustado sus valores a una ecuacion del

tipo:
Cq =Cps +M, exp(—ct) [7.55]

donde Crr representa la concentracion residual (o masa ya que se trabaja con un volumen de 1

L que se supone constante) que queda en la fase liquida y Ma la masa de soluto adsorbida sobre
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la superficie interior de los poros de la membrana, Bowen y Gan (1991). Puesto que inicialmente

se ha dispuesto una masa inicial de soluto Mo de BSA en el sistema, la diferencia:
My =My —Cqo =M, —(Cr +M,) g [7.56]

sera la masa de soluto adsorbida o depositada sobre la superficie de la membrana en contacto
con la camara de retenido, es decir, la masa de la torta formada sobre la superficie filtrante que
debe formarse en los primeros instantes con su espesor definitivo, dado el continuo flujo

tangencial del retenido.

Sin embargo, el error experimental en los valores de Cr es grande, por lo que una vez realizado
el primer ajuste, se han eliminado los puntos que se desvian mas de la desviacion estandar

estimada y se ha vuelto a realizar el ajuste. Asi, para el experimento a pH = 2.0 se obtiene:

0.06 T T T T T
0 10 20 30 40 50 60

t, min

Figura 7.42 Variacion de la concentracion de retenido con el tiempo. Experimento 2-0

Cr =0.0787+0.0978exp(-0.0769t) g/L M, =0.0649 g

Obsérvese la apreciable masa de soluto de la torta formada sobre la superficie de la membrana

en contacto con la camara de retenido, como ya se habia comentado en este experimento.
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Este resultado indica que la masa de soluto total depositada sobre la membrana varia con el

tiempo en la forma:

M =M, +M, (1 - exp(—ct)) =0.1627-0.0978exp(—0.0769t) [7.57]

Los valores de M se han calculado en el Capitulo 6 de Resultados, teniendo en cuenta la masa
de soluto extraida en las muestras y el volumen del circuito de permeado. Estos valores se

representan en la Figura 7.43 junto con la ecuacion [7.57]:

0.18

0.16

0.14 -

0.10 -

0.08 -

0-06 @ T T T T T
0 10 20 30 40 50 60

t, min

Figura 7.43 Evolucién dinamica de la masa depositada en la membrana. Experimento 2-0

En esta Figura se aprecia que aun teniendo en cuenta la gran dispersion de los valores de Cr, la
ecuacion [7.57] representa bien la variacion de los valores de Mm. Un célculo semejante se ha
realizado con los datos obtenidos en los experimentos a pH = 4.9. Estos experimentos se

muestran en las Figuras 7.44 a 7.50:
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Figura 7.44 Variacion de la concentracion de retenido con el tiempo. Experimento 4.9-0

Cr =0.2065+0.0365exp(~0.1741t) g/L M =—0.0024 g

0. 1 7 T T T T T
0 10 20 30 40 50 60

t, min

Figura 7.45 Variacion de la concentracion de retenido con el tiempo. Experimento 4.9-1

Cr =0.1768+0.0504exp(—-0.1316t) g/L M, =0.0132 ¢
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0 10 20 30 40 50 60

t, min

Figura 7.46 Variacion de la concentracion de retenido con el tiempo. Experimento 4.9-2

Cq =0.1589+0.0545exp(—0.0300t) g/L M, =0.0278 g

t, min

Figura 7.47 Variacion de la concentracion de retenido con el tiempo. Experimento 4.9-3

Cq =0.1814+0.0499exp(-0.1866t) g/L M, =0.0099 g
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Figura 7.48 Variacion de la concentracion de retenido con el tiempo. Experimento 4.9-5

Cq =0.1821+0.0435exp(—0.5209t) g/L M, =0.0153 g

0 10 20 30 40 50 60

t, min

Figura 7.49 Variacion de la concentracion de retenido con el tiempo. Experimento 4.9-10

Cq =0.1646+0.0545exp(—-0.0910t) g/L  M;=0.0217 g
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Figura 7.50 Variacién de la concentracion de retenido con el tiempo. Experimento 4.9-25

Cy =0.1786+0.0537exp(-0.1754 ) g/L

M, =0.0085 g

Tabla 7.10 Ajuste de los resultados a la ecuacion [7.55] tres parametros

pH I, mM M, g Ma, g Crr, g/L ¢, min“! Crr/Ma
2.0 0 0.0649 0.0978 0.0787 0.0765 0.80
49 0 -0.0024 0.0365 0.2065 0.1741 5.66
49 1 0.0132 0.0504 0.1768 0.1316 3.51
49 2 0.0278 0.0545 0.1589 0.0300 2.91
4.9 3 0.0099 0.0499 0.1814 0.1866 3.64
49 5 0.0153 0.0435 0.1821 0.5209 4.18
4.9 10 0.0217 0.0545 0.1646 0.0910 3.02
49 25 0.0085 0.0537 0.1786 0.1754 3.33

En la Tabla 7.10 se resumen los resultados obtenidos. Se aprecia una disminucion continua del
soluto disuelto en la fase liquida con el tiempo En los experimentos de mayor transmision,
pH =49y | =1-25 mM, la masa de soluto adsorbida sobre la membrana alcanza valores en
torno a 0.05 g/moddulo, manteniéndose constante a partir de los 15 minutos de filtracion. En la
ultima columna de la Tabla 7.10 se ha calculado el cociente Crr/Ma, que debe estar relacionado

con la constante de equilibrio de adsorcidn de la proteina sobre la superficie interna de los poros

y deberia depender exclusivamente de las condiciones de operacion (pH y fuerza idnica).
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7.5. POLARIZACION DE CONCENTRACION Y COEFICIENTE DE PARTICION

En cada instante la disminucion total de soluto disuelto en la fase liquida viene dada, de acuerdo
con lo visto en el apartado anterior, por:

v Cy) = oM, exp(—ct) L [7.58]
dt min
ya que el volumen de fase liquida se considera constante e igual a 1 L. Este soluto perdido por la
fase liquida debe entrar en los poros y adsorberse sobre la superficie interna de los mismos, por

tanto:

Q,C, =cM, exp(—ct)+Q,C, % [7.59]
|

y la concentracion de entrada en los poros vendria dada por:

oM, exp(—ct)

C
E Q,

+C, % [7.60]

Ecuacién que permite el calculo de Ce en cada uno de los experimentos realizados. Un analisis
simplificado de la polarizacién de concentracion, aplicando el modelo de la pelicula, utilizando el
coeficiente de transferencia de materia y considerando que el movimiento tangencial del fluido

aporta la misma masa de soluto que arrastra, conduce a:

J. :k{gw :gR) [7.61]
w E

Expresion que permite el calculo de la concentracién de soluto en la superficie interna de la

membrana, Cw:

(% /k)Ce —Cq
(e lk) -1

[7.62]
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teniendo en cuenta que:

_ Q m
= (60)(1 10°)(0.0094) s 763

y que el coeficiente de transferencia de materia, estimado en el apartado 6.3 para este caudal de

retenido es: k. = 3.26 10> m/s.

Calculados estos valores, la influencia de la polarizacién de concentracion vendra dada por el
aumento de la concentraciéon de soluto en la superficie de la membrana con respecto a su
concentracion en el seno del retenido, Cw/Cr. Por su parte, el coeficiente de particién aparente
vendra dado por la relacion entre la concentracion de soluto en el liquido que entra en los poros

y la que existe en la superficie de la membrana:

O = [7.64

@) |mo

w

Estos célculos se han realizado para los experimentos en que la transmisién es mas importante:
pH = 4.9 y fuerza idnica apreciable | = 1, 3 y 25 mM, y para tiempos en los que habia

desaparecido el fenomeno rapido de disminucion del caudal: t > 2 minutos:

Tabla 7.11 Polarizacion de concentracion y coeficiente de particién para el experimento 4.9-1

t, minutos Jr105, m/s  Cg g/l Cw, g/L Cw/Cr dap

3 5.23 0.275 0.386 1.86 0.71
4 4.95 0.332 0.575 2.79 0.58
5 4.79 0.306 0.551 2.87 0.56
10 4.09 0.248 0.454 2.33 0.95
15 3.57 0.230 0.619 3.21 0.37
30 3.00 0.154 0.555 2.98 0.28
45 2.66 0.156 0.211 1.27 0.74
60 2.38 0.145 0.258 1.47 0.56
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Tabla 7.12 Polarizacion de concentracion y coeficiente de particion para el experimento 4.9-3

t, minutos Jr105,m/s  Cg g/L Cw, g/L Cw/Cr dap

2 5.60 0.210 0.238 1.25 0.88
3 9.22 0.282 0.410 2.00 0.69
4 4.84 0.338 0.603 2.87 0.56
5 4.59 0.316 0.566 2.65 0.56
10 3.87 0.244 0.615 3.51 0.40
15 3.51 0.221 0.755 4.20 0.29
30 2.88 0.142 0.519 2.78 0.27
45 2.45 0.111 0.364 2.10 0.31
60 2.20 0.086 0.398 2.13 0.22

Tabla 7.13 Polarizacién de concentracion y coeficiente de particion para el experimento 4.9-25

t, minutos Jr105, m/s  Cg g/l Cw, g/L Cw/Cr $ap

2 6.45 0.231 0.251 1.19 0.92
3 5.95 0.332 0.479 2.29 0.69
4 5.46 0.345 0.538 2.51 0.64
5 5.20 0.324 0.534 2.68 0.61
10 4.26 0.263 0.482 2.46 0.55
15 3.71 0.212 0.442 2.46 0.48
30 2.90 0.150 0.303 1.81 0.50
45 2.45 0.112 0.391 2.16 0.29
60 2.19 0.089 0.350 2.00 0.25

Se observa que la influencia de la polarizacion de concentracién es importante durante todo el
proceso, aunque naturalmente ésta es provocada por el coeficiente de particion que disminuye
continuamente a lo largo del proceso; esto indica que como consecuencia de la adsorcion o

deposicion interna, el radio efectivo del poro va disminuyendo.
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Figura 7.51 Variacion del coeficiente de particion con el tiempo. Experimentos a pH 4.9, 400 L/h y 1 bar.
(0)1 mM de NaCl (+) 3 mM de NaCl (x) 25 mM de NaCl

Puesto que los experimentos considerados corresponden a un pH igual al punto isoeléctrico del
soluto y por tanto sus moléculas no tienen carga neta, puede aceptarse que el coeficiente de
particion es provocado solamente por factores estéricos. Aproximando a esferas de diametro ds
la forma de las moléculas de soluto que tratan de entrar en un poro de seccién circular, de
didmetro dy, sélo serian rechazadas por los bordes del poro las moléculas que se encuentren en
una corona circular de diametro externo dp, y didmetro interno d, — ds. Por tanto, la fraccién de

moléculas que penetran en el poro sera:

=4 " _ -5 = (1-1)’ [7.65]

ecuacion que permite el calculo de la relacion de diametros: A. Los valores calculados ponen
claramente de manifiesto que hay un rapido ensuciamiento de las bocas de los poros, el cual
determina a partir de los dos minutos un valor de A del orden de 0.05. Posteriormente, a partir de

los cinco minutos, se produce un continuo estrechamiento de la boca del poro a medida que
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progresa el tiempo de filtracién y la transmision desciende continuamente hasta los 60 minutos,

donde el valor de A es ya cercano a 0.5.
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Conclusiones

1.

En todos los experimentos realizados se observan dos etapas en la disminucion del
caudal de filtrado con el tiempo: un fendmeno rapido que ocurre en los primeros minutos
(2-3) con una disminucién brusca y muy importante del caudal, seguido de un fenémeno
lento que se prolonga durante toda la duracion del experimento con una disminucion

suave del mismo.

Los resultados obtenidos se explican bien con un modelo de flujo en el que el fendomeno
rapido es debido al bloqueo de los poros por particulas que quedan retenidas en puntos
estrechos de los mismos, y el fendmeno lento es debido a la reduccién del diametro de

los poros por deposicion interna:

Q. 1-a+aexp(-15t)
Qo (1+kQ ")

donde o es la fraccion del caudal que circula por poros bloqueables y k2 un parametro

cinético de deposicion de la proteina en la superficie interna de los poros.

La fraccion del caudal que circula por poros bloqueables es maxima, cerca del 90 %, en
el punto isoeléctrico de la proteina; en el rango alcalino, pH > 4.9, esta fraccién en
minima, alrededor del 50 %, mientras que en el rango acido, pH < 4.9, es intermedia:
50-70 %.

Utilizando el concepto de radio efectivo de las particula, res, introducido por Pujar y
Zydney, que combina los efectos del tamafio de las particulas y las interacciones
eléctricas particula-poro, se han explicado los resultados de la influencia del pH sobre

o indicados en la conclusion 3, obteniéndose una relacion lineal entre o y refr:

o =0.926-0.0126r, CON reff €N NM

en el rango &cido, de manera que la fraccion del caudal que pasa por poros bloqueables
aumenta hasta 0.926 al disminuir el radio efectivo de las particulas, ya que éstas pueden

introducirse al disminuir re en poros cada vez méas estrechos y bloquearlos. Por el
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contrario, en el rango alcalino los elevados valores de reft > 50 nm determinan que las
particulas no entran en los poros, no se observa transmision, y el bloqueo sélo puede
producirse en la boca de los poros del lado del retenido, que equivale aproximadamente
al 50 % del caudal.

Parece dificil comprender que cuando las particulas son mas pequefias, en su punto
isoeléctrico, sea cuando bloquean la mayor cantidad de poros, pero es lo que indican los
resultados obtenidos, ya que la disminucidn rapida del caudal es maxima en este punto.
La explicacion de este resultado aparentemente sorprendente puede ser debida a la
agregacion de las particulas, que es maxima en este punto ya que las particulas no
tienen carga; no obstante, esta agregacion debe producirse fundamentalmente en el
interior de los poros, cuando las particulas muy pequefias ya han penetrado en la mayor

parte de ellos.

Es indudable que en su camino por el interior de los poros las particulas deben
experimentar un retraso importante debido a sus choques con las paredes, lo que
tendera a aumentar su concentracion a lo largo del poro; esta circunstancia, junto con el
hecho de encontrarse en un ambiente confinado con frecuentes estrechamientos y
cambios de direccion, facilitard& mucho los choques entre particulas y por tanto sus
posibilidades de agregacion, por lo que muy probablemente los poros sean bloqueados
por agregados de BSA, la presion ejercida por la fase liquida, que en el interior de los

poros avanza en direccion axial, contribuye a estabilizar estos agregados.

Por el contrario, las particulas muy grandes que no puedan penetrar en los poros, solo
bloquearan aquellos cuya entrada en la camara de retenido permita alojarlas vy

resguardalas de la importante velocidad tangencial de la fase liquida en esta zona.

Los resultados indicados en las conclusiones 3 y 4 ponen de manifiesto que la estructura
porosa de las membranas TAMI es muy irregular, con poros que presentan a lo largo de
su recorrido puntos estrechos facilmente bloqueables. Los valores obtenidos para el
parametro cinético de deposicion interna, kz, son méaximos entre los puntos de carga

cero de la proteina y de la membrana, pH = 4.9-7, y disminuyen de forma semejante
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para valores mas &cidos o mas alcalinos. Resultado légico, ya que en el intervalo
indicado, particulas y membranas o no tienen carga o tienen carga de signo opuesto, lo
que favorece la deposicién; por el contrario, fuera de este intervalo particulas y
membrana tienen cargas del mismo signo, y tanto mayores cuanto mas lejos de los

limites de este intervalo.

El aumento de la fuerza idnica provoca una disminucion de la fraccion del caudal que
pasa por poros bloqueables, a., si bien la mayor parte de esta disminucion se produce en
el intervalo 0-5 mM, probablemente debido en parte al ligero incremento del tamafio de
las particulas por la formacién de la doble capa eléctrica, que impide que puedan entrar
en los poros mas pequefios; pero también y sobre todo al hecho de que esta doble capa

ionica dificulta la agregacion en el interior de los poros.

El aumento de la fuerza idnica provoca un aumento del parametro cinético de deposicion
interno, ko; este aumento también se produce en el intervalo 0-5 mM, aunque en este
caso es probablemente debido al aumento de la concentracion de particulas en el

interior de los poros al aumentar la transmisién.

En la mayor parte de los experimentos realizados la masa de soluto que ha pasado por
la membrana arrastrada por el filtrado, Msr, se ajusta bien a la siguiente expresion en

funcion del tiempo:

a, t?
M. =%
b, +t?

que implica un caudal de soluto, dMsf/dt, que primero aumenta con el tiempo pasa por
un valor maximo y a continuacién desciende. Estos resultados sugieren que la
deposicion sobre la superficie limpia de la membrana es mucho mas intensa que sobre
la monocapa formada inicialmente, lo que determinaria la aparicion de este maximo en
el caudal de soluto. El retraso del soluto con respecto al liquido en el interior de los
poros, debido a los choques con las paredes ya comentado, también contribuye a la

aparicion de este maximo, pudiendo determinar la aparicidén de valores puntuales de la
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10.

1.

12.

transmisién superiores a la unidad, como en ocasiones se observa. En presencia de
fuerza ionica los resultados son muy semejantes en todo el intervalo investigado: 1-25
mM: se alcanza el maximo caudal de transporte de sélido entre 12 y 15 minutos, con una
valor del orden de 0.0050 g/min, y a continuacion desciende lentamente siendo la

transmision todavia importante al cabo de la hora.

Los resultados obtenidos en los experimentos con transmision apreciable, pH = 4.9 y
| = 1-25 mM, indican que la masa de soluto adsorbida sobre la membrana alcanza un
valor constante a partir de los 15 minutos de 0.05 g/mddulo, con una constante de

equilibrio de adsorcion:

Concentracionde soluto en disolucion g/L
Concentracionde soluto adsorbido  g/modulo

del orden de 3, lo que esta de acuerdo con la conclusion 8.

La estimacion de la concentracion de soluto en la capa de polarizacién, Cw, pone de
manifiesto la influencia de este fendémeno en el proceso ya que la relacion Cw/Cr es del

orden de 2.

Los valores obtenidos para el coeficiente de particion aparente indican que disminuye
continuamente desde 0.90, una vez terminado el periodo de disminucién rapida del
caudal, hasta valores proximos a 0.2 al cabo de 1 hora, lo que indica una variacion de la
relacion diametro de particula/diametro de poro, A, de 0.05 a 0.5, en el mismo periodo
de tiempo. El primer valor es consistente con el tamafio nominal de poro: 7/140 = 0.05 y
el segundo indica una importante disminucién del tamafio de poro debida a la deposicion

0 adsorcién en su superficie interna.

Los resultados obtenidos a pH = 2, aunque se ajustan muy bien al modelo de flujo de
liquido desarrollado y a la ecuacion propuesta para el transporte de soluto a través de
los poros, presentan caracteristicas especiales que sugieren una interaccion
especialmente intensa entre la superficie de la membrana y las particulas, a pesar de la

apreciable carga positiva de ambas. Asi, los resultados ponen de manifiesto que se
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produce una intensa adsorcion de las particulas sobre la superficie externa de
membrana en la camara de retenido, practicamente instantanea, que no se ha
observado en ningun otro experimento, y se produce un maximo muy destacado en el
transporte de soluto a través de los poros que se alcanza a un tiempo apreciablemente
inferior que en los restantes experimentos, lo que también indica una adsorcion rapida e

intensa sobre la superficie interna de los poros.

Estos resultados sugieren que a la elevada concentracion de protones que determina
este pH, 0.01 M, se debe haber producido algun cambio en la proteina que facilita su

union a la superficie de la membrana.
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NOMENCLATURA

ai

az

Ag

As

Ar

b1

b2

B1, B2y Bs

Constante en la ecuacién de variacién de Msr con el tiempo.

Ajuste hiperbolico. Ecuacion [7.53]

Constante en la ecuacién de variacién de Msr con el tiempo.

Ajuste sigmoidal. Ecuacion [7.54]
Area de la membrana

Constante para el célculo del caudal de filtrado mediante bloqueo
completo e intermedio de los poros de membrana (ecuaciones
[3.39] y [3.48])

Area de los poros de la membrana

Constante para el célculo del caudal de filtrado mediante bloqueo

estandar de los poros de membrana. Ecuacion [3.44]

Constante para el calculo del caudal de filtrado, mediante

formacion de una torta. Ecuacion [3.51]

Parametro de la funcion de la densidad de probabilidad f(r) en

funcién de ry o. Ecuacién [3.4]

Constante en la ecuacién de variacién de Msr con el tiempo.

Ajuste hiperbdlico. Ecuacién [7.53]

Constante en la ecuacién de variacién de Msr con el tiempo.

Ajuste sigmoidal. Ecuacion [7.54]
Coeficientes del virial para la presién osmotica. Ecuacion [3.32]

Constante en la ecuacion [7.55] de variacion de Cr con el tiempo
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Ce

Cr

Cra

Ci

Cwm

Ce

Cr

Crr

Cro

Cs

Csal

Cw

Co

du

de

Concentracion local de soluto

Concentracion de soluto de entrada en los poros de la membrana

Concentracion de soluto en el filtrado a la salida de la membrana

Concentracion de soluto en el filtrado a la salida de la camara de
filtrado

Concentracion del ion i del electrolito

Concentracion de macromolécula en disolucién

Concentracion de particulas en el fluido que circula por los poros

Concentracion de soluto en el retenido

Concentracion residual de soluto en el retenido

Concentracion de soluto en el retenido a tiempo inicial

Concentracion de soluto en el interior del poro, promediada para

el radio

Concentracion de sal afiadida a la disolucion

Concentracion de soluto en la superficie interna de la membrana

Concentracion inicial de soluto en la disolucién

Diametro hidraulico de la membrana

Didmetro de poro de la membrana

Didmetro de poro de la membrana a tiempo inicial

198



Nomenclatura

dr

Ds

JrF

JF

Jro

J FOext

Jss

Diametro del canal de retenido

Coeficiente de difusién binario del soluto

Funcion de distribuciéon de edades

Coeficiente de friccion de Fanning

Densidad de probabilidad o fraccién de poros de tamario r

Constante de Faraday

Permeabilidad hidraulica de la membrana

Fuerza ionica

Parametro de la ecuacién [3.38] de flujo de filtrado en los

modelos de fouling

Flujo de filtrado

Flujo critico de ensuciamiento

Flujo inicial de filtrado

Caudal inicial de filtrado extrapolado a tiempo cero

Flujo de filtrado limite en estado estacionario

Constante de Boltzmann

Relacion entre la velocidad de deposicion de los sélidos en la
superficie interna del poro y la masa que entra en éstos en cada

instante. Ecuacién [7.33]
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kL

K+

k2

Kat

Ka2

Ks

Kc

Kp

Ks

Kr

Constante que relaciona la disminucion del didmetro de poro en

la ecuacion [7.34]
Constante para la ecuacion [7.35]
Coeficiente de transferencia de materia.

Constante proporcional a la cantidad de particulas que pasan por

los poros bloqueables, por unidad de tiempo. Ecuacion [7.27]

Constante proporcional a la concentracion de particulas en el

fluido que circula por el interior de los poros. Ecuacién [7.36]

Constante de equilibrio entre la membrana neutra y la membrana

cargada negativamente. Ecuacion [5.1]

Constante de equilibrio entre la membrana cargada

positivamente y la membrana neutra. Ecuacion [5.2]

Superficie bloqueada del area de membrana por unidad de

volumen filtrado. Ecuacion [3.40]

Factor de impedimento para el transporte por conveccion del

soluto a través de la membrana

Factor de impedimento para el transporte por difusién del soluto a

través de la membrana

Disminucién en el area transversal de los poros por unidad de
volumen filirado, debida a la adsorcién de las particulas.
Ecuacién [3.45]

Area de torta por unidad de volumen filtrado en la ecuacion [3.52]
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Lep Longitud efectiva de poro de la membrana

Lr Longitud de la cdmara de retenido

M Masa de soluto en el sistema

Ma Masa de soluto adsorbida sobre la superficie interior de los poros
Mm Masa de soluto depositada en la membrana

Mse Masa de soluto que pasa por la membrana

Mr Masa de torta de soluto formada sobre la superficie filtrante

Mo Masa inicial de BSA puesta en cada experimento

Parametro de las ecuaciones [3.39], [3.36], [3.37] y [3.38] de

" flujo de filtrado en los modelos de fouling

NL Numero de poros libres de la membrana a tiempo > 0

Np NUmero de poros en la membrana

Np(r) Numero de poros de radio r

Ns Flujo de soluto por el interior de la membrana

No NUmero inicial de poros libres de la membrana

Nos Numero inicial de poros libres bloqueables de la membrana
P Presion

(AP)m Presion transmembrana media
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APe

APgs

APR

APs

Pewm

do

Qo

Qr

Qro

QFoext

Qr

leff

rs

Caida de presion en la entrada de la camara del retenido

Caida de presion en la entrada y la salida de la camara del

retenido

Caida de presion en los canales de retenido

Caida de presion en la salida de la camara de retenido

Numero de Peclet para la membrana

Caudal de filtrado que pasa por cada poro en cada instante

Caudal inicial de filtrado que pasa por cada poro libre de la

membrana

Caudal inicial de filtrado que pasa por cada poro bloqueable de la

membrana

Caudal de filtrado

Caudal inicial de filtrado

Caudal inicial de filtrado extrapolado a tiempo cero
Caudal de retenido

Radio de poro de la membrana

Radio efectivo de la proteina (soluto) cargada
Radio medio del poro de la membrana

Radio del soluto

202



Nomenclatura

Re

Rr

Re

Ri

Ru

Rum’

RRr

Rt

Re

Rep

Sw

So

Constante de los gases perfectos

Resistencia de ensuciamiento externo

Resistencia de ensuciamiento o “fouling”

Resistencia debida a la capa de polarizacion

Resistencia de ensuciamiento interno

Resistencia intrinseca de la membrana

Resistencia global de la membrana

Relacion entre la resistencia de la torta y la resistencia intrinseca

de la membrana

Resistencia hidraulica de la torta formada sobre la membrana

NUmero de Reynolds en la camara de retenido

NUmero de Reynolds en la camara de permeado

Transmision de la membrana

Seccion del tubo de alimentacién al modulo

Transmision observada de la membrana

Superficie interna de los poros de la membrana

Seccién del canal de retenido

Valor asimptético de la transmisidn real para Peclet infinito
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Sc Numero de Schmidt
Sh Numero de Sherwood
t tiempo de filtracion

tiempo al que se alcanza un méximo en la variacion de Msr con

tmax , . S
el tiempo, segun el ajuste sigmoidal
T Temperatura
Up Velocidad de circulacion del filtrado
U_P Velocidad media de circulacion del filtrado
Uro Velocidad de circulacion del filtrado a tiempo inicial
Ur Velocidad de circulacion del retenido por la camara
Ver Volumen de la camara de filtrado
VE Volumen filtrado por la membrana
VL Volumen de la fase liquida
Vp Volumen del circuito de permeado
Vr Volumen del circuito de retenido
z Carga superficial de la proteina
Zi Valencia del ion i del electrolito
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Letras griegas

COlblog

Bbloq

YI, Yz, y35 r

oM

Er

€0

Fraccion de poros susceptibles de ser bloqueados

Fraccion de poros susceptible de ser bloqueados calculada a

partir de la relacion entre Qro y Qroext

Parametro de la ecuacién caracteristica de bloqueo. Ecuacion
[3.55]

Relacidn adimensional de constantes para la ecuacion [7.40]

Parametro de la ecuacién caracteristica de bloqueo. Ecuacion
[3.55]

Parametros de la ecuacion [3.25] para obtencidon de los

coeficientes de transferencia de materia

Espesor de la capa de polarizacién

Espesor de membrana

Variacion

Rugosidad de la superficie interna del modulo de retenido

Permititividad relativa

Permitividad del vacio

Tiempo adimensional para la funcion de distribucion de edades

Longitud de Debye

Relacion entre el radio del soluto y el del poro de membrana
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Tlw

(O]

¢ap

Yz

Viscosidad del disolvente

Movilidad electroforética del soluto cargado

Presion osmotica

Presidn osmotica para Cr

Presion osmotica para Cw

Densidad

Desviacion estandar

Coeficiente de reflexion

Densidad de carga superficial en la proteina

Variable adimensional para el tiempo en la ecuacion [7.39]

Coeficiente de particion

Coeficiente de particion aparente

Relacion entre la resistencia de la capa de polarizacién y la

presion transmembrana. Ecuacién [3.29]

Porosidad de la membrana

Potencial zeta de la membrana

Velocidad angular de giro

206



Nomenclatura

ABREVIATURAS

ATZ Aluminio, titanio y circonio

BSA Seroalbumina bovina

CA Acetato de celulosa

CFC Clorofluorocarbono

CTA Triacetato de celulosa

DLH DL-Histidina

DN Didmetro nominal

DSC Escaneado de calorimetria diferencial
EDTA Etilendiaminotetra-acético

FESEM Microscopia electronica de barrido de emision de campo

Técnica de transferencia de energia de resonancia de

PRET fliorescencia

HIgG Inmunoglobulina G humana

HPTFF Filtracién tangencial de alta resolucion
HSA Sero albimina humana

lgG Inmunoglobulina G

MF Microfiltracion

n.e. Sin efecto significativo
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NF Nanofiltracion

n.m. Numero de muestras tomadas
PA Poliamida aromatica

PAN Poliacrilonitrilo

PBI Polibencimidazol

PBW Limpieza invertida periddica
PEI Poliéterimida

PES Poliétersulfona

pl Punto isoeléctrico

PI Polimida

PM Peso molecular

PP Polipropileno

PS Polisulfona

PTFE Politetrafluoretileno

PVA Alcohol polivinilico

PVC Policlorovinilo

PVDF Polifluoruro de vinilideno
PVP Polivinil-pirrolidona
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pzc

RC

RO

pm

SDS

SEC

SEM

TFF

UF

Punto de carga cero

Celulosa regenerada

Osmosis inversa

Revoluciones por minuto

Sodio dodecil sulfato

Cromatografia de exclusion por tamafio

Microscopia electronica de barrido

Filtracién tangencial

Ultrafiltracion
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