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1. WST§P

Drugę połowę lat siedemdziesiętych oraz lata oslemdzlesięte znamionuje 
zarówno w naszym kraju. Jak i w świacie dalsze zaostrzanie się problemów 
związanych z niedostateczny ilości« surowców i energii oraz zanieczysz
czenie* środowiska a równocześnie podejmowanie szeregu inicjatyw majęcych 
na celu rozwiązanie tych zagadnień.

Bardzo ważnę dziedzinę ochrony środowiska, zwięzanę również z odzyski
waniem surowców 1 oszczędności; energii, jest rozwój i wprowadzanie do 
praktyki przemysłowej procesów membrenowych. W wielu przypadkach sę one 
bardziej skuteczne, mniej energochłonne 1 tańsze niż alternatywne procesy 
klasyczne takie jak: destylacja, krystalizacja, ekstrakcja i Inne. Zna
czenie procesów membrenowych rozwlęzujęcych skutecznie trudne problemy 
rozdziału masy będzie wzraatało w niedalekiej przyszłości. Procesy te aę 
dziedzinę badań kilku dyscyplin naukowych: specjaliści z zakresu chemii 
polimerów opracowuję nowe materiały do produkcji membran, fizykochemicy i 
matematycy opisuję własności tranaportowe membran, stosujęc modele mate
matyczne do przewidywania Ich charaktery8tykl rozdzielczej, inżynieria ma 
natomiast za zadanie projektowanie procesów rozdzielania 1 wdrażanie Ich 
w różnych dziadzinach techniki.

Najszybciej i najszerzej procesy membranowe zostały wdrożone do prak
tyki przemyałowej w Stanach Zjednoczonych a naatępnle w niektórych kra
jach Europy Zachodniej. Przykładam doceniania tych zagadnień w ZSRR sę 
postanowienia Państwowego Komitetu ds. Nauki i Techniki z 1973 r. [l] i 
ldęcy za tym szybki postęp, obserwowany w ostatnich latach w ZSRR w bada
niach nad zastosowaniem procesów membranowych [2J. Japońska Agencja Nauki 
1 Technologii Przemysłowej powołała specjalny Komitet ds. procesów mem
branowych. Raport, ogłoazony w 1978 r. przez ten Komitet wskazuje 10 te
matów, które powinny zoatać opracowane i wdrożone w jak najkrótszym cza
sie j^3j. Oto najważniejsze z nich:
- membrany do ultrafiltracjl 1 odwróconej osmozy o wysokiej wydajności i 

możliwości regulowania właanościami rozdzielczymi,
- nlskoenergetyczne systemy (z zastosowaniem metod membranowych) do oczy

szczania ścieków komunalnych po biologicznym oczyszczaniu,
- układy do wytwarzania wody na okrętach dalekomorakich, oparte na proce

sach membranowych,
- membrany Jonowymienne o wysokiej wydajności,
- membrany do rozdzielania mieszanin gazowych.
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- enzymatyczne reaktory membranowe,
- membrany do fotosyntezy.

Perspektywy 1 korzyści zastosowania metod rozdzielania opartych ns pro
cesach membranowych, szczególnie ultrafiltracji i odwróconej osmozy, nie 
sę Jeszcze w sposób dostateczny dostrzegane w naszym kraju. Pełna koordy
nacja badań, koncentracja potencjału naukowego i środków dla opracowania 
w jak najkrótszym czasie własnych rozwiązań produkcji membran i modułów 
membranowych, gwarantujących wdrożenie tych metod, przyniosłaby duże ko
rzyści w różnych działach gospodarki, w szczególności przyczyniłaby się 
do szybkiego rozwiązania zagadnień ochrony naturalnego środowiska.

Celem niniejszej pracy było:

- opracowanie sposobu otrzymywania membran ultrafiltracyjnych w oparciu o 
krajowe surowce polimerowe oraz porównanie ich struktury i własności fi
zykochemicznych z membranami z surowców klasycznych i innych stosowa
nych do preparowania tego rodzaju membran za granicę; dotychczas w kra
ju nie produkuje się na skalę przemysłowy membran do ultrafiltracji a 
pracujące instalacje przemysłowe wyposażone sę w membrany pochodzęce z 
importu,

- próba całościowego ujęcia charakterystyki fizykochemicznej membran ul
trafiltracyjnych w oparciu o badania struktury 1 własności transporto
wych; często bowiem zastosowanie membran do Ultrafiltracji ograniczone 
Jest trudnościami ich scharakteryzowania pod względem “ostrego" roz
działu częstek o różnych masach częsteczkowych, kształtach i rozmiarach,

- określenie możliwości praktycznego wykorzystania membran w procesie ul
trafiltracji.

Niniejsze opracowanie stanowi prezentację wyników badań wykonanych w 
latach 1978-1984. W pracy wykorzystano następujęce publikacje:

I. M. Bodzek, 0. Kominek: Frakcjonowanie metodami membranowymi ługów po
siarczynowych z przemysłu celulozowego, Archiwum Ochrony Środowiska,
nr 2, 35, (1979).

II. M. Bodzek, 0. Kominek, E. Kowalska: Ultrafiltration of Cellulose Pulp 
Wastes, Cellulose Chem. Technol., 14, 87, (i960).

III. M. Bodzek, 0. Kominek: Zastosowanie ultrafiltracji do oczyszczania 
ścieków zawierających zużyte emulsje olejowe. Archiwum Ochrony Śro
dowiska, nr 1-4, 41, (1982).

IV. M. Bodzek: Physico-chemical characterization of ultrafiltration mem
branes. Polish J. Chem., nr 7-9, 919, (1983).

V. M. Bodzek: Ultrafiltracyjne membrany z poliakrylonitrylu. Część 1.
Otrzymywanie i struktura. Polimery, nr 2, 63, (1984).

VI. M. Bodzek: Ultrafiltracyjne membrany z poliakrylonitrylu. Część 2.
Własności transportowe. Polimery, nr 7, 267 (l984). 

v i l .  m . Bodzek: Determination of pore characteristics of polymer ultra
filtration membranes by gas adsorption/desorption method. O. Membr.
Sci. , (praca w druku, po recenzjach).
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VIII. M. Bodzek: Mechanizm formowania asymetrycznych membran do ultrafil- 
tracji. Wiadomości Chemiczne (w druku).

IX. M. Bodzek: Zastosowanie membran z poliakrylonitrylu w procesie ul- 
trafiltracji ścieków. Chemia Stosowana (w druku).

X. M. Bodzek, I. Tanistra: Otrzymywanie, metodę ultrafiltrscj1 , koagu- 
lanta lignosulfonowego do odzysku białka ze ścieków. Archiwum Ochro
ny środowiska (w druku).
Metoda przedstawiona w tej pracy Jest również przedmiotem zgłosze
nia patentowego.

XI. M. Bodzek: Ultrafiltracyjne membrany z polichlorku winylu. Polimery 
(w druku).

U w a g a :  Odwołania do powyższych prac maję miejsce w tekście poprzez
cyfry rzymskie, w odróżnieniu od pozostałych pozycji litera
tury oznaczonych cyframi arabskimi.



2. PODSTAWY PROCESÓW ROZDZIAŁU MEMBRANOWEGO

2.1. Pojęcie membrany

Precyzyjne określenie pojęcia membrany, które obejmowałoby wszystkie 
jej aspekty, jest bardzo trudne. Definicja taka wydaje się prostsza. Je
żeli ograniczyć ję Jedynie do membran syntetycznych, z pominięciem zja
wisk charakterystycznych dla procesów membranowych zachodzących w błonach 
komórkowych organizmów żywych. W najbardziej ogólny, ujęciu membrana syn
tetyczna stanowi przegrodę między dwiema fazami (ciekłymi lub gazowymi), 
ograniczajęcę transport substancji chemicznych w taki sposób, że substan
cje te (i energia) mogę być wymieniane między fazami z szybkości, zależ- 
nę od własności membrany oraz charakterystyki faz. Dla celów praktycznych 
ścisłe zdefiniowanie pojęcia membrany jest mniej istotne od znajomości Jej 
funkcji i własności. Pod względem struktury membrany najczęściej dzieli 
•lę na: Jednorodne lub niejednorodne, symetryczne lub asymetryczne, obo
jętne będż jonowymienne. Ich grubość zmienia się w zakresie od 100 nm do 
ponad centymetra a opór elektryczny od tysięcy do ułamka megaomów. Trans
port masy przez membrany może być spowodowany dyfuzję pojedynczych czę- 
stek lub konwekcję lndukowanę przez pole elektryczne będż różnicę ciś
nień, stężeń, temperatury.

2-2. Membranowe procesy rozdzielania

Rozdzielanie w procesach membranowych Jest wynikiem różnicy szybkości 
transportu substancji chemicznych, która determinowana Jest siłę napędowę 
procesu lub siłami dzlałajęcymi na poezczególne skłedniki fazy rozdziela
nej oraz ich ruchliwością i stężeniem wewnętrz membrany [4]. Ruchliwość i 
»tężenie substancji rozpuszczonej w membranie określa wielkość strumienia 
przy danej sile napędowej. Ruchliwość Jest przede wszystkim zależna od 
wielkości częstek substancji oraz fizycznej struktury materiału membrany 
(twardość, krystaliczność, giętkość łańcucha polimerowego itd.), podczas 
9 V stężenie zależy od zdolności fizykochemicznego mieszania substancji z 
materiałem membrany [5]. Transport masy przez membrany Jest procesem nie- 
o wracalnym i opisuję go fenomenologiczne równania więżęce wielkość stru
mienia z odpowiednlę siłę napędowę.

3ako technicznie użyteczne w procesach membranowych rozpatruje się trzy 
rodzaje sił napędowych [ć]:
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- różnicę ciśnień hydrostatycznych.
- różnicę stężeń,
- różnicę potencjału elektrycznego.

Różnica ciśnień między dwiema fazami rozdzielonymi membranę prowadzi 
do powstania strumienia objętościowego oraz rozdziału substancji chemicz
nych, jeżeli przepuszczalność hydrodynamiczna membrany Jest różna dla róż
nych składników fazy. Różnica stężeń wywołuje natomiast transport masy o- 
raz rozdział składników w tym przypadku, gdy ich współczynniki dyfuzji a 
także stężenia w membranie sę różne. Różnica potencjału elektrycznego mię
dzy rozdzielanymi fazami prowadzi również do transportu masy i rozdziału 
składników pod warunkiem, że przeciwnie naładowane częstki wykazuję różnę 
ruchliwość w membranie. Cechę łęczęcę wyżej wymienione siły napędowe Jest 
gradient ich potencjałów chemicznych, na który składaję się różnice ciś
nienia hydrostatycznego, stężenia 1 potencjału elektrycznego [7j.

Siły napędowe i transport masy przez membrany sę zwięzane ze współczyn
nikiem przepuszczalności, który zależy od chemicznej 1 fizycznej struktu
ry membrany. W Jednorodnych membranach polimerowych transport substancji 
spowodowany różnicę stężeń lub ciśnień ma charakter dyfuzyjny e przepusz
czalność tego rodzaju membrany określa współczynnik dyfuzji i stężenie 
składników roztworu w matrycy membrany. W porowatych strukturach membra
nowych transport masy wywołany różnicę ciśnień hydrostatycznych odbywa się 
raczej dzięki przepływowi o charakterze lepkościowym niż dyfuzyjnym L8J . 
W obecności membran Jonowymiennych Jony posiadajęce ten sam ładunek co 
membrana sę odpychane i dlatego nie mogę przez nię przenikać [9]. Rodzaj 
membrany i siły napędowej koniecznej dla przeprowadzenia określonego pro
cesu rozdziału masy zależy od własności substancji rozdzielanej mieszani
ny. W tabeli 1 przedstawiono fenomenologiczne zależności między transpor
tem ma3y s siłę napędowę procesu membranowego [6].

Tabele 1

Fenomenologiczne zależności 
między transportem masy przez membrany 

a odpowiedni? siłę napędowę

Zależność
fenomenologiczna Transport Siła napędowa

Stała
proporcjonalności

Prawo Ficka 
I » -0 A C Masy, I Różnica stężeń, AC

Współczynnik dyfu- 
żji. D

Prawo Ohma 
I - AU/R

Elektrycz
ności, I

Różnica potencjału 
elektrycznego, AU

Opór elektryczny.
R

Prawo Fouriera 
Q - k AT Ciepła, Q Różnica tempera

tur, AT
Przewodnictwo cie
plne , k

Prawo Oarcy'ego 
V = hd A P Objętości, V Różnica ciśnień, 

AP
Przepuszczalność 
hydrodynamiczna,
hd
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Tabela 2
Przemysłowe membranowe procesy rozdzielania

Proces Rodzaj membrany Siła
napędowa

Mechanizm
rozdziału

Zakres
zastosowania

MIKROFIL-
TRACOA

Symetryczne, mi
kroporowate mem
brany; promień 
porów 0,1-10 jim

Różnica ciś
nień
0,01-0,1 MPa

Mechanizm
sitowy

Klarowanie roz
tworów

ULTRAFIL-
TRAC3A

Asymetryczne, mi
kroporowate mem
brany; promień 
porów 1-10 ̂ u.m

Różnica ciś
nień
0,05-0,5 
(l,0) MPa

Mechanizm 
sitowy i 
dyfuzyjny

Rozdział roz
tworów makro- 
częsteczek i 0 
koloidalnym 
stopniu dysper
sji

ODWRÓCONA
OSMOZA

Membrany asyme
tryczne

Różnica ciś
nień
2,0-10,0 MPa

Mechanizm
dyfuzyjny

Rozdział soli 
1 mikroczęstek 
z roztworów

DIALIZA Symetryczne, mi
kroporowate mem
brany, promień 
porów
0,1-10 ji,m

Różnica stę
żeń

Dyfuzja Usuwanie soli 
mikroczęstek 
z roztworów

ELEKTRO-
DIALIZA

Membrany jono
wymienne

Różnica po
tencjału 
elektrycz
nego

Ładunek 
elektrycz
ny cząstek

Usuwanie Jonów 
z roztworów

ROZDZIAŁ
GAZÓW

Membrany jedno
rodne lub poro
wate

Różnica ciś
nień i stę
żeń

Rozpusz
czalność , 
dyfuzja

Rozdzielanie 
mieszanin ga
zowych

Kilka procesów membranowych zostało z powodzeniem zastosowanych do roz
działu roztworów na poziomie molekularnym lub koloidalnym. Procesy te róż
nię się rodzajem membrany i siły napędowej jak również zakresem zastoso
wania oraz technicznymi i ekonomicznymi parametrami. Tabela 2 zawiera da
ne dotyczące procesów o znaczeniu przemysłowym [3J , [6-16]. Największe 
znaczenie praktyczne maję procesy, których siłę napędową jest różnica ciś
nień po obu stronach membrany, tj. mikrofiltracja, ultrafiltracja i od
wrócona osmoza (hlperfiltracja). Rysunek 1 przedstawia zakres wielkości 
rozdzielanych cząstek przy zastosowaniu tych trzech procesów oraz filtra
cji konwencjonalnej wg Kestlnga [17].

Terminem "mikrofiltracja" określa się proces, w którym częstki o śred
nicy 0 ,1 -1 0 ^m sę oddzielane od rozpuszczalnika lub niskoczęsteczkowych 
składników roztworu [l8] . Mechanizm rozdziału oparty Jest na efekcie si
towym i zachodzi wyłęcznie według średnic cząstek. W procesie mikrofil- 
tracji stosuje się symetryczne mikroporowate membrany o średnicy porów 
rzędu 0,1-10 ^m, a różnica ciśnień między roztworem a filtratem nie prze
kracza na ogół 0,2 MPa. Odwrócona osmoza obejmuje proces oddzielania roz
puszczalnika (najczęściej wody) od substancji rozpuszczonych o niskich
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KONWENCJONALNA
FILTRACJA

MIKROFILTRACJA

ULTRA FILTRACJA

ODWRÓCONA
OSMOZA

10'* K>3 10*
Jony Makrocząsteczki 

WIELKOŚĆ CZĄSTEK, pm

10'i 10° »'
Mikro- [ Drobne 

ząsreczKi cząstki zawiesiny

lO* to3
Zawiesiny

Rys. 1. Procesy rozdziału ••■branowago klarowana różnicy ciśnień

ZASILANIE

Rya. 2. Zasada transportu aasy w procesach membranowych kierowanych ciś
nieniem

■asach czyeteczkowych (sole, cukry itp.) , przy czym mechanizm rozdziału 
ma charakter dyfuzyjny. Z uwagi na wysokie wartości ciśnienia osmotyczne- 
go roztworów należy zastosować ciśnienie robocze kilkakrotnie przewyższs- 
jyce ciśnienie osaotyczne (2,0-10,0 MPa). W procesie ultrafiltracji nie 
występuje przeclwciśnienle oemotyczne, a rozdział oparty Jest na fizycz
ny» odsiewaniu czystek substancji rozpuszczonych, nie większych od 0,3 ̂ j,m 
[l9] lub koloidalnych przez membranę o odpowiedniej porowstości. Procesy 
dyfuzyjne odgrywajy również pewny roly w mechanizmie rozdziału. W proce
sie ultrafiltracjl atoeowane ciśnienie robocze nie przekracza i MPa, a
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przechodzący przez membranę ultrafiltrat może zawierać substancje rozpu
szczone o niskich masach cząsteczkowych. W ultrafiltracji stosuje się aea- 
brany porowate symetryczne lub asymetryczne, podczas gdy w odwróconej os
mozie wyłącznie asymetryczne [20].

Schemat transportu masy w procesach rozdzielania, których siły napędo
wą Jest różnica ciśnień, przedstawiono na rysunku 2. W praktyce nie wy
stępuje wyraźna granica różnicująca omawiana procesy, zwłaszcza że można 
preparować półprzepuszczalne membrany z tego samego surowca do wszystkich 
procesów; podobne Jest również oprzyrządowanie aparaturowe. Szereg dal
szych informacji o tych procesach można znaleźć w literaturze [6, 9-16,
21-35] .

•' > i ' \

2.3. Struktura l własności membran syntetycznych

Półprzepuszczalne membrany syntetyczne można sklasyfikować następująco
[6j:
- mikroporowate symetryczne,
- mikroporowate asymetryczne,
- Jednorodne,
- Jonowymienne.

W tabeli 3 przedstawiono własności i zastosowanie membran syntetycz
nych o znaczeniu technicznym.

2.3.1. Membrany mikroporowate

Membrany mikroporowate zbudowane są ze stałej matrycy o zdefiniowanych 
porach lub otworach mających średnicę od poniżej 10 do ponad 50 ̂ m. Roz
dział substancji chemicznych ma w tym przypadku charakter wyłącznie sito
wy i zależy od wielkości porów w membranie i rozmiarów cząstek substancji 
rozdzielanych. Membrany mikroporowate mogą być wytwarzane z różnych mate
riałów, Jak: metale, tlenki metali, grafit lub polimery. Najprostszym mem
branami tego typu są porowate wyroby ceramiczne wykonywane z tlenków krze
mu i glinu metodą modelowania i spiekania [36]. Można stosować również 
drobno sproszkowane polimery, otrzymując struktury o wielkości porów od 
1 pm do ponad 50 ̂ m , w zależności od wielkości cząstek surowca. Inną me
todą wytwarzania tego rodzaju membran Jest rozciąganie Jednorodnego filmu 
polimerowego o strukturze częściowo krystalicznej. Technikę tę stosuje się 
głównie do otrzymywania filmów z polietylenu i policzterofluoroetylenu. 
Uzyskuje się w ten sposób membrany o stosunkowo jednorodnej wielkości po
rów (l-20 p.m) [37j. Membrany o jednorodnej wielkości porów oraz prawie 
idealnie cylindrycznym ich kształcie można otrzymać w procesie bombardo
wania, w reaktorze atomowym. Jednorodnych filmów .polimerowych (najczęś
ciej poliwęglanów) wiązką promieniowania Jądrowego. Metoda ta nazywana 
Jest w literaturze anglosaskiej "track-etching method" [3eJ . Bombardujące



Tabela 3

Membrany syntetyczne, ich struktura, otrzymywanie i zastosowanie

Rodzaje membran Materiał membrany Struktura membran Sposób otrzymywania Zastosowanie

Ceramiczne iub z 
metali

Glina, krzemionka, 
tlenek glinu, gra
fit. srebro, wolfram

Mikroporowate; 
średnica porów: 
0 f 05-20 [xm

Modelowanie i spiekanie 
ceramiki lub proszków 
metali

Filtracja w podwyż
szonych temperaturach, 
rozdział qazów

Szklane Sz"kło Mikroporowate; 
średnica porów: 
10-100 um

Działanie ołowiu na roz
puszczalne w kwasie fazy 
z dwuskładnikowej miesza
niny tworzącej szkło

Filtracja mieszanin 
molekularnych

Spiekane membrany 
polimerowe

Policzterofluoroety- 
len, polietylen, 
polipropylen

Mikroporowate j 
średnica porów: 
0,1-20 [xn

proszków polimerów
Filtracja zawiesin, 
filtracja powietrzna

Rozciągane mem
brany polimerowe

Policzterofluoroety- 
len, polietylen

Mikroporowate; 
średnica porów: 
0,1-5 îm

Rozciyganie filmów poli
merowych o strukturze 
częściowo krystalicznej

Filtracje powietrza, 
filtracja rozpuszczal
ników oroanicznych

Membrany otrzymane 
metody napromie
niowania i ługowa-

Poliwęglany, poli
estry

Mikroporowate; 
średnica porów: 
0,02-20 £im

polimerowego i ługowa
nie kwasem

Filtracja zawiesin, 
sterylizacja roztwo
rów biologicznych

Membrany syme
tryczne otrzymane 
metody rozdziału

Estry celulozy Mikroporowate; 
średnica porów: 
0,1-10 f.im

Wylewanie roztworu po
limeru i żelowanie sła
bym rozpuszczalnikiem z

Sterylizacja roztwo
rów, oczyszczanie wody, 
dializa

Membrany asyme
tryczne

Estry celulozy, po
liamidy, polisulfon 
1 inne polimery

Osdnorodna warstwa 
naskórkowa na po
rowa t«1 matrycy

Wylewanie roztworu poli
meru i żelowanie słabyn 
rozpuszczalnikiem

Ultraflltracja i od
wrócona osmoza roztwo
rów molekularnych

Membrany dwu
warstwowe

Estry celulozy, po
liamidy, polisulfon

Oednorodny łilm po
limerowy na mikro- 
oorowatym podłożu

Osadzanie cienkiego fil
mu polimerowego na ni- 
kroporowstel strukturze

Odwrócona osmoza roz
tworów molekularnych

Membrany Jedno- Guma silikonowa Dednorodny film 
polimerowy

Wytłaczanie Jednorodnego 
filmu polimerowego

Rozdział gazów

Membrany Jonowy
mienne

Polichlorek winylu, 
polisulfon, polie
tylen

«Jednorodny lub mi- 
kroporowaty film ze 
związanymi jonami

Mieszanie proszków wy
mieniaczy Jonowych z po
limerem lub sulfonowa
nie i amincwanle jedno
rodnych filmów poli
merowych

Elaktrodlaliza. odsa
lania



- 14 -

cząstki przechodząc przez film pozostawiaj# sensibilizowane ślady, w któ
rych wiązania chemiczne głównego łańcucha polimerowego zostaję znacznie 
osłabione. W drugim etapie procesu fil* poddaje się działaniu substancji 
trawiącej. W miejscach napromieniowanych tworzę się wówczas cylindryczne 
pory, których wielkość zależy od czasu wytrawiania a gęstość od czasu na
promieniowania.

dostępne w handlu mikroporowate membrany są zwykle otrzymywana z poli
merów celulozowych metodą określaną Jako proces rozdziału fazowego [l?. 
39-4l], W procesie tym jednorodny roztwór polimeru w odpowiednim rozpusz
czalniku wylewa się w postaci filmu o odpowiedniej grubości (20-200 jj.m). 
Żelowanie wylanego filmu polega na penetracji słabym rozpuszczalnikiem 
(określsnym w dalszej części pracy również Jako substancja wytrącające), 
którym nasycona jeat faza parowa. W innej metodzie żelowanie polega na 
kontrolowanym odparowaniu rozpuszczalnika z wylanego filmu (mieszenina po
limeru, rozpuszczalnika i substancji wytrącającej), co prowadzi do wzros
tu stężenia słabego rozpuszczalnika i uformowania membrany [40]. Proces 
rozdziału fezowego nożna też prowadzić drogą ochładzania roztworu błono- 
twórczego [41J . Symetryczne membrany mikroporowate stosuje się w opera
cjach rozdzielenia przede wszystkim do klarowania roztworów, usuwania bak
terii i innych mikroorganizmów, wykrywania składników patologicznych oraz 
detoksyzacji krwi w sztucznych nerkach [42].

2.3.2. Membrany jednorodne

Membrany jednorodne stanowią gęsty film, przez który transport substan
cji może odbywać się dzięki sile napędowej spowodowanej różnicą ciśnień, 
stężeń lub potencjałów elektrycznych. Rozdział składników zależy od szyb
kości ich transportu wewnątrz membrany, która z kolei związana jest ze 
współczynnikiem dyfuzji i stężeniem tych składników w membranie. Ważną 
własnością membran jednorodnych Jest możliwość rozdziału substancji che
micznych o zbliżonej wielkości cząstek 1 Identycznym współczynniku dyfu
zji, o ile substancje te wykazują różną rozpuszczalność w membranie [20]. 
Typowym przykładem membran jednorodnych są filmy z gumy silikonowej sto
sowane do oddzielania helu w mieszaninach gazów [43].

2.3.3. Membrany asymetryczne

Membrany asymetryczne stosowane są w procesach membranowych kierowa
nych różnicą ciśnień, głównie w odwróconej osmozie i ultrafiltracji. Ich 
strukturę stanowi górna, bardzo cienka tzw. warstwa naskórkowa (ang: skin 
layer) o grubości 0,1-0,5 jim, osadzona na porowatym podłożu (matrycy) o 
znacznie większej grubości, rzędu 50-200 ̂ .m. O podstawowych własnościach 
membrany, a więc Jej selektywności i wydajności decyduje przede wszystkim 
werstwa naskórkowa. Jej znikoma grubość umożliwia uzyskanie wysokiej prze
puszczalności hydraulicznej. Membreny asymetryczne, w odróżnieniu od sy
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metrycznych (mikroporowatych), charakteryzuj? się stabilności? szybkości 
transportu na skutek wyeliminowania zjawiska blokowania porów w trakcie 
procesu. Efekt ten ilustruje rysunek 3.

Podłoże (matryca) membrany może 
mieć strukturę gąbczastą o jednako
wej wielkości porów w całym przekro
ju poprzecznym membrany lub o zróż
nicowanej wielkości porów, wzrasta
jącej wraz z odległości? od warstwy 
naskórkowej [44j . Wśród membran asy
metrycznych spotyka się również struk
tury, których podłoże zawiera duże 
puste przestrzenie (pory) w kształ
cie wydłużonej kropli (ang: finger
like structure) lub innej bryły geo
metrycznej, rozciągające się niekie
dy wzdłuż całego przekroju membrany 
[44].

Membrany asymetryczna otrzymuje 
się dwoma sposobami:

- w procesie rozdziału fazowego [i7j,
« w procesie dwustopniowym (tzw. mem

brany dwuwarstwowe - ang: composi
te membranes) z oddzielnym otrzy
mywaniem warstwy naskórkowej [12].

Otrzymywanie membran asymetrycznych metodę rozdziału fazowego[45, 46] 
polega na wylaniu z Jednorodnego roztworu polimeru (o stężeniu 10-30%wag.) 
w odpowiednim rozpuszczalniku filmu o grubości ok. 100-500 ̂ .m, a następ
nie żelowaniu otrzymanego filmu w słabym rozpuszczalniku, najczęściej w
wodzie lub wodnych roztworach substancji modyfikujących. W trakcie proce
su żelowania (po zanurzeniu wylanego filmu do roztworu słabego rozpusz
czalnika) Jednorodny roztwór polimeru ulega przejściu w układ dwufazowy, 
tzn. fazę stężoną (stałą), która formuje końcową strukturę membrany oraz 
fazę ciekłą, bogatą w rozpuszczalnik, tworzącą wypełnione cieczą pory w 
membranie [4 4, 47-53]. Na powierzchni membrany, gdzie rozpoczyna się pro
ces żelowania i przebiega z największą szybkością, tworzą się pory mniej
sze w porównaniu do pozostałej części membrany. W efekcie tworzy się struk
tura asymetryczna. Przyjmuje się, że warstwa naskórkowa odpowiedzialna 
jest za własności rozdzielcze membrany a porowata matryca za przepusz
czalność hydrauliczną. W membranach asymetrycznych otrzymywanych metodą
rozdziału fazowego występuje zjawisko kompresji porów [j>4-56] , powodujące
spadek szybkości transportu w czasie.

W praktyce membrany ultraflltracyjne wytwarzane metodą rozdziału fazo
wego można otrzymać z każdego rozpuszczalnego polimeru, który wytrąca się

*>)

Rys. 3. Schemat transportu masy 
przez membrany

a) asymetryczne, b) symetryczne
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a)

o)

POLIMER A 

POLIMER B

Rys. 4. Budowa membran asymetrycznych
a) membrana otrzymana metody rozdziału fazowego, b) membrana dwuwarstwowa

pod wpływem słabego rozpuszczalnika. Ponieważ substancję wytręcajęcę Jest 
zwykle woda, wybór materiału polimerowego jest ograniczony do tych, które 
rozpuszczaj; się w rozpuszczalnikach mieszających się z wodę.

Badania struktury membran asymetrycznych otrzymywanych metodę rozdzia
łu fazowego nasunęły koncepcję wytwarzania membran dwuwarstwowych [l2, 57- 
62] z oddzielnym preparowaniem warstwy naskórkowej oraz matrycy. Warstwa 
nośna (matryca) może być otrzymena z octanu celulozy lub polimerów niece- 
lulozowych (np. polisulfonu). W nowej generacji membran dwuwarstwowych 
[6l] stosuje się technikę wytwarzania warstwy naskórkowej polegajęcę na 
formowaniu tej warstwy bezpośrednio na powierzchni porowatej matrycy. Zwy
kle matrycę (polisulfonowa membrana ultraflltracyjna) powleka się roztwo
rem polimeru a warstwa naskórkowa, ściśle przylegajęca do podłoża, tworzy 
się dzięki reakcji usieciowania polimeru. Membrany dwuwarstwowe sę bar
dziej odporne na ciśnieniowę kompresję porów niż klasyczne membrany asy
metryczne. Stosuje się je głównie w procesach odsalania metodę odwróconej 
osmozy.

Różnice w budowle membrany asymetrycznej, otrzymanej w procesie roz
działu fazowego oraz membrany dwuwarstwowej, przedstawiono na rysunku 4.

warstwa aktywna

 ̂0,2/jm 
100/jm

warstwa aktywna

30 +100 nm

75 jum

porowate poatoze



3. FIZYKOCHEMICZNE METODY BADAŃ ULTRAFILTRACYJNYCH 
MEMBRAN POLIMEROWYCH

Membrany sę przedmiotem intensywnych badań w zakresie chemii fizycz
nej , inżynierii chemicznej, chemii polimerów, biologii, fizjologii i me
dycyny. Badania te koncentrują się na poszukiwaniu zależności między włas
nościami transportowymi membran a ich struktury oraz wyjaśnieniu mecha
nizmu formowania membren w trakcie ich preparowania. Dokładne poznania 
budowy membran a szczególnie struktury porowatej i molekularnej jak rów
nież określenie parametrów decydujących o przenoszeniu składników roztwo
ru umożliwi pełniejsze zrozumienie mechanizmu transportu masy oraz dobór 
i ocenę przydatności określonych rodzajów membran dla różnych dziedzin za
stosowania procesów membrenowych.

Charakterystyka strukturalnych własności ultrafiltracyjnych membran o- 
trzymywanych metody rozdziału fazowego powinna obejmować trzy elementy:

- charakterystykę warstwy naskórkowej (gęstość, wymiary, kształt i orien
tację porów, topografię) ,

- charakterystykę warstwy nośnej (porowatość, kształt, ilość i wielkość 
porów),

- własności transportowe wody i rozdzielanych substancji.

Własności chemiczne membran ultrafiltracyjnych identyfikuje się na ogół 
z ich odpornościy na działanie rozpuszczalników oraz innych chemikaliów 
(odporność na odczyn środowiska, środki utleniajyce itp.), aktywności;
powierzchni (powinowactwo w stosunku do zasad i kwasów Lewisa) oraz zwil
żalności; (bilans hydrofilowo-hydrofobowy) [63]. Istotna Jest również od- 
pnfpnać mechaniczna i termiczna membran.

Charakteryatyka corów, w szczególności ich wielkość i dystrybucja wpły
wa na przepuszczalność i selektywność membrany. Najważniejsze metody cha
rakteryzowania porowatej struktury membran s; następujące [l7, 64-68]:

a) określanie krytycznego ciśnienie powietrza, przy którym membrano staje 
się przepuszczalna (metoda punktu pęcherzykowego, ang : bubble-point 
method) ,

b) określanie przepuszczalności cieczy w powiązaniu z równaniem Hagena- 
• Poiseuille'a,
c) określanie przepuszczalności gazów przez membrany,
d) bezpośrednia obserwacja powierzchni membrany pod mikroskopem elektro

nowym,
e) badania adsorpcji gazów i pary wodnej.



- 18 -

Metody a) i b) pozwalają na określenie średniego i maksymalnego pro
mienia porów a ich połączenie daje możliwość obliczenia dystrybucji wiel
kości porów jjŁ7, 69]. Badanie przepuszczalności gazów umożliwia oznacza
nie średniej wielkości porów membran zachowujących swoją strukturę w sta
nie wysuszonym [70]. Analiza powierzchni membran pod mikroskopem elektro
nowym prowadzi do określenia wielkości, gęstości i dystrybucji porów war- 
stwy powierzchniowej |68, 7l]. Badania mikroskopowe przekrojów poprzecz
nych pozwalają na określenie ogólnej budowy membrany oraz struktury 1 
konfiguracji porów, których wielkość znajduje się w zasięgu rozdzielczoś
ci mikroskopu elektronowego. Zaletą badań mikroskopowych Jest możliwość 
bezpośredniego wglądu w budowę fizyczną membran. Obiecującą metodą cha
rakteryzowania porów Jest badanie izoterm adsorpcji i desorpcji gazów i 
par na msmbranle, co zostało szczegółowo omówione w dalszej części pracy 
oraz w badaniach własnych [vil]. W większości tych metod zakłada się, że 
pory w membranie są cylindryczne 1 na tej podstawie oblicza się odpowied
ni parametr modelu porowatości membrany.

Mimo postępów w badaniach nad charakterystyką membran nadal odczuwa się 
brak Informacji dotyczących molekularnej ich struktury. Dane o strukturze 
porów i konfiguracji całej membrany są niezbędne dla zrozumienia własnoś
ci transportowych, natomiast znajomość struktury molekularnej umożliwia 
wyjaśnienie mechanizmu transportu składników roztworu poddawanego roz
działowi. Badania struktury molekularnej membran asymstrycznych ukierun
kowane są na określenie stanu materiału polimerowego (krystaliczny, amor
ficzny, szklisty), stopnia uporządkowania i ruchliwości segmentów łańcu
cha polimerowego, obecności 1 kształtu defektów i mikroporów o średnicach 
wykraczających poza rozdzielczość mikroskopii elektronowej, struktury wo
dy wewnątrz membrany oraz wzajemnego oddziaływania składników roztworu 
rozdzielanego z matrycą membrany. Molekularną strukturę materiału polime
rowego tworzącego szkielet membrany można badać przy zastosowaniu termo- 
analizy różnicowej (oTA) [7 2 , 73], różnicowej kalorymetril skaningowej 
[74], analizy rentgenograficznej dyfrakcyjnej 1 w świetle rozproszonym [75] 
oraz spektrometrii w podczerwieni [76]. Informacje na temat istnienia mi- 
kroporów w membranie uzyskuje się z pomiarów adsorpcji gazów i ich prze
puszczalności [77-78] jak również z pomiarów rozpraszania promieni rent
genowskich. Struktura wody wewnątrz membran może zostać określona przez 
analizę izoterm adsorpcji pary wodnej [20] , funkcji termodynamicznych te
go procesir-[79] oraz pojemności cieplnej wody wewnątrz struktury membrany 
[80, 8l]. Można również wykorzystać do tego celu pomiary NMR szerokiej li
nii [82, 83] oraz widma absorpcji w zakresie podczerwieni [84, 85]. Wza
jemne oddziaływanie składników roztworu rozdzielanego z materiałem mem
brany można natomiast określić badając adsprpcję tych substancji na poli
merze oraz przepuszczalność rozpuszczalnika przez membranę [86-88].

w tabeli 4 zestawiono różne metody badań struktury porowatej i moleku
larnej membran syntetycznych. Poniżej omówiono najważniejsze z tych me
tod.
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Tabela 4

Metody fizykochemicznych badań membran

Metody badań

Struktury porów Struktury rcolekularnej

Elektromikroskopia 
(EM, r e m )

Nlskoenergetyczne rozpraszanie i 
dyfrakcja neutronów

Ocena permeacji cieczy przy użyciu 
równań Hagena-Poisseuille’a i Knud- 
sena

Oceno permeacji gazu przy użyciu 
teorii objętości międzyziarnowej

Oznaczanie dystrybucji wielkości 
porów przy użyciu pomiarów intru- 
zji rtęci (porozymetria)

Analiza pomiarów sorpcji gazu przy 
użyciu izotermy BET, modelu po
dwójnej sorpcji i tsorli objętości 
międzyziarnowej

Metoda punktu pęcherzykowego 
(bubble point method)

Termodynamiczna charakterystyka 
struktury wody

Badania transportu cząstek o zdefi
niowanych kształtach i masach czą
steczkowych (cut-off)

Analiza termomechaniczne 
Analiza termiczna różnicowa

Niskokątowe rozpraszanie 
promieni x

Rozpraszanie i dyfrakcja promieni x 
Analiza widm IR, NMR

3.1. Charakteryatyka struktury porowatej membran metodami permeac.11 pły
nów

Z prawa Hagena-Poiseuille'a opisującego zjawisko permeacji płynów przez 
porowate membrany syntetyczne, przy założeniu, że zawierają one wiązkę ka- 
pilar o jednakowej średnicy, wyprowadza się zależności pozwalające obli
czyć średni promień porów membrany (rm ) [89, 90] z pomiarów permeacji:

a) cieczy: r2 « 8 *?lp/£ [cm] (l)

b) gazów: r2 ■ 16^S,lpp'/£ (p 1 + P1') * 6 7 A 1 p RT/fi P [cm] (2)

gdzie:
V lepkość płynu, mPa.s
A - grubość membrany, cm
1D - przepuszczalność cieczy, cm/e.MPa

P

l4

- 3 2przepuszczalność gazu, cm /cm .s.MPa
- przepuszczalność gazu, mol/cm2.s.MPa

6 - porowatość membrany
p1 i p" - ciśnienie gazu przed i po przejściu przez membranę, MPa
P - ciśnienie średnie, MPa
R - stała gazowa, J/mol.K

T - temperatura, K.
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Równanie (2) jest ważne tylko wtedy, gdy średnia droga swobodna cząst
ki gazu Jest mała w porównaniu do porów membrany. Oeżeli powyższy warunek 
nie Jest spełniony, należy uwzględnić dodatkowo geometryczne wymiary mem
brany. Wówczas przepuszczalność gazu przez membranę można wyrazić równa
niem [70] :

1* - K/s, RT (3 )

Zakładając, że membrana stanpwl wiązkę kapilar o Jednakowych średnicach, 
współczynnik przepuszczalności (k ) można wyrazić zależnością [91, 92j :

K * Ko ♦ (B0/V)P' [c"2/s] (4)
gdzie :

K0 ■ współczynnik przepuszczalności, cm2/s 
a0 - współczynnik geometryczny membrany, cm2.

Współczynniki te można wyrazić następującymi równaniami, ważnymi prak
tycznie dla wszystkich mediów porowatych [91] :

K„ - 8/3(tr/k1q2)£?m ,̂ (5 )

Bo " 4?»/k2t2' (6)

gdzie:
«J/kj = 0 ,8 dla wszystkich membran, 
t - współczynnik uwzględniający drogę gazu, cm,

- średnia prędkość cząstek gazu, cm/s, 
k2 - 2,5 dla wszystkich membran.

Jeżeli przyjąć, że średnia prędkość cząstek gazu o masie czosteczkowej M
Jest stała 1 w temperaturze T wynosi:

■0 - ie RT/M, (7)

to średni promień porów membrany można obliczyć z równania [70]:

?m ~ 8/3(V Ko ) V2 RT/M' (8)

Za pomocą równań (4) i (8) można ustalić wartość średniego promienia po
rów z pomiarów permeacji gazu. Parametry BQ i Kq można obliczyć z wy
kresu zależności K/d - f (p) . która Jest funkcją liniową. Zastosowanie tej
procedury dla różnych membran dało realne wartości r dla błon o śred
nicy porów przekraczającej 0,02 pn [91].
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Jeżeli transport gazu przez membranę na charakter dyfuzyjny, przepusz
czalność wiąże aię często z tzw. teorią objętości swobodnej [93, 94] . W o- 
parciu o tę teorię [95, 96] termodynamiczny współczynnik dyfuzji (dt ) u- 
kładu gaz - membrana aożna przedstawić równaniea:

Oj - RTA exp(-Bd/Vf), [cm2/#] (9)

gdzie A 1 8^ są parametrami zależnymi od wielkości 1 kształtu cząstki
gazu a Vf jest objętością swobodną membrany. Ternodynanlczny współczyn
nik dyfuzji jest związany za współczynnikiem dyfuzji (o) następującą za
leżnością :

D - DT («Jlna/dlnc)T p [l/l-c] , [c®2/6]

gdzie:
a - aktywność gazu, J/mol 
c - atężenle gezu, mol/cn3.

Jeżeli występuje liniowa zależność między ciśnieniem zewnętrzny* gazu e 
jego stężeniem w membranie, wówczas objętość swobodną membrany V, w tem
peraturze T 1 pod ciśnlenlea P można obliczyć z wyrażenia [l6j:

Vf - V° ♦oe(T-To) - piP-P0) ♦ -je, [cm3] (ll)

gdzie:
v2 ■ objętość swobodna membrany (c«0) w temperaturze T 1 pod ciśnie- 

3niem Po , cm .
Współczynniki mają następujące znaczenie:

<x -  (cJvf /<5T); /?»« -(«?Vf /tfp); (<5vf /^c).

Stern i współpracownicy [97, 98^ stwierdzili przydatność teorii objętości 
swobodnej do analizy mechanizmu tranaportu gazów w membranach. Stwierdzi
li również, że objętość swobodna membreny może być miarą jej mikroporowa- 
toścl.

Obok pomiarów permeacjl gazów również badania przepuszczalności cieczy 
przez membrany syntetyczne mogą być źródłem informacji ne temat ich struk
tury. Mierząc przepuszczalność wody oraz porowatość membran można z rów
nania (i) obliczyć średni promień porów. Jest sprawą dyskusyjną czy w ró
wnaniu Hagena-Polseuille'a jako (&) zastosować grubość warstwy naskórko
wej, czy też rzeczywistą grubość membrany, wyznaczoną na przykład z ana
lizy zdjęć przekrojów poprzecznych, czy wreszcie, jak czynią to niektórzy 
autorzy, grubość wylanego filmu. Szerszą dyskusję nad zastosowaniem rów
nania Hagena-Polseuille'a do oznaczania średniego promienia porów oraz
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nad wyznaczeniem wielkości występujących w tym równaniu przedstawiono w 
części omawiającej prace własne.

3-2- £ tar.?-ktery6tyka struktury membran za pomocą wyznaczania izoterm 
adsorpcji gazu i pary wodnej

Adsorpcja gazu przez membrany syntetyczne stosuje się do prawa Hen
ry 'ego jedynie wówczas, gdy pomiar prowadzi się powyżej temperatury ze
szklenia polimeru, W przeciwnym przypadku występuję odchylenia od prawa 
Henry'ego a izotermę adsorpcji opisuje wtedy równanie wyprowadzone w o- 
parclu o model podwójnej adsorpcji [99-lOlJ :

c - kHP + [c'bP/(l + bP)j , [mol/cm2] (12)

gdzie :
p - ciśnienie cząstkowe gazu. Pa
kH - stała Henry'ego, mol/Pa.cm2
с’ , b - paramatry charakteryzujące adsorpcję gazu wg teorii Langmuira.

Z równania (12) wynika, że adsorpcja gazu na membranach polimerowych 
poniżej temperatury zeszklenia przebiegać może zgodnie z teorią Henry'ego 
jak i Langmuira. Koros i współpracownicy [102] zastosowali równanie (12) 
do adsorpcji C02 na membranach z polietylenotereftalanu, otrzymując do
skonałą korelację z danymi eksperymentalnymi. Parametr adsorpcji с male
je ze wzrostem temperatury i zanika powyżej temperatury zeszklenia poli
meru. Natomiast stała Henry'ego kH praktycznie nie ulega zmianie przy 
przejściu polimeru ze stanu szklistego w elastyczny, co potwierdza suges
tię, że powyżej temperatury zeszklenia polimeru adsorpcja przebiega wg te
orii Henry'ego.

Transport gazów przez szkliste polimery związany jest również z ad
sorpcją. Petropoulos [ю з ] badając przepuszczalność CO, przez membrany 
poliwęglanów« wykazał, że ruchliwość cząstek wewnątrz mlkroporów (adsorp
cja wg teorii Langmuira) Jest dziesięciokrotnie mniejsza od ruchliwości 
cząstek adsorbowanych zgodnie z teorią Непгу'едо. Zatem pomiary przepusz
czalności gazu mogą dostarczyć informacji na temat struktury molekularnej 
membran. J

Badanie adsorpcji wody przez filmy polimerowe lub membrany mogą być do
datkowym źródłem informacji na temat struktury porów oraz struktury czą
stek wody we wnętrzu membran. Adsorpcję pary wodnej interpretowano uwzglę- 

Гв0Г1в 21"ma-Lundberga [104], Flory-Hugginsa [l05]oraz teorię BET 
L106J. Modele te Jednak nie w pełni opisują proces adsorpcji wody. zwła
szcza w pełnym zakresie ciśnień. Ostatnio Dent [107] oraz Burghoff i Pusch 
L108J wprowadzili zmodyfikowaną wersję izotermy adsorpcji BET, zakładając 
ogranlczonę ilość warstw cząstek H20 na filmie polimerowym. Izotermę ad
sorpcji można wówczas wyrazić równanie*:
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Vm x L1 ‘ <"+1>Yn + "Vn+1J r 3 1 /V . - =  h, ---  J., c m / g  (13)
(1-y) |̂1 - y ♦ x (l-y ) L J

Występujące we wzorze (13) wielkości deflniowene sy następująco:

x - (p/p°)V[l - (p/p°)*]

V

p - ciśnienie czystkowe gazu. Pa 
p° - ciśnienie pary nasyconej, Pa 
n - ilość warstw zaadsorbowanych

- (p/P°)F/[l - (P/P°)K]

a « ej/RT; b » e2/RT 

81 ■ ^ 0  -

$o ” naPi?cie powierzchniowe nlepokrytej powierzchni membrany. N/m
- napięcie powierzchniowe powierzchni pokrytej przez pierwszy war

stwę, N/m
n® - stężenie powierzchniowe czystek wody, mol/cm2

®2 * (*1 ~ ^ 2 )/nl

5 2 " napięcie powierzchniowe powierzchni pokrytej przez drugy warstwę 
zaadsorbowanych czystek wody. N/m 

Vm “ P°*l-erzchnla właściwa dla adsorpcji pierwszej warstwy czystek wo
dy (mg H^O na 100 mg suchego polimeru).

Parametrami równania (13) sy powierzchnia właściwa Vm , maksymalna ilość 
waretw n oraz wielkości x i y, które sy zwiyzane z molowy energiy 
powierzchniowy przez następujyce równania:

a » a^ó/RT i b »Jf2i3/RT, (l4a,b)

gdzie:
6 ■ l/n9 oznacza powierzchnię przypadajycy na mol zaadsorbowanych czy

stek wody, cm2/mol,
*1* ^2 ” d-śnienle powierzchniowe odpowiednio pierwszej i drugiej war

stwy, Pa.
Cztery zaeadnicze parametry omawianego modelu (Vm , x, y, n) można wy

znaczyć doświadczalnie. Równanie (l3) zostało zastosowane do oznaczania



a) b)

W■N

Rys. 5. Izotermy adsorpcji HgO na membranach z octanu celulozy 
a) Jednorodna, b) asymetryczna (o  A - punkty obliczone, • ▲  —  dane eksperymentalne); p/p° - ciśnienia

względne
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adsorpcji wody przez Jednorodne i asymetryczne membrany z octanu celulozy 
£109]. Stwierdzono doskonały zgodność przyjętego modelu z wynikami pomia
rów ilości zaadsorbowanej wody (rys. 5) przy wilgotnościach względnych po
niżej 85%. Różnice między obliczony a zmierzony zawartości? wody przy wyż
szych wilgotnościach względnych obserwowane dis membran asymetrycznych 
(rys. 5) mogy być spowodowane zjawiskiem kondensacji kapilarnej występu- 
jycym w procesie adsorpcji wielowarstwowej. Stwierdzono ponadto [l09], że 
membrany asymetryczne adsorbujy więcej czystek wody niż jednorodne przy 
wyższych ciśnieniach względnych adsorbatu. Zjawisko to Jest spowodowane 
występowaniem kapilar w membranach asymetrycznych, w których przy wyższych 
ciśnieniach względnych ma miejsce kondensacja kapilarna.

Zjawisko kondensacji kapilarnej w membranach polimerowych można wyko
rzystać do oznaczania promienia porów. Zakładajyc cylindryczny kształt po
rów, ich promień zwiyzany jest z wilgotności; względny adsorbatu wg rów
nania £109]:

RT ln(p/p°) « - |^2 7^/rj cos®, (15)

gdzie:
Vw - objętość molowa wody w porach, cm3/»ol
f - napięcie powierzchniowe na granicy faz woda-membrana, N/m
® - kyt zwilżania między ścianami kapilar, cieczy i fazy gazowy
r - promień porów, cm.
Dystrybucję wielkości porów w membranie można obliczyć przez połycze- 

nle równania (i5) z danymi ilości zaadsorbowanej wody przy różnych wilgo
tnościach względnych. Otrzymuje się wówczas zależność ilości zaadsorbowa
nej wody Jako funkcję odpowiedniego promienia porów (rys. 6). Tego typu 
obliczenia dostarczajy informacji na temat struktury 1 wielkości penów za
równo w membranach symetrycznych, jak i Jednorodnych.

Wnioeki wypływające z zeetosowania modelu kapilarnego do interpretacji 
izoterm adsorpcji wody na asymetrycznych 1 Jednorodnych membranach zwly- 
zane sy z istnieniem wyraźnych porów w tego rodzaju membranach, co nie 
jest sprzeczne z wynikami otrzymanymi z analizy adsorpcji wody przy uży
ciu równania (13). Odpowiednie parametry modelu adeorpcji wg równania (l3) 
sugerujy istnienie dwóch werstw zaadsorbowanej wody, co pozwala wniosko
wać, że do procesu adsorpcji dostępna jest ograniczona przestrzeń między 
łańcuchami polimeru. Bioryc pod uwegę wymiar dwu waretw zaadeorbowenych 
czystek wody, odległości między łańcuchami polimeru wynoszy co najmniej 2 
nm. Można zatem etwierdzić, że wyniki otrzymene z analizy danych adsorp
cji wody przy zastosowaniu dwóch różnych modeli uzupełniajy się wzajemnie.

Przy stosowaniu modeli opisanych równaniami (i), (2 ), (8), (13) i (l5) 
parametry charakteryzujyce strukturę porowaty membrany wynikajy z danych 
ekeperymentalnych. Parametry te odzwierciedlejy Jedynie własności konkre
tnej membrany. Wnioski dotyczyce struktury membran, wynlkejyce z pomiarów 
adsorpcji, powinny być zatem sprawdzane innymi metodami analitycznymi.
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f

Rys. 6. Rozkład wielkości porów w membranach z octanu celulozy obliczony 
z ilości zaadsarbowanej wody jako funkcji ciśnienia względnego

3.3. Charakterystyka struktury wody w membranach

Transport substancji rozpuszczonej i wody przez membrany zależy nie 
tylko od molekularnej i porowatej struktury błony ale również od struktu
ry wody w membranie [lioj . Strukturę wody w menbranach można badać różny
mi metodami, najczęściej stosuje się spektrofotometrię w zakresie pod
czerwieni, spektrometrię magnetycznego rezonansu jędrowego oraz pomiary 
xalo.net ryczne i adsorpcji wody w zależności od temperatury. Te ostatnie 
pomiary pozwalaj; na śledzenie zmian funkcji termodynamicznych procesu ad
sorpcji, przede wszystkim entropii, entalpii i energii swobodnej. Znajo
mość funkcji termodynamicznych umożliwia określenie czy woda w membranie 
występuje w stanie wolnym, czy zwięzanym [lioj. Pusch i współpracownicy 
[lll] wykazali, że entalpia i entropia procesu adsorpcji wody na jednoro
dnych membranach z octanu celulozy o różnej zawartości grup acetylowych 
zmienia się od wartości ujemnych (przy niższej zawartości grup acetylo
wych) do wartości dodatnich (przy zawartości grup acetylowych ponad 40%). 
Ujemne wartości entropii mogę być zwięzane ze wzrostem stopnia uporządko
wania lub zmniejszeniem stopnia związania częstek wody zaadsorbowanej na 
membranie.

Informacje na temat sił wzajemnego oddziaływania częstek wody z mate
riałem membrany uzyskać można interpretujęc widma NMR i podczerwieni Qs2— 
85] . Widma NMR jednorodnych membran z octanu celulozy wykazuję dwa czasy



relaksacji, co zwięzane jest z istnieniem wody w stanie wolnym oraz zwię- 
zanya z polimerowy« materiałem membrany. Pomiary adsorpcji w podczerwieni 
pozwoliły na określenie siły więzań wodorowych między częstkami wody oraz 
wodę i polimerem. Luck i współpracownicy [84] sę zdania, że fakt ten od
zwierciedla istnienie "zawady przestrzennej" częetek przyłęczonych do matry
cy membrany.

Bardziej jednoznaczne informacje na temat struktury wody w membranie
można otrzymać z pomiarów kalorymetrycznych. Pusch i współpracownicy [80,

8l] wykonali pomiary po
jemności cieplnej jedno
rodnych membran z octanu 
celulozy o różnej zawar
tości grup acetylowych
przy zmiennej zawartości 
wody w membranie oraz
temperaturze. Stwierdzi
li, że pojemność cieplna 
wody w membranach nie za
leży od ich stopnia uwo
dnienia, wzrasta liniowo 
ze wzrostem temperatury 
w zakresie od 233 do 303 
K i jest zawsze wyższa 
niż czystej wody w odpo
wiednich temperaturach 
(rys. 7). Wyższa pojem
ność cieplna wody w mem
branach wskazuje na ist
nienie dodatkowej ener
gii spowodowanej siłami 
wzajemnego oddziaływania 
z materiałem membrany, 

co świadczy o istnieniu tzw. wody "zwlęzanaj", Fakt ten w powiężeniu z 
danymi dotyczęcymi selektywności membran stwarza podstawy teorii mecha
nizmu odsalania [112].

Siły wzajemnego oddziaływania częstek wody z polimerowym materiałem 
membrany maję wpływ na charakter transportu substancji rozpuszczonej i wo
dy przez membrany [ll3, 114]. Stwierdzono, że transport tan w przypad
ku substancji silnie oddziałujących z materiałem membrany przebiega wy
łącznie dzięki dyfuzji oraz różnicy ciśnień [ee], Oeżeli w membrenie wy- 
stępuje wyłęcznie woda zwięzana, wówczas obliczenia średniej wielkości po
rów z przepuszczalności wody sę obarczone dużym błędem, ponieważ w tym 
przypadku przyjęte założenia w równaniu Hagena-Poiaeuille'a (l) nie aę 
zgodne z własnościami takiej membreny.
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Rys. 7. Ciepło właściwe wody w Jednorodnych 
membranach z octanu celulozy w zależności 
od temperatury (t - 900 i K - 700 octan ce
lulozy firmy Bayer Cellit, E-320 firmy Est- 

man Kodak)
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3.4. Modele trans portu masy przez membrany ultrafiltracyjne 1 osmo- 
tyczne

Teorie przedstawiające transport masy przez membrany opierają się na 
termodynamicznym opisie procesu lub też wprowadzaj, odpowiedni fizyczny 
model membrany. W pierwszym przypadku otrzymuje się ogólny opis procesu, 
który odnosi się zarówno do ultrafiltracji. Jak i do odwróconej osmozy, w 
drugim natomiast uzyskuje się bardziej wyczerpujące informecje na temat 
mechanizmu transportu i selektywności, ale rzetelność danych zależy od 
trafności wyboru modelu.

Idealnie równolegle wiązki po
rów występuję Jedynie w niektó
rych membranach do mikrofiltracji 
(rys. 8a), natomiast w membranach 
stosowanych do ultrafiltracji czy 
odwróconej osmozy taki idealny u- 
kład porów nie jest spotykany. 
Większość membran posiada struk
turę gąbczastą lub gęsto upakowa
nych kulek z polimeru (ang : modj- 
lar structure), (rys.8c-d). Trans
port wody i substancji rozpusz
czonych odbywa się w przestrze
niach między kulkami polimeru lub 
łańcuchami struktury gębczastej.

w rozważaniach nad opisem trans
portu masy przez półprzepuszczal- 
ne membrany należy uwzględnić asy- 

metrycznośc membran, która wywiera znaczęcy wpływ na szybkość i selektyw
ność transportu [115].

Rys. 8. Schemat różnych struktur mem
branowych

a) membrany porowate do mikrofiltra- 
cji, b) membrany nieporowate, ^struk
tur» złożona z gęsto upakowanych ku
lek polimeru, d) struktura gąbczasta

3.4.1. Model transportu oparty na termodynamicznym opisie procesów nieod
wracalnych

Oeżeli układ membrana - roztwór rozdzielany nie występuje w stanie rów
nowagi, zależność transportu składników roztworu przez membranę od siły 
napędowej procesu można przedstawić za pomocą następującego równania fe
nomenologicznego [ll6, 117J •

LliFi LijFJ' (16)

gdzie :
IA - strumień składnika “i", mol/cm2 .s
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2 2
LiJ ' LJi " wsPółczVnnilti fenomenologiczne przepływu, mol /N.cm .8 

, Fj - siła termodynamiczna działająca na składnik. N/mol.

Najistotniejszą cechą współczynników fenomenologicznych jest ich symetry- 
czność, tzn.:

Pierwszy człon równania (l6) oznacza, że i-ty składnik będzie poruszać się 
zawsze z kierunkiem działania siły, Ltl będzie zawsze dodatnie. Drugi 
człon wyraża zależność między strumieniem składnika “i* a siłami działa
jącymi na pozostałe składniki.

Ola transportu membranowego kierowanego różnicą ciśnień Kedem i Kat- 
chalski [ll8, 119] wyprowadzili następujące równanie opisujące transport 
rozpuszczalnika (lv ) i substancji rozpuszczonej (ig)t

w. rtość to (współczynnik przepuszczalności substancji rozpuszczonej) moż
na wyrazić zależnością:

Transport masy przez membrany wyrażają w tym przypadku trzy współczynni
ki L co i 6 . W literaturze można znaleźć interpretacje tych współczyn- p
nikiw w odniesieniu do wzajemnego oddziaływania substancji rozpuszczonej

liniową zależność między współczynnikiem zatrzymania substancji rozpusz
czonej (r ) a transportem rozpuszczalnika, którą można zaetosować do eks
perymentalnego śledzenia procesu ultrafiltracji i odwróconej osmozy:

LiJ “ LJi PrZV 1 * 3
(17)

(18)

(19)

( 20)

gdzie:
L - współczynnik przepuszczalności hydraulicznej, cm/s.Pa
t_D - współczynniki przepuszczalności osmotycznej , cm/s. Pa
A F  - różnica ciśnień po obu stronach membrany. Pa
AJT - różnica ciśnień osmotycznych po obu stronach membrany. Pa
6 - współczynnik "odbicia" substancji rozpuszczonej
C - średnie stężenie roztworu, mol/cm3 , s

1 wody, substancji rozpuszczonej i membrany oraz wody 1 membrany [4 , 120]. 
Wprowadzając pewne uproszczenia do równania (19) Pusch [l2l] otrzymał

(21)



- 30 -

gdzie:

*■' - ciśnienie osmotyczne po wysokociśnieniowej stronie membrany, Pa
Rmax " "‘»ksyBalny współczynnik zatrzymania.

Z wykresu zależności l/R . f(i/iv ) m0żna otrzy.ać wartość R oraz war
tość wyrażenia ^ ( 4 / ^  - R ^ ) .  wstawiając następnie do równania (18) 
0 " Raax 1 *r0ślęc zależność Iy • f(AP -ÓA3f) można odczytać wartość 
Up oraz z nachylenia prostej równania (21).

W przypadku dużych szybkości tranaportu oraz znacznej różnicy stężeń 
po obu stronach «eabrany zależność między Iy i 1 nia «oże być repre
zentowana przez równanie (19). należy bowiem uwzględnić zależność między 
szybkością transportu rozpuszczalnika a różnicę stężeń między roztworem a
filtratem. W ty« celu Spiegler i Kedem [122] wprowadzili równania miej
scowej przepuszczalności rozpuszczalnika i substancji rozpuszczonej!

*s “ -p1 (dP/dx -ódjr/dx), (22)

\  ■ -P de8/dx-(1-6)c>iv . (2 3)

gdzie:
x - współrzędna długości, cm
Pj - miejscowy współczynnik przepuszczalności substancji rozpuszczo

nej, c« /s.Pa
P - względny współczynnik przepuszczalności hydraulicznej, c s 2/e

6 - miejscowy współczynnik "odbicia"
c, “ «tężenie substancji rozpuszczonej, mol/c«3 .

Całkując równania (2 2) i (23) dla warunków granicznych otrzy.uje się wy
rażenie określające stężenie substancji rozpuszczonej po wysokociśnienio
wej (C#) i niskociśnieniowej (Cg ) stronie neabrany:

gdzie :

A x  - grubość membrany uwzględniająca drogę cząstki rozdzielanej, c«.
Z równania tego można wyznaczyć para«etry 6 i A x/P.

3.4.2. Model oparty na porowatej strukturze membrany

Model zakłada cylindryczne, o przekroju kołowym, pory rozciągające się 
prostopadle do powierzchni membrany. Szybkość transportu określa wówczas 
równanie Polseullle'a , a własności rozdzielcze - mechanizm sitowy. Membra
na zawiera pory o różnych średnicach, na skutek czego substancja rozpusz
czona nie jest całkowicie zatrzy.ywana. W modelu ty« równania transportu 
można wyrazić następująco:
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Iv ■ -ki 1 ’  * k2 AP’ *25)

Is " - k2 A ' -i- (26)

Współczynniki kj 1 k2 oznaczają przepuszczalność membrany o średnicy
odpowiednio większej ( k ^  1 mniejszej (kg) niż średnica cząstek substan
cji rozpuszczonej 1 mogę być wyznaczone z równania:

k ■ ^ 5 ^ 4 » -  [cm/s,Pa] (27)

gdzie:
e - ułamek otwartej przestrzeni membrany (porowatość), 
r^ - promień porów, cm 
y - lepkość, mPa.s
t - współczynnik określający drogę cząstki przez membranę 
& - grubość membrany, cm.

Z równań (25) 1 (26) obliczyć można współczynnik zatrzymania substancji 
rozpuszczonej (r ):

R - 1 - C" /c; - 1 - k2 (k1 ♦ k2 ), (28)

który dla tak sformułowanego modelu praktycznie nie zależy od ciśnienia. 
Rzeczywiste membrany ultraflltracyjne nie stosują się ściśle do modelu 

sitowego, w którym rozdział następuje wg wielkości cząstek a na przepływ 
wpływają siły wzajemnego oddziaływania składników roztworu z polimerem 
stanowiącym szkielet membreny. Zaproponowany przez Mertena [lioj model 
transportu, przy założeniu, że przepływ wewnątrz porów ma charakter za
równo lepkościowy Jak i dyfuzyjny, uwzględnia tarcie przepływającej cie
czy o ściany porów, na co już wcześniej zwrócił uwagę Siegler [l2o] . Prze
pływ substancji rozpuszczonej przypadający na Jednostkę powierzchni mem
brany (latJ) podaje równanie:

Isp * ' • “3 ^  + “ B2“ ' ["Ol/cm2, s] (29)

współczynnik tarcia układu substancja rozpuszczona - woda, N.s/ 
cm.mol,
stężenie substancji rozpuszczonej w porach, mol/cm3 
parametr uwzględniejęcy tarcie 
prędkość liniowa cieczy w porach, cm/s 
stała gazowa; temperatura. O/mol.K; K.

gdzie :
f— .

Csp
b
u
(r t ) -
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Po scałkowaniu równania (29) dla odpowiednich warunków brzegowych otrzy
muje się zależność:

4  “ h  * (1 - *)6xp(_ t  (3o)
gdzie:

K8 - •*8P<Słozynnik dystrybucji uwzględniający różnicę stężeń substan
cji rozpuszczonej w roztworze wypełniającym pory oraz w roztwo
rze nad powierzchnią membrany,

°8W “ współczynnik dyfuzji substancji rozpuszczonej w wodzie, c«^/s

X - c ;p/ c ';  b .  1 ♦ f e„ / f łW

f8IB - współczynnik tsrcia układu substancja rozpuszczona - membrana. 
N. o/en.mol.

Porównując równania (24) i (30) nożna dostrzec szereg podobieństw, które 
wyrażają następujące zależności:

A x  ■ ta (31)

6 - 1 - K/b (32)

p * > (Rp f  KS (33)sw 'en

Oba więc modele, opisane równeniemi (24) i (30), są zasadniczo zgodne, da- 
Jęc możliwość obliczenie aekeymelnego stopnie zetrzymenie (RBax) z rów- 
nenia (32). Równenie (32) i (33) wieże niezależne od przyjętego modelu 
współczynniki ó i p ze współczynnikami tsrcia i dystrybucji, dsjfc fi
zyczny opie mechenizmów przepływu i rozdziełu. 2 równeń tych możne wypro-
wedzić zeleżność:

1 -6
p/ ‘ t H - '  (34)P/A X sw

z której wynika, że stosunek (l - 6 ) :  P dla danej membrany zależy Jedy
nie od współczynnika dyfuzji aubstancji rozpuszczonej w roztworze.

We wcześniejszej literaturze [123-125] własności rozdzislcze membran 
były teoretycznie rozpatrywane w odniesieniu do efektywnej powierzchai 
membrany dostępnej dla transportu substancji rozpuszczonej orez do tercia 
między cząstkami substancji rozpuszczonej i ściankami porów, co wyraża 
równanie Ferry-Faxene [12 5] :

*
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Oznaczenia:
A - efektywna powierzchnia membrany dostępna dla transportu substan-

• 2cji rozpuszczonej, nm
A - całkowita powierzchnia aembrany, nmP
a# - średnica cząstek substancji rozpuszczonej, nm
,d - średnica porów, nm.P

Równanie na szybkość filtracji w ty» »odelu wyprowadza się z równania Po- 
iseuille'a, biorąc pod uwagę fakt, te efektywna siła napędowa transportu 
stanowi różnicę ciśnień pomniejszoną o siłę tarcia »iędzy substancją roz- 
puszczoną a ściana»! porów »enbrany:

- V  ■ » < * • ?  •  < “ *

przyczyn H « £ r 2/8^ oznacza przepuszczalność hydrauliczną membrany, 
M # - masę cząsteczkową substancji rozpuazczonej, g/mol.

Oonsson i Boessn [l26] opisali szczegółowo model transportu oparty na 
przepływie lepkościowym i uwzględniający tarcie oraz przedstawili sposób 
wyznaczania parametrów b/K i tA/6 * równania (30) oraz b, K# , f#B i 
r z równania (36).

3.4.3. Model rozpuazczanla 1 dyfuzji
Według tego modelu każdy składnik roztworu rozdzielanego rozpuezcza się 

w membranie po Jej wysokoclśnisnlowej stronie i dyfunduje przez nią dzię
ki gradientowi stężenia 1 ciśnienia. Równanie transportu określonego skła
dnika uwzględnia Jego ruchliwość, stężenie i siłę napędową procesu [llO, 
127] :

I I - - W T  ^ ( j ^  grad Ć± - vl9rad P). [mol/cm2 , s] (37)

gdzie: 2
- współczynnik dyfuzji składnika i w membranie, cm /s 

ć- - średnie stężenie składnika i w »e»brania, raol/cm
- potencjał chemiczny składnika i, N. cm/mol
- objętość molowa składnika i, c»3/mol.

Po scałkowaniu równania (37). przy założsniu, że różnica stężeń wody po 
obu stronach membrany Jest bardzo mała, otrzymuje się uproszczone równa
nie opisujące transport wody i substancji rozpuszczonej [ lio ]  :
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I„ - -A(AP -AjT) [cm/s] (38)

Ig « -8 A C # [»ol/cm2.s] (39)

Oznaczenia :
AC - różnica stężeń substancji rozpuszczonsj po obu stronsch mewbrany,

3mol/cm

D C V O KW W W  „ 8 8
A  “  T r t Ja x ;  b  ■ —

—  2 O - współczynnik dyfuzji substancji rozpuszczonsj w membranie, cm /s
_• 2D - współczynnik dyfuzji wody w nembranis, cm /s
— 3C - średnie stężenie wody w membranie, mol/cm

3Vw ” objętość molowa wody, cm /mol
A i B są stałymi przepuszczalności membrany (a ) i substancji rozpu

szczonej (8 ),

Z równań (38) i (39) można obliczyć stężanie substancji rozpuszczonej 
w roztworze przechodzącym przez membranę oraz maksymalny stopień zatrzy
mania :

I D C V C"
C " = -* C" « -8— 9- s !*„. s w --------Łw 0 C VW W W

[mol/cm3] (40)

C" K D V
Rmax = ^Tjr) “ 1 * 5T ^  U l )maX t's A P ~ ~  Kw 0WVW

- stężenie wody w filtracie, mol/c*''
Ks , Kw - współczynniki dystrybucji substancji rozpuszczonej i wody mię

dzy fazą membrany a roztworem.

Z przedstawionych równań wynika, że transport wody i substancji rozpusz
czonej jest odwrotnie proporcjonalny do g-uoości membrany, natomiast sto- 
oień zatrzymania nie zależy od teco perairet ru. Stopień zatrzymania rolnie 
ze wzrostem różnicy ciśnień ( i P  - A3C , natomiaet transport substancji 
rozpuszczonej Jest praktycznie niezależny od tej różnicy.

W oparciu o model uwzględniający siły tarcia Spiegler i Kaden [l22]wy- 
prowadzili następujące równanie na współczynnik odbicia:

C./C. 1 * < W fs w ' < V V~ )
1 o - z y r - r

<  _  «  S ' a  W- .  s w  s '  w '  ,o - 1 - r----------1 V rt-- 77-- 1---  '42>
C /C  w  •

oznaczenia jak w równaniach poprzednich).



- 35 -

Porównując równania (32) i (41) oraz uwzględniając zalotność wyrażoną 
równaniem (42) otrzymujemy wzór na współczynnik odbicia:

ć - lh  * =*-*> < « )
" DwVw

Zgodnie z tą zależnością selektywność membran determinują dwa czynniki:
- stosunek rozkładu substancji rozpuszczonej i wody między roztwór i mem

branę ,
- współczynniki uwzględniające tarcie oraz dyfuzję ciśnieniową.

3.4.4. Podsumowanie
Jednolity opis transportów membranowych wobec ich różnorodności możli

wy Jest Jedynie za pomocą ogólnych teorii lub praw. Coraz większa liczba 
fizyków i fizykochemików skłania się ku opisowi procesów transportowych 
za pomocą termodynamiki nierównowagowej. Termodynamika nierównowagowa opi- 
sujs transporty w kategorii sił termodynamicznych (f^ ,  któro powodują 
przenoszenie strumieni cząstek (ij). W rozwiązaniach szczegółowych uzy
skuje się współczynniki fenomenologiczne przepływu (l ^ )  charakteryzujące 
ilościowo współzależność sił i przepływów lub też uzyskuje się współczyn
niki zwane współczynnikami praktycznymi (Lp ,<5 ,ct>), uwzględniające siły 
wzajsmnego oddziaływania między fazami układu membrana - roztwór.

W transporcie masy przez membrany, niezależnie od przyjętego modelu, 
istotne są dwa ogólne spostrzeżenia:
- transport zarówno wody jak i substancji rozpuszczonsj jest odwrotnie 

proporcjonalny do grubości membrany, natomiast stopień zatrzymania nie 
Jest funkcją tego parametru,

- efektywna membrana powinna być dobrze przepuszczalna dla rozpuszczalni
ka, natomiast praktycznie nieprzepuszczalna dla dansj substancji rozpu
szczonej.
Przepuszczalność membrany może być określona poprzez charakterystykę 

stanu równowagi, tzn. rozpuszczalność wody i substencjl rozpuszczonej o- 
raz ich ruchliwość wewnątrz membrany. Dla membran z octanu celulozy stwier
dzono duże różnice w rozpuszczalności 1 ruchliwości wody i większości 
związków chemicznych oraz między różnymi substancjom! chemicznymi [lioj.



4. TECHNICZNE ASPEKTY PROCESU ULTRAFILTRAC3I

Możliwości zastosowania ultrafiitracji można scharakteryzować za pomo
cą dwóch procesów Jednostkowych: zatężania i rozdzielania, a jej prak
tyczne wykorzystanie sprowadza się do zadań:

- odzyskiwania wody (rozpuszczalnika) pozbawionej substancji rozpuszczo
nych wielkocząsteczkowych 1 koloidalnie rozproszonych,

- selektywnego rozdziału substancji rozpuszczonych i rozproszonych między
filtrat i koncentrat.

Uzyskanie takich efektów metodami klasycznymi Jest często niemożliwe. Pod
stawowe zalety ultrafiltracji, a więc realizacja procesu bez przemiany fa
zowej , w temperaturze otoczenia, bez doprowadzania chemikaliów oraz moż
liwość oddzielenia w jednej operacji składników na poziomie molekularnym, 
predystynują ten procès do skutecznego rywalizowania z metodami klasycz
nymi.

W planowaniu konkretnego zastosowania ultrafiitracji niezbędne Jest 
właściwe zaprojektowanie schematu technologicznego a następnie optymali
zacja eksploatacyjnych parametrów metody, z ewentualną korektą założone
go schematu. Punktem wyjścia Jest znajomość fizykochemicznych własności i 
rozmiarów cząstek w roztworze. Informacje te wraz z ustalonymi założenia
mi odnośnie do jakości odbieranych produktów decydują o wyborze odpowied
niego typu aembren. Charakterystyka przerabianego roztworu oraz rodzaj 
modułów membranowych warunkują z kolei sposób wstępnego przygotowania roz
tworu. Proces ultrafiitracji może być łączony z innymi metodami rozdzie
lania (np. z odwróconą osmozą), jeżeli wymagania dotyczące Jakości odbie
ranych produktów przewyższają możliwości ultrafiltracji.

Dysponując wyżej wymienionymi danymi i zakładając określoną wydajność 
procesu można przystąpić do projektowania instalacji. W ramach projekto
wania przeprowadza się obliczenia danych technologicznych, hydraulicznych 
i mechanicznych. Zadaniem obliczeń technologicznych Jest określenie po
wierzchni membran, obliczenie wielkości strumieni (filtratu i koncentra
tu) oraz ustalenie ich składu. Obliczenia danych hydraulicznych obejmują 
określenie oporu hydraulicznego elementów instalacji. Celem obliczeń wiel
kości mechanicznych jest właściwy wybór elementów aparatury i armatury, 
zapewniający precę instalacji w warunkach planowanego ciśnienie robocze
go. W przypadku, gdy przewiduje się w układzie podgrzewanie lub chłodze
nie roztworów, niezbędne są również obliczenia powierzchni wymiany ciepła 
i zużycia jego nośników.
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Pełne wykorzystanie optymalnego schematu instalacji uwarunkowane jest 
właściwym doborem parametrów eksploatacyjnych. Istnieje konieczność do
świadczalnego optymalizowania takich parametrów, jak: ciśnienie, tempera
tura, pH przerabianego roztworu, prędkość przepływu nad powierzchnią mem
brany oraz zależności szybkości filtracji od stopnia odzysku filtratu. Dla 
większości zastosowań pożądana jest wysoka prędkość liniowa roztworu nad 
membranę, co pozwala na ograniczenie grubości warstwy polaryzacyjnej. Na 
wysokość ciśnienia eksploatacyjnego wpływają prędkość przepływu roztworu 
przez moduł, charakterystyka roztworu (stężenia, lepkość, ciśnienie osmo- 
tyczne) oraz własności rozdzielcze i strukturalne membrany. Przy doborze 
ciśnienia należy uwzględnić, że wyższe ciśnienie sprzyja polaryzacji stę
żeniowej, co nie Jest korzystne dla procesu, niższe ciśnienie powoduje z 
kolei obniżenie szybkości filtracji. Optymalizacja ciśnienia Jest zatem 
jednym z najtrudniejszych etapów doboru parametrów procesu.

Korzystnie na wydajność procesu wpływa praca w podwyższonej - w dopu
szczalnym zakresie - temperaturze, ale własności rozdzielanego roztworu 
nogę uniemożliwić prowadzenie procesu w tych warunkach. Optymalizacja ts- 
go parametru uwzględniać musi temperaturę zaszklenia polimeru błonotwór- 
czego.

Ważnym parametrem jest odczyn roztworu ze względu na różnę odporność 
na kwasy i zasady. Jaką wykazuję surowce polimerowe membran. Istotne dla 
optymalizacji procesu Jest również ustalenie właściwej ilości uzyskanego 
filtratu w jednym etapie ultrafiltracji, ponieważ w trakcie zatężania na
stępuje stopniowe zmniejszenie szybkości filtracji. Doświadczalnie okreś
la się także zmiany właściwości membrany w czasie dłuższej jej eksploata
cji, na którę składają się etapy pracy i czyszczenia.

Optymalizacja wszystkich powyższych parametrów prowadzi do określenia 
wydajności. Jaką można uzyskać z Jednostki powierzchni membrany w trakcie 
eksploatacji instalacji.

4.1. Schematy realizacji procesu ultraflltracjl

Istotnym zagadnieniem w planowaniu pracy instalacji ultraflltracyjnej 
Jest wybór optymalnego schematu realizacji procesu, w zależności od pro
jektowanego zastosowania możliwa jest praca w układzie ciągłym lub też eksr 
ploatacja szarżowa z recyrkulacją roztworu. Najczęściej stosuje się szar- 
żowy układ prowadzenia procesu ze względu na wymagane na ogół wysokie li
niowe prędkości roztworu nad powierzchnią membrany. Eksploatacja szarżowa 
Jest preferowana również z tego powodu, że w wielu przypadkach przerabia
ny roztwór nie może być ze względów technologicznych dosterczany w sposób 
ciągły a bardzo często niemożliwe Jest uzyskanie w Jednym cyklu przejścia 
roztworu przez moduł lub ich zestaw odpowiedniego zatężenia lub rozdzie
lenia.
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_________ koncentrat

koncentrat

Rys. 9. Schemat szarżowego sposobu prowadzenia 
procesu ultrafiltracji

a) z pełną recyrkulacją, b) z recyrkulacją czę 
ści koncentratu

pompa pompa

Rys. 10. Kaskadowy sposób prowadzenia procesu 
ultrafiltracji

Stosuje się dwa wa
rianty prowadzenia pro
cesu w układzie szar- 
żowym [128] , tj. wa
riant z pełną lub z czę
ściową recyrkulacją kon
centratu (rys.9). Sche
mat z pełną recyrkula
cją (rys. 9e) Jest naj
szybszym sposobem zatę- 
żenia roztworu, ponie
waż moduł membranowy w 
każdym momencie pracuje 
przy najniższym, możli
wym stężeniu. Układ z 
częściową recyrkulacją 
(rys. 9b) zawiera od
dzielny węzeł recyrku
lacyjny, jest bardziej 
elastyczny i wymaga 
mniejszych nakładów e- 
nergetycznych, ponieważ 
Jedynie część cieczy po 
wyjściu z modułu jeet 
sprężana w przeciwień
stwie do schenatu pier
wszego, w który« całość 
cieczy po przejściu 
przez moduł musi zostać 
ponownie sprężona.

Przy założeniu sta
łego stężenia substan
cji rozpuszczonej eko
nomicznie Jest prowa
dzić proces ultrafil
tracji w układzie kas
kadowym (rys. 10). Je
żeli zastosuje się od
powiednią ilość stopni 
(zwykle ponad trzy), 
wymagana do zatężanie 
powierzchnia membran 
Jest tylko nieznacznie 
większa niż w operacji

permeat
pompa

modut 
u l trafittracyjny

roztwor
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b)
d ia lizat

(rozpuszczalnik)

szarżowej jednostopniowej. Ultrefiltrację w układzie kaskadowym stosuje 
się również do frakcjonowania mieszanin makrocząsteczek o różnych masach 
cząsteczkowych [l29]. Wówczas moduły w kolejnych stopniach wyposażone są 
w membrany o różnej rozdzielczości.

W przypadku kiedy konieczne Jest oczyszczenie roztworu substancji ma
krocząsteczkowych od zanieczyszczeń związkami typu jonowego lub niskoczą-

stec owymi związkami' orga
nicznymi , stosuje się proces 
diafiltracji. W najprostszym 
ujęciu dia filtracja jest to 
proces usuwania z roztworu 
makrocząsteczek niżejcząs- 
teczkowych substancji prze
chodzących przez membranę ul- 
trafiltracyjną razem z roz
puszczalnikiem. Zastosowanie 
diafiltracji Jest możliwe 
wówczas, gdy membrana wyka
zuje wyraźną różnicę selek
tywności w stosunku do roz
dzielanych składników roztwo
ru. W trakcie procesu dia
filtracji do układu doprowa
dza się czysty rozpuszczal
nik w ilości równej ilości 
odbieranego filtratu, przy 
czym do filtratu przechodzi 
razem z rozpuszczalnikiem ni- 
żejcząsteczkowy składnik roz
tworu, nie zatrzymywany przez 
membranę.

Proces może być prowadzo
ny w sposób szarżowy lub ciągły (rys. 11) [l6, 129J. Sposób szarżowy po
lega na kolejnym rozcieńczaniu roztworu oczyszczanego a następnie Jego ul- 
trafiltracji do objętości początkowej. Szarżowa disfiltracja Jest przyda
tna dla małych objętości oczyszczanego roztworu, stosuje się Ją jedynie 
wówczas, gdy membrana wykazuje zerowy stopień zatrzymania substancji nis- 
kocząsteczkowej. Łatwo obliczyć, że zastosowanie dwóch kolejnych dziesię
ciokrotnych rozcieńczeń pozwala na usunięcie ponad 99% -substancji nisko- 
cząsteczkowych z oczyszczanego roztworu. Znacznie bardziej efektywna Jest 
diafiltracja prowadzona sposobem ciągłym, w którym do cyrkułującego roz
tworu doprowadza się dializat z szybkością równą szybkości filtracji. W 
tym przypadku, dla osiągnięcia 99%-wego usunięcia substancji niskocząs- 
teczkowych wystarczy przemycie pięciokrotną objętością dializatu [l29].

MODUŁY
ULTRAFILTRACYJNE

roztwór oczyszczany
filtra t

Rys. 11. Schemat procesu dieflltracji 
a) szarżowy, b) ciągły
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Zależność aiędzy «tkania« związków nlskocząsteczkowych w roztworzą oczy
szczony« e objętością dializatu dla diafiltracjl szarżowej i ciągłej przed
stawiają równania [l6] :

dla diafiltracjl azarżowaj ck > (v#/Vd )n C , (4 4 )

dla diafiltracjl ciągłej ln C^/C^ • Vk/Vo . (4 5 )

Oznaczania:
Ck “ ko|Jcowe stężenis związków niakocząataczkowych po diaf iltracji, g/ 

cm
ce ‘ Początkowa stężenie związków nlskocząsteczkowych, g/cn3 
v0 - objętość początkowa roztworu diaflltrowanego, cn3 
vd “ objętoić roztworu po rozcieńczeniu porcją dializatu, cm3 
Vk “ •frJftość dializatu dodanego da roztwaru w czaala diafiltracjl cią

głej . c»3 
n - liczba rozcieńczeń.

4 Z - fgj-arygacjs łtj^aBloąa

Z punktu widzenia ekonomiki procesu ultrafiltracji ważną rolą odgrywa 
zjawisko polaryzacji stężeniowej utrudniające prowadzanie wazystkich pro
cesów membranowych, w ty« ultrafiltracji. Polaryzacja stężeniowa powodu
je, w bezpośredni« sąsiedztwie błony, tworzenie się warstwy granicznej roz
tworu o stężaniu przewyższający» średnia stężenie roztworu rozdzielanego.
W wyniku tego zjawiska następuje niekorzystne obniżenie szybkości procesu 
oraz zalana własności rozdzielczych membrany. W procesie ultrafiltracjl, 
w który« naabrana zatrzymuje substancje wysokocząstsczkows. rozpuszczal
ność w warstwie granicznej zostaje często przekroczona. Trudno Jednoznacz
ni* ekreślić czy wówczas warstwa polaryzacyjna stanowi żel czy clacz, 
stwierdzono jednak, że warstwa ta posiada strukturę gęsto upakowanych ma
krocząsteczek zatrzymywanych przaz membranę. Warstwa taka często zmienia 
własności membrany, hamując nie tylko szybkość procesu ale i przepusz
czalność związków niskocząstsczkowych. Oset to preblea szczsgółnie nieko
rzystny w procesie frakcjonowania netodą ultrafiltracjl cząstsk o różnych 
wielkościach [l3q] .

Przyczyny i konsekwencje polaryzacji stężeniowej w procesie ultrafil- 
tracji i odwróconej osmozy były przedniotem wielu publikacji[l3, 14, 129- 
132], Na rysunku 12 przedstawiono zasadę tego zjawiska oraz przebieg znian 
stężenia substancji w miarę zwiększania się odległości od powierzchni mem
brany. Rysunek zawiera również schemat transportu «asy w pobliżu warstwy 
granicznej. Zjawisko polaryzacji stężeniowej można opisać matematycznie 
przy zastosowaniu tzw. modelu filmu powierzchniowego [133], który zakłada 
istnienie przy powierzchni membreny laainarnej werstwy roztworu, równlsż 
w warunkach przepływu turbulentnego. W trakcie procesu ultrafiltracji sub



stancja rozpuszczona przenoszona 
Jest do powierzchni membrany na za
sadzie unoszenia konwekcyjnego, 
gromadzi się na powierzchni a na
stępnie dyfunduje z powrotem do 
roztworu pod wpływem gradientu stę
żenia. Poczętkowo szybkość trans
portu konwekcyjnego przewyższa 
szybkość dyfuzji w kierunku prze
ciwny* , co wywołuje wzrost stęże
nia w warstwie powierzchniowej. Os
tatecznie ustala się równowaga mię
dzy szybkośclę transportu w kie
runku membrany a szybkością dyfu
zji wstecznej. W tych warunkach 
stężenie substencji rozpuszczonej 

w warstwie polaryzacyjnej oslęga wartość stałę, zawsze Jednak wyższę niż 
stężenie roztworu rozdzielanego. Równanie transportu masy w tych warun
kach możne otrzymać z bilansu masy:

IvC + Ds 37 - rsCf ■ °' (46'

gdzie:
Iv - szybkość filtracji, cm/s
I - szybkość transportu substancji rozpuszczonej, cm/s 
C - lokalne stężenie substancji rozpuszczonej, mol/cm3 
Cf - stężenie substancji rozpuszczonej w filtracie, mol/cm3 
y - współrzędna prostopsdła do powierzchni membrany, cm 2Ds - współczynnik dyfuzji substancji rozpuszczonsj w roztworze, cm /s. 

Całkujęc równania (46) dla następujęcych warunków brzegowych:
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Rys. 12. Model zjawiska polaryzacji 
stężeniowej procssu ultrafiltracjl

otrzymujemy zależność:

C * CB dla y

C - C dla y 8

c -  c.

7  10 =7 ^7 - <47)

gdzla:
- stężsnie substancji rozpuszczonej w warstwie grenicznej, mol/cm 

C# - średnie stężenie eubstancji rozpuszczonej w roztworze, mol/cm3 
(5 - grubość warstwy granicznej , cm.
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Wprowadzając do równania (47) stopień zatrzymanie substancji rozpuszczo
nej (R) definiowany równanie«:

R « 1 - Cf/Ca (48)

otrzymujemy zależność:

o*P (I-jJ/D )
Cm/Cs “ R + (l-^T'"exp"'("l“tS'7De )' ^49)

Według równania (49) współczynnik polaryzacji stężeniowej CB/Cg Jest fun
kcję szybkości filtracji, współczynnika dyfuzji substancji rozpuszczonej 
i grubości warstwy polaryzacyjnej. Zakładając, że w danych warunkach pro
cesu ultraflltracji szybkość filtracji i współczynnik dyfuzji mają war
tość stałą, zjawisko polaryzacji stężeniowej można efektywnie kontrolować 
tylko grubością warstwy granicznej (й), która powinna być Jak najmniej
sza. Z powyższych rozważań wynika, że spotęgowanie burzliwości w obsza
rach przylegających do powierzchni msmbrany może częściowo zapobiec lub 
ograniczyć tworzenie się warstwy granicznej. Możne to osiągnąć albo przez 
intensywne mieszania cieczy nad powierzchnią membrany w statycznych ukła
dach ultraflltracji albo przez wysokie prędkości liniowa cieczy w ukła
dach dynamicznych.

Przedstawiony wyżej model polaryzacji stężeniowej pozwala ne rozsze
rzenie ilościowych związków opisujących zeleżność szybkości filtracji od 
fizycznych parametrów charakteryzujących układ ultrafiltracyjny, a miano
wicie: stężenia roztworu, kształtu i wielkości kanałów przepływowych ukła
du oraz prędkości cieczy nad powierzchnią membrany. Ponieważ grubość war
stwy granicznej nie jest znana, dogodnie Jest wprowadzić do równania (47) 
współczynnik wnikania masy (k). Wówczas równanie (47) przyjmuje postać 
[132]:

С - с
I « к ln -тр. (50)

°e Cf

gdzie:
к - współczynnik wnikania masy, cm/s.

Współczynnik wnikania «esy umożliwia określenie współczynnika polaryzacji 
stężeniowej dla różnorodnych konfiguracji układu ultraflltracyjnego i róż
nych hydrodynamicznych warunków przepływu:

- przepływ burzliwy (wysokie liczby Schmidta) [134] s

- 0,096 Re0 '913 SC0 '346, (51)
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przepływ lamlnarny [135]:

k . d 
Ds

0,5
0 ,664 (Re j) ' Sc0 '333, (52)

ultrafiltracja w celi z mieszaniem [l36] :

k h «a 0,333 . 2 0,746
■ 0,443(i) (if|_) . (53)

Oznaczenia:
d - średnica profilu nad powierzchnię membrany, cm 
1 - długość kanału nad powierzchnię membrany, en
Re - liczba Reynoldsa,
Sc - liczba Schmidta, 
b - średnica celi z mieszaniem, cm 
"5 - lepkość kinematyczna roztworu, cm2/s
w  - prędkość obrotów mieszadła, rad/s.

Konsekwencję tworzenia się polaryzacyjnej warstwy żelu na powierzchni 
membrany ultrafiltracyjnej Jest niezależność szybkości filtracji od ciś
nienia. Efekt ten wyjaśniono poniżej. Wzrost ciśnienia powoduje zwięk
szenie szybkości transportu substancji rozpuszczonej w kierunku membrany. 
Ta dodatkowe ilość substancji rozpuszczonej będzie wytręcała się na po
wierzchni membrany, zwiększajęc grubość warstwy żelowej a tym samym opór 
hydrauliczny membrany do wartości, w której dalszy wzrost ciśnienia nie 
spowoduje wzrostu szybkości filtracji. Oznacza to, że szybkość filtracji 
nie będzie wówczas zależna od różnicy ciśnień a Jedynie od grubości war
stwy żelowej utworzonej na powierzchni membrany [l31, 132]. Zjawisko to 
zostało potwierdzone doświadczalnie [l32] między innymi dla roztworów za- 
wierajęcych białka (rys. 13). Oak wynika z rysunku, szybkość filtracji ro
śnie ze wzrostem ciśnienia Jedynie do pewnej wartości, przy której tworzy 
się warstwa żelowa. Można zatem stwierdzić, że optymalnym ciśnieniem pro
cesu ultrafiltracji Jest takie ciśnienie, powyżej którego szybkość fil
tracji ma wartość stałę. Oest ono zależne od rodzaju i stężenia substan
cji rozpuszczonej.

Według najnowszych poględów [l37] proces powlekania membran ultrafil- 
tracyjnych warstwę żelowę spowodowany Jest nie tylko różnicę szybkości 
transportu składników roztworu w pobliżu membrany ale również wzajemnym 
oddziaływaniem substancji rozpuszczonej z membranę oraz odziaływaniami 
międzyczęsteczkowymi substancji rozpuszczonej. Dowodem znaczenia powyż
szych rjawisk powierzchniowych i koloidalnych dla przepuszczalności mem- 
Jwen jest stwierdzenie różnic w tendencji do powlekania membran w proce
sie ultrafiltracji emulsji o charakterze anionowyn i kationowym oraz za-
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Rys. 13. Szybkość filtracji białek osocza krwi o różnym stężeniu w funk
cji ciśnienia

obserwowanie różnic w przepuszczalności białek osocza krwi przez membrany 
z różnych polimerów.

Wydaje się zatem. że rozwiązania» niekorzystnego w procesie ultrafil- 
tracji problemu powlekania membran jeet modyfikacja powierzchniowych wła
sności membrany w kierunku zwiększenia Jej hydrofilowości i/lub ładunku 
elektrycznego. Również regulowanie własności fizykochemicznych roztworu 
rozdzielanego, tekich Jak: pH, siła jonowa i innych może nieć wpływ na 
stopień agregacji makrocząsteczek w roztworze 1 ich ładunek oraz przyczy
nić się do ograniczenia ujemnych skutków zjawiska polaryzacją stężeniowej.

4.3. Nowe sposoby doboru pollneru do wytwarzania membran /»raz ich mo
dyfikacji

Oadną z najważniejszych cech materiału do produkcji menbran ultrafil- 
tracyjnych są własności hydrofllowo-hydrofobowe. Podział aembran na hy- 
drofilowe i hydrofobowe nożna oprzeć na wynikach pomiaru tata zwilżania 
układu polimer błonotwórczy - roztwór wodny. Za membrany hydrofobowe uwa
ża się takie, przez które w stanie wysuszonym nie Jest netliwy konwekcyj
ny przepływ wody pod ciśnieniem przewyższajęcym ciśnienie atmosferyczne. 
Ciśnienie graniczne, powyżej którego "eucha" membrana wykateuje przepusz
czalność o praktycznej wydajności, często przewyższa ciśnienia robocze 
stosowane w procesie ultrafiltracji. Dlatego gotowe membrany, wykonane np.
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z polisulfonu, polidwumetyłofenylenu czy polifluorku winylidenu, charak
teryzujące się bardzo dobry wytrzymałością mechaniczny i odpornościy che
miczny, muszy być przechowywane w stania wilgotnym, po nasyceniu wody lub 
środkami zwiliajycyml (gliceryna, sól sodowa siarczanu dodecylu itd.). 
Membrany tego rodzaju nie mogy być eksploatowane w warunkach powodujycych 
wysuszenie, co ma miejsce np, przy suchej sterylizacji układów ultrafil- 
tracyjnych. Większość membran hydrofiłowych otrzymywanych z estrów celu
lozy podlega podczas suszenia drastycznym i nieodwracalnym zmianom morfo
logicznym, polegajycym przede wszystkim na osłabieniu gybczastej struktu
ry podłoża membrany z równoczesny zmiany stopnia krystaliczności. Powyż
sze problemy powodujy, że wszystkie membrany otrzymane zarówno z polime
rów hydrofiłowych. Jak i hydrofobowych muszy być przechowywane w stanie 
wilgotnym i nie mogy ulegać wysuszeniu.

Rozwiyzanlea problemu zwiykszenia hydrofilowoścl membran otrzymywanych 
z surowców hydrofobowych może być wprowadzenie membran składajycych się z 
hydrofobowego, sztywnego szkieletu zawlerajycego hydrofilowe grupy bocz
ne [63]. Hydrofilowość takich membran Jest wynikiem wzajemnego oddziały
wania grup bocznych z czysteczkami wody. Dla urzeczywistnienia tego roz- 
wiyzanla zaproponowano dwie drogi [63]:
a) wprowadzenie, metody reakcji chemicznej, grup hydrofiłowych do surowca

polimerowego a następnie preparowanie membran,
b) szczepienie gotowych hydrofobowych membran substancjami zawierajycyml

grupy hydrofilowe.
Bardziej efektywne Jest wprowadzanie grup hydrofiłowych do surowca bło- 

notwórczego (metoda a). W trakcie procesu żelowania wcześniej szczepione
go polimeru zmodyfikowane łańcuchy polimerowe przegrupowujy się w ten 
sposób, że polarne, wiyżyce wodór grupy orientuję się na powierzchni mem
brany, podczas gdy hydrofobowa część polimeru tworzy dolny część membra
ny. w metodzie drugiej modyfikację powierzchni membrany powinno przepro
wadzać się w taki sposób, by grupy hydrofilowe wnikały w głyb matrycy po
limerowej na głębokość 2-3 nm. Szczepienie powierzchni membran Jest na 
ogół nietrwałe, bowiem grupy hydrofilowe ulegajy stosunkowo szybko hydro
lizie.

Chemiczna modyfikacja hydrofobowych membran ultrafiltracyjnych jast po
nadto trudna do realizacji bez uszkodzenia matrycy. Metoda np. szczepie
nia radiacyjnego prowadzi do otrzymywania membran o mniejszej wytrzymało
ści mechanicznej. Stosunkowo skuteczny metody Jest sulfonowanie lub chlo- 
rometylowanie w fazie gazowej membran polisulfonowych lub z polidwumaty- 
lofenylenu [63], często w postaci włókien kapilarnych. Nasycone wody włók
na zanurza się w łaźni zawierajycej kwas siarkowy (7-8% SOj) i wodę otrzy- 
mujyc hydrofiłowy, odporny na powlekanie warstwę naskórkowy z grupami 
-SOjH [63].

Zmianę bilansu hydrofilowo-hydrofobowego oraz innych własności msmbra- 
ny można osiygnyć stosujyc do jej otrzymywenia mieszaninę polimerów [63].
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Metoda ts nie zastała do teł pory w pełni wykorzystana z uwagi na fakt, 
że większość polimerów jest termodynamicznie niemieszalnych i wykazuje w 
roztworach dodatni? entalpię mieszania, praktycznie bez zmiany sntropii. 
W związku z tym po zmieszaniu nie otrzymuje się przyrostu entalpii swobo
dnej a składniki mieszaniny łatwo ulegeję procesowi rozdziału fazowego 
[138]. W przypadku zastosowania mieszanin polielektrolltów, dzięki wza
jemnemu oddziaływaniu Jonów, obserwuje się przyrost entropii mieszania. 
Układy tego rodzaju ea stosowane do produkcji membran ultraflltracyjnych 
o różnych własnościach transportowych, co zostało udokumentowane w lite
raturze [l3s]. Ostatnio zidentyfikowano szereg niejonowych mieezanln po
limerów odpowiednich do wytwarzania membran ultraflltracyjnych [l40-142j. 
2e zbadanych dotychczas układów na uwagę zasługuję membrany otrzymane z 
octanu celulozy po zaieszaniu zi trójoctonem celulozy lub polistyrenem. 
fosforanami politlenku fenylenu lub też poli (4-winyloplrydynę). Membrany 
z takich mieszanin polimerowych otrzymuje się metodę rozdziału fazowego, 
stosujęc wodę Jako słaby rozpuszczalnik. Można Je suszyć bez obawy znlaz- 
czenla struktury porowataj. Własności chsmiczne oraz bilans hydrofilowo- 
hydrofobowy takich membran można regulować poprzez zmianę proporcji skład
ników mleezaniny oraz wprowadzanie małych ilości hydrofiłowych polimerów 
do ustalonych racepturę roztworów błonotwórczych [l43, 144J .

4.4. Konfiguracja membran w modułach

W większości zastosowań ultrafiltracjl polaryzacja stężeniowa stanowi 
zjawisko ograniczajęce szybkość procesu, a projektowanie urzędzeń ultra- 
flltracyjnych powinno uwzględniać zmniejszenie ujemnych skutków tego zja
wiska. Należy więc tek dobiecać geometrię urzędzenia oraz warunki aksplo- 
etacyjne, by zwiększyć szybkość odprowadzani» roztworu w kierunku od po
wierzchni membrany. Jednym z najważniejszych parametrów, które należy u- 
względnić przy projektowaniu geometrii modułów membranowych jeet dobrania 
odpowiednich warunków hydrodynamicznych przepływu roztworu nad powierzch
nię membrany. Obecnie stosuje się szereg konetrukcji modułów ultrafiltra- 
cyjnych różnięcych się warunkami przepływu roztworu, maksymalnym ciśnie
niem roboczym oraz kosztami inwsstycyjnymi 1 ekeploetacyjnymi. Najważniej
sze rozwięzania stosowane w przemyśla zestawiono w tabeli 5 i przedsta
wiono schsmatycznie na rysunkach 14-1 7.

W koncepcji modułu rurowego, którego schemat przedstswiono na rysunku 
14, istnieje możliwość regulacji zjawiska polaryzacji stężsnlowej. Układ 
tan toleruje duże stężenia zawiesin w roztworze, umożliwia również mecha
niczne czyszczenie membran bez niebezpieczeństwa Ich uszkodzenia i ko
nieczności demontażu [l45], Zasada systemu rurowego polaga na uformowaniu 
błony w kształcie rury i osadzeniu jej we wnętrzu lub na zewnętrz porowa
tej rury nośnej [l4, 31, 32]. Koncepcja ta daje wiele możliwości rozwlę- 
zań konstrukcyjnych, zakres jej zaatosowania determinuje właściwy dobór



- 47 -

Tabela 5

Ultrafiltracyjne moduły membranowe

Rodzaj
modułu

Gęstość upa- 
2 3 kowania m /m

- powierzch
nie membren/ 
objętość mo

dułu

Koszty
inwes
tycyjne

Koszty
eksplo
ata
cyjne

Kontrola
przepły

wu
Czysz
czenie
membran

Powle
kanie

membran

Rurowy 25 - 50 wysokie wysokie dobre łatwe małe
Płytowo-
ramowy 400 - 600 wysoki* niskie dosta

teczna
trudne stosunko

wo duże
Spiralny 800 - 1000 bardzo

niskie
niskie dosta

teczna
trudne stosunko* 

wo duże
Kapilarny 600 - 1200 niskie niskie dobra możliwe duże

__ L

T ~ T — T l
FILTRAT

}=  KONCENTRAT

Rys. 14. Schemat rurowego modułu ultrafiltracyjnego

układu membrana - rura nośna. W typowym układzie stosuje się rury o śred
nicy 10-25 mm. Wadę systemu rurowego sę wysokie koszty inwestycyjne i eks
ploatacyjne oraz niska gęstość upakowania membran.

Moduły płytowo-ramowe sę klasycznym rozwięzaniem konfiguracji membran 
w procesie ultrafiltracjl, budowę i działaniem sę zbliżone do prasy fil
tracyjnej. Istnieje wiele rozwlęzań technicznych różnlęcych się przede 
wszystkim geometrię kanałów, którymi przepływa roztwór rozdzielany [l28, 
146, 147]. W każdym wariancie płaakie membrany sę osadzane na porowatej 
płycie nośnej służęcej równocześnie do odprowadzania filtratu. Nowoczesnym 
i oryginalnym rozwięzaniem sę moduły proponowane przez duriskę firmę DOS 
(De Danske Sukkerfabrikker) [147]. W układzie tym między specjalnie pro
filowanymi płytami i rurami z tworzywa sztucznego umocowane sę łatwe do
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Rys. 15. Konstrukcja modułu płytowo-raaowego firny DDS
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wymiany membrany (rys. 15). Wymienione elementy sy sprasowana za poaocy 
systemu hydraulicznego. Przepływ roztworu następuje wyaklni kanałaai nad 
aeabranaal w sposób promieniowy. Nowoczesna aoduły płytowo-ranowe cha
rakteryzuję się wyeoky gęstości« upakowania aeabran. Eliainowanie ujsts- 

nych skutków polaryzacji stężeniowej Jest trudniejsze w tya układzie niż 
w systemie rurowya a zatykanie wyskich kanałów, któryai przepływa roztwór 
noże utrudniać pracę, szczególnie gdy roztwór zawiar.? rfuży ilość zawiesi
ny. W układzie płytowo-raaowya rozaontowanle układu 1 czyezczenie membran 
Jest trudniejaze 1 bardziej pracochłonne niż w układzie rurowya. Koszty 
inwestycyjne 1 eksploatacyjne eę nieco niższe niż poprzedniego rozwiąza
nia [148].

Moduły spiralne «y dosyć rzadko stosowane w procesie ultrafiltracji ze 
względu na duży wrażliwość na zanieczyszczenie mechaniczne i koloidalne. 
Konfiguracja ta charakteryzuje się duży gęstościy upakowania aeabran i 
jest stosowana wówczas, gdy stężenie substancji rozproszonych Jest niskie 
np. w przygotowaniu wody do odsalania metody odwróconej osmozy lub jako 
końcowy etap usuwania śladowych ilości zanieczyszczeń przy produkcji “wo
dy ultreczyetej“. Zelety modułów spiralnych sy niskie koszty inwestycyjne 
i eksploatacyjne [6]. Na rysunku 16 przedstawiono schemetycznie zasadę mo
dułów spirslnych klasycznych (rys. lSa) oraz ostatnio opatentowanego roz~ 
wlyzanla [l49, 150] (rys. 16b), które charakteryzuje eię znacznie mniej
szy wrażliwościy na odkładanie się substancji rozproszonych.

Wyaegania zwlyzane z zastosowsnlea ultreflltracji w bloaedycynie spo
wodowały rozwój aeabran w forale włókien kapilarnych (rya. 17). Moduł z 
membranami kapilarnyai składa się z dużej ilości pustych włókien o śred
nicy 0,5-1,5 mm. Roztwór rozdzielany wprowadzę się do wnętrza kapllar a 
filtrat po przejściu przez ścianki aeabran odprowadzany Jeat na zewnętrz 
modułu. Ponieważ aeabreny kapilarne produkowane sy metody przędzenia włó
kien i nie poeiadajy podparcia, ich koszty inweetycyjne ey niskie. Układ 
taki charakteryzuje się duży zwartości? i zapewnia szerokie możliwości 
regulecji prędkości przepływu roztworu ned powierzchnię aeabreny. Wady 
tych nodułów Jest wrażliwość na zanieczyszczenia roztworu i znaczny epa- 
dek ciśnienia na kapilarach [l5l].

Dostępne na rynku aoduły ultrefiltracyjne różni? aię konstrukcję i 
charakterystyky. Porównanie kosztów inwestycyjnych i eksploatacyjnych po
winno uwzględniać specyfikę zaBtoeowań. W niektórych dziedzinach, jak np. 
odzysk farby z elektrostatycznego aalowania metali najbardziej zalecane 
sy aoduły rurowe (aiao wysokich kosztów) ze względu na korzystne warunki 
kontroli polaryzacji stężeniowej oraz mniejszy dbałość o skład roztworu 
[*52]. Układy płytowo-rsaowe używane sy, mimo wysokich kosztów inwesty
cyjnych, w przemyśle aleczarskla ze względu na łatwość wymiany nembran, 
co Jest istotne dla sprostania wymogom eanitarnya. Membrany kapilarne sto
sowane sy w różr»ych dziedzinach (oczyszczanie wody i ścieków, medycyno), 
przewiduje się rozszerzenie zakresu Ich zastosowania w przyszłości ze 
względu na wyeoky gęstość upakowania membran i niskie koszty produkcji.
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kar7Qt produktu 

r-ru rozdzielanego
membrana 
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Rys. 16. hoduł spiralny 
s) konstrukcja klasyczna, b) konstrukcja zmodarnizowana

Rys. 17. Moduł z włókien kapilarnych
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4-5* Niektóre nożllwoścl zastosowania procesu ultrafiltracii

Spośród procesów membranowych ultrafiltracja znalazła najszersze za
stosowanie w przemyśle i różnych dziedzinach techniki, Oast stosowana na 
skelę przemysłowy Jako nowoczesny sposób oczyszczania śsieków i uzdatnia
nia wody, ponadto do zatężania, oczyszczania i rozdzielania roztworów w 
przemysłach spożywczym i farmaceutycznym, do klarowania i oczyszczania 
roztworów biologicznych, produkcji “wody ultraczystej" oraz w diagnostyce 
medycznej i w leczeniu sztuczny nerky.

Najwcześniejszym a zarazem najbardziej popularnym przemysłowym zasto
sowaniem ultrafiltracji Jest jaj wykorzystanie w technologii elektrofore- 
tycznago powlekania metali [42, 128, 153, 154]. Techniczna i ekonomiczne 
zaleta tego zastosowania spowodowała szybkie zaadaptowanie metody w prze
myśle samochodowym. Zastosowanie ultrefiltrecji w schemacie technologicz
nym elektropowlekania wynika z możliwości zatrzymywania przez membrany ko
loidalnych czystek farby czy lakieru a przepuszczenia wody i innych nis- 
koczystsczkowych substancji (soli, stabilizatorów itp.). W trakcie proce
su następuje usuniycie z kypiell powlekajycej nadmiaru rozpuszczalników i 
obcych Jonów, odzysk pigmentu lakierniczego traconego w klasycznej meto
dzie z wody płuczycy. Zastosowanie ultrafiltracji eliminuje zanieczysz
czenie środowiska oraz zmniejsza zapotrzebowanie na wodę dejonizowany, 
który odzyskuje się z kyplali płuczycej. Najskuteczniejszym sposoben re
alizacji tych zadań w Jednym etapie technologicznym Jest zainstalowanie 
urzydzenia do ultrafiltracji kypleli powlekającej (rys. 18). Koncentrat z 
procesu ultrafiltracji Jest zawracany do kypiell, co umożliwia utrzymanie 
w niej stałego stężenia lakieru. Filtrat natomiast znajduje zastosowanie 
w płukaniu, zastępujyc wodę dejdnlzowany. Utworzony obieg zasknięty wody 
płuczycej, zasilany filtratem z procasu ultrafiltracji, przy równoczesnym 
zawracaniu części wody do kypleli powlekajycej, zapewnia praktycznie peł
ny odzysk lakieru. Do ultrafiltracji emulsji lakierów typu anionowego, 
zawierajycej 2-3% rozpuszczalników, stosuje się moduły rurowe wyposażone 
w membrany z octanu celulozy. Obecnie do elektroforetycznego powlekania 
metali wprowadza się emulsje lakiernicze typu kationowego, dla których, 
ze względu na większy zawartość rozpuszczalników organicznych, konieczna 
Jest zastosowanie membran nlecelulozowych [42, 137].

Innym, ważnym przemysłowym zastosowaniem ultrafiltracji Jest rozdzle- 
lanie emulsji typu olej - woda [l28, 155-157], głównie przy oczyszczaniu 
ścieków emulsyjnych, stsnowlycych zużyte emulsje chłodzyce i chłodzyco- 
smarujyce, w których zawartość oleju mineralnego dochodzi do kilkunastu 
kg/m . W procesie tym (rys. 19) otrzymuje się ultrefiltrat zawierajycy 
rozpuszczone substancje nieorganiczne i ni&koczystsczkowe zwiyzki orga
niczne oraz koncentrat emulsji oleju w wodzie o zawartości 30-70% oleju, 
w zależności od rodzaju i składu emulsji wyjściowej. Otrzymany koncentrat 
można spalić lub skierować do regeneracji oleju. Pozbawiony oleju ultra-



Części metalowe

Ryt. 18. Schemat instalacji do elektropowlekania metali z zastosowaniem ultrafiltracji
a) droga części powlekanych, b) obieg wody
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FILTR

Rys. 19. Schemat instalacji do ultrafiltracyjnego oczyszczania ścieków
emulsyjnych

filtrat wykorzystuje się ponownie do sporządzania świeżych porcji emulsji 
lub w niektórych procesach mycia (zawiera detergenty).

Ultrafiltrację proponuje się również jako metodę zatężania emulsji la
teksowych [l55, 158], przy czym proces realizowany może być w dwóch kie
runkach. Pierwszy sprowadza się do zatężania rozcieńczonych strumieni la
teksu (np. od 0,5% do 25%) w celu odzyskania go i ponownego wykorzystania 
co równocześnie zabezpiecza środowisko przed zanieczyszczenia*. Proces ten 
stosuje się najczęściej do zatężania lateksu etyrenowo-butadienowego oraz 
octanu poliwinylowego. Drugim kierunkiem, alternatywnym do energochłon
nych metod termicznych. Jest zatężania lateksu w procesie produkcyjnym od 
stężenia 30% do 40-64%, w zależności od możliwości zakładu i ekonomicz
nych parametrów. Rozwiązanie to stosuje się do zatężania polichlorku wi
nylu.

Odzysk wody i alkoholu poliwinylowego metodę ultrafiltracji stosuje się 
ostatnio w przemyśle tekstylnym [159, 160]. Metoda polega na zatężaniu 
roztworu ze stężenia ok. 1% do ok. 8% i uzyskaniu ultrafiltratu o zawar
tości poniżej 0,1% alkoholu. Ze względu na wysokę lepkość roztworów pro
ces prowedzi się w temperaturze 80-90°C, stosujęc zwykle spiralne moduły, 
wyposażone w odporne termicznie membrany nlecelulozowe [l59]. Na rysunku 
20 przedstawiono schemat procesu technologicznego zatężania tę drogę al
koholu poliwinylowego.

Atrakcyjne okazało się zastosowanie ultrafiltracji w technologii oczy
szczania ścieków z przemysłu spożywczego nie tylko ze względu na problem 
ochrony środowiska ale i odzysk substancji wartościowych. Przykładem za
stosowania ultrafiltracji w tym przemyśle jest przerób serwetki - produk
tu ubocznego z wytwarzania serów [161-164]. Do serwatki w procesie pro
dukcji serów przechodzi z mleka około połowa substancji rozpuszczonych, w 
tym większość laktozy, ok. 20% białka oraz znaczna część witamin i soli mi
neralnych. Zatężenie serwatki prowadzi do otrzymywania paszy lub wartoś
ciowego nawozu a drogę selektywnego Jej rozdziału otrzymać można koncen
traty białka i laktozy dla przemysłu farmaceutycznego i spożywczego.



Schemat instalacji do odzysku alkoholu poliwinylowego z zastosowania» ultrafiltracji
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Rys. 21. Schemat bezici.kowego przerobu .lek. z wykorzy.t.nie. ultrafiltr.cji 1 odwróconej os.ozy
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Rys. 22. Scheaaty różnych matod uzdatniania wody
a) konwencjonalnej, b) ultrafiltracyjnej
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Ultrafiltrację stosować można do odzysku białka z każdego praktycznie 
odpadowego źródła protein niezależnie od pochodzenia i zawartych zanie
czyszczeń. Pozytywnie wypadły próby odzysku białka przy oczyszczaniu ście
ków z przemysłu mięsnego i rybnego, z produkcji białka roślinnego, prze
mysłu ziemniaczanego oraz z odpadów drożdżowych [l3, 165-167]

Zastosowanie ultrafiltracji do zatężania soków owocowych i warzywnych, 
syropów, ekstraktów może być realizowane przy niższych nakładach finanso
wych niż tradycyjny metodę odparowania lub wymrażania. Przy otrzymywaniu 
ekstraktów kawy i herbaty, różnego rodzaju esencji, piwa i innych produk
tów spożywczych ultrafiltracja umożliwia poprawę Jakości produktu, gdyż 
równocześnie z zatężaniem podstawowego składnika usuwane są niskoczystecz- 
kowe zanieczyszczenia lub też zatrzymywane sy zwiyzki makroczęsteczkowe 
(wówczas w filtracie zawarty Jest produkt finalny). Ultrafiltracja staje 
się również potężnym konkurentem metod odwadniania (tj. odparowania, wy
mrażania. suszenia próżniowego) takich produktów. Jak: białko Jaja kurze
go, mleko pełne 1 odtłuszczone [l29, 162, 167-169]. Na rysunku 21 przed
stawiono schemat bezściekowego przerobu mleka z zastosowaniem ultrafil
tracji 1 odwróconej osmozy.

W ultrafiltracji produktów a także ścieków z przemysłu spożywczego sto
suje się na ogół moduły płytowo-ramowe lub rurowe. Ostatnio wprowadza się 
w niektórych rozwiyzaniach również moduły kapilarne [137]. Najczęściej u- 
żywa się membran z octanu celulozy, poliamidów lub polisulfonu. Proces wy
maga dodatkowych operacji w postaci częstego mycia i sterylizacji membran.

Proces ultrafiltracji można stosować również do uzdatniania wody ze 
skażonych źródeł naturalnych [l5. 129, 161, 170]. Otrzymuje się ultraf11- 
trat pozbawiony mikroorganizmów, koloidalnych tlenków i wodorotlenków me
tali oraz innych substancji powodujycych mętność i barwę. Często otrzymu
je się ty drogy wodę o Jakości spożywczej. W tej technologii istnieje moż
liwość pracy w układzie Jednostopniowym (rys. 22), ponieważ membrana sta
nowi fizyczny barierę między składnikami zenieczyszczajycymi a wody uzda
tniony.

Zainteresowanie budzi również zaatosowanie ultrafiltracji jako wstęp
nego etapu oczyszczania wody morskiej i wód słonawych przed ich odsala
niem metody odwróconej osmozy (także elektrodializy czy destylacji) [l29, 
161, 17l]. Ultrafiltracja pozwala na usunięcie substancji koloidalnych lub 
makroczysteczek powodujycych powlekanie membran lub powierzchni wymiany 
ciepła urzydzeń odsalajycych.

Odpadowe ługi posiarczynowe z przemysłu celulozowego zawierajyce duże 
ilości kwasów lignosulfonowych i cukrów drzewnych mogy być frakcjonowane 
metody ultrafiltracji [l68. 172, i] . Następuje wówczas rozdział substan
cji zawartych w ługu na ultrafiltrat zawierajycy cukry i ińne niskoczy- 
steczkowe zwiyzki oraz koncentrat wzbogacony w wysokoczysteczkowe ligno- 
sulfoniany. Otrzymane frakcja nadaję się do bezpośredniego wykorzystania 
lub dalszego przerobu. Często koncentrat poddaje się oczyszczaniu metod? 
diafiltracji [ x ] . co rozszerza zakres jego wykorzystania.
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Korzystne wyniki uzyskano w Japonii [l73] w badaniach pilotowych małej 
instalacji oczyszczania ścieków bytowo-gospodarczych zblokowany metod* 
osadu czynnego i ultrafiltracji. W badaniach wykorzystano opracowań* w
latach sześćdziesiątych metodę biomembranowego oczyszczania ścieków 1174].

3
Powrót do tej koncepcji, w wersji oczyszczalni o wydajności kilkunastu m 
na dobę, jest wynikiem poszukiwań zwartych systemów oczyszczania ścieków 
komunalnych do poziomu wody niepitnej , możliwych do zlokalizowania w miej
scach powstawania ścieków. Ultrafiltracja zastępuje w układzie biomembra- 
nowym oeadnik wtórny z klasycznego schematu biologicznego oczyszczania me
tod* osadu czynnego. Zastosowanie ultrafiltracji do oczyszczania ścieków 
komunalnych jest uzasadnione 1 w innych rozwiązaniach. Proponuje się ją w 
zmodyfikowanej (dodatek węgla aktywnego) metodzie biomembranowej [l5, 175, 
176] do wstępnego oczyszczania przed etapem odwróconej osmozy [177] , a 
także do bezpośredniego oczyezczania ścieków np. na statkach dalekomor
skich [178, 179], jak też do odwadniania nadmiernego osadu czynnego z 
oczyszczania biologicznego [l80] .

Innym, interesującym zastosowaniem ultrafiltracji jest produkcja wody 
ultraczystej dla potrzeb przemysłu elektronicznego, farmaceutycznego oraz 
medycyny [l28, 161, 18l] . W przygotowaniu wody ultraczystej dla przemysłu 
elektronicznego ultrafiltracja służy Jako wstępna operacja usuwania sub
stancji o koloidalnym stopniu dyspersji i innych wielkocząsteczkowych za
nieczyszczeń przed demineralizacją wody metodę wymiany jonowej lub odwró
conej osmozy. W innych rozwiązaniach (do produkcji leków i w medycynie) 
stosuje się ultraf iltrację głęboko dejonlzowanej wody [i6l] . Membrany ul
traf lltracyjne o rozdzielczości 10-30 tys. (cutt-off) są zdolne do iloś
ciowego zatrzymywania wirusów oraz odpornych na temperaturę mukopoliea- 
charydów powodujących malarię [l37], W praktyce medycznej oczyszczona tym 
sposobem woda może służyć w szpitalach do wlewów w zebiegu hemodializy, 
do dializy otrzewnej, do mycia aparatury, szkła 1 pojemników dla leków 
parentsralnych oraz Jako woda do iniekcji [182].

W przemyśle farmaceutycznym ultrafiltrację stosuje się do oddzielania, 
zatężanie i oczyezczania substancji biologicznie aktywnych, takich Jak: 
enzymy, wirusy, kwasy nukleinowe, specyficzne białka itp. Tradycyjne spo
soby izolowania tych substancji, tj. ekstrakcja, dializa, wytrącanie 1 
rozdziały chromatograficzne są mało efektywne i kosztowne oraz prowadzą do 
znacznych strat produktu. Rozdzielanie i zatężanie -metodą ultrafiltracji 
może być przeprowadzone w jednym etapie, co przyczynia się do znacznych 
oszczędności kosztów [l83j.

Ostatnio zastosowano membrany ultrafiltracyjne do produkcji sztucznej 
nerki [l37] , która może wówczas pracować zarówno jako dializator, jak i 
hemoflltr. Ultrafiltracja krwi pacjentów wymagających leczenia sztuczną 
nerką pozwala na usuwanie nlżejcząsteczkowych toksycznych substancji me
tabolicznych, które metodą konwencjonalnej dializy nie mogły być usunięte 
[1 6, 137]. W tych urządzeniach stosuje się membrany w postaci włókien ka
pilarnych (hemodlafiltracja) z octanu celulozy i polielektrolitów [16].
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Perspektywiczna zastosowanie ultrafiltrscji wlęże się z rozwoje® immu- 
nochemil, która wymaga czułych metod wykrywania i oznaczania kompleksów 
biochemicznych (jak np. antygeny, hormony peptydowe) w cieczach biolo
gicznych [137]. Ultrafiltracja może służyć jako wstępny etso zatężenie i 
oczyszczania cieczy biologicznych lub jako sposób szybkiego rozdzielania 
iromunokompleksów od innych składników.

Interesujęcę, przyszłościowy dziedzinę Jest możliwość zastosowania ul
traf iltracj i w przemyśle hydrometalurglcznym do odzysku i zatężania śla
dowych ilości metali występujęcych w odpadowych strumieniach z klasyfika
cji hydraulicznej lub z procesu ługowania oraz w przemyśle galwanicznym 
[l5, 184, 185]. Metoda polega na połęczeniu chemicznego kompleksowania z 
ultrsfiltrację. Jony metali tworzę z różnymi zwięzkami organicznymi (np. 
EDTA, ditizon, dwumetyloglioksym, oksymy) kompleksy o takich rozmiarach, 
które umożliwiaję następnie zastosowanie membran ultrafiltracyjnych do 
ich zatężania. Kompleksy w zatężonych roztworach można łatwo rozkładać, 
odzyskujęc zarówno metale jak i organiczna substancję kompleksujęcę. Tech
nologia ta może mieć duże znaczenie dlo odzyskiwania metali drogich i 
szlachetnych.

Specjalnym zastosowaniem ultrafiltracji Jest wykorzystanie mambren do 
unieruchamiania enzymów |l6, 137j. Enzymy lub ich mieszaniny działajęce 
Jako katalizatory różnych procesów biochemicznych sę immobilizowane wew- 
nętrz struktury membrany. Roztwór zawierajęcy substraty reakcji przepusz
czany jest przez powstał# w tan sposób “enzymatyczny membranę", na której 
zachodzi odpowiednia przemiana a następnie często dodatkowo również roz
dział produktów od eubstratów. Asymetryczne membrany, zwłaszcza w postaci 
włókien kapilarnych, można wykorzystać do unieruchamiania innych niż en
zymy mikroorganizmów oraz katalizatorów chemicznych. Rozszerza to zakres 
zastosowania takich katalizatorów w szeregu syntezach biochemicznych i 
chemicznych [l37j. Rozwijana Jest również koncepcja cięgłych reaktorów mem
branowych, w których enzymy lub inne katalizatory biologiczne cyrkuluję w 
roztworze nad powierzchnię membrany [186]. W reaktorach zachodzę przemia
ny biochemiczne a następnie oddzielenie, na drodze ultr8filtracji, produk
tów od substratów reekcji.



5. BADANIA NAD OTRZYMYWANIEM, STRUKTURĄ, WŁASNOŚCIAMI TRANSPORTOWYMI 
I ZASTOSOWANIEM NIEKTÓRYCH MEMBRAN DO ULTRAFILTRACOI

(Badania własne)

W poprzednich rozdziałach wykazano, że struktura i własności fizyko
chemiczne membran ultrafiltracyjnych determinuj# zakres zastosowania oraz 
skuteczność działania membran w określonych procesach technologicznych. Z 
kolei te dwie cechy membran, tj. struktura i właeności zależ# w stopniu 
największym od rodzaju użytego surowca i sposobu preparatyki membran. Za- 
sadnicz# spraw# Jest więc opracowanie sposobów preperowania membran z róż
nych surowców polimerowych oraz ustalenie zależności między struktur# fi- 
zyczn# a własnościami transportowymi wody i cz#steczek o zdefiniowanych 
maeach cząsteczkowych i konfiguracji. W oparciu o powyższe dane można bar
dziej precyzyjnie określić możliwości wykorzystania membran w praktyce.

Badania, których wyniki zostań# przedatawione w tej pracy, obejmuj#:

- opracowanie sposobu i przedstawienie mechanizmu wytwarzania membran ul
traf iltracyjnych z octanu celulozy i surowców niecelulozowych, bior#c 
pod uwagę ich własności chemiczne i fizyczne oraz dostępność na rynku 
krajowym.

- przedstawienie struktury fizycznej tych membren w oparciu o analizę 
zdjęć przekrojów poprzecznych wykonanych pod skanningowym mikroskopem 
elektronowym,

- badania struktury porowatej membran w oparciu o pomiary adsorpcji i de
sorpcji azotu oraz badania własności transportowych wody i Jej zawarto
ści w membranie,

- określenie własności transportowych membran ultrafiltracyjnych w odnie
sieniu do wody i wodnych roztworów makrocz#steczek,

- przykłady zastosowanie bedanych membran w procesie ultrefiltracji.

Dotychczasowe prace w taj dziedzinie w sposób fragmentaryczny przed
stawiaj# powyższe zagadnienia, brak Jest natomiast opracowań ujmuj#cych 
całość problematyki membran do ultrefiltracji. Praca jest prób# całościo
wego przedstawienie zagadnień dotyczących tych membren.

5.1. Charakterystyka surowców do wytwarzania membren oraz wybór ukła
dów polimer - rozpuszczalnik

Istotnym zagednleniem w preperatyce membren do ultrefiltracji jest wy
bór odpowiedniego meterlału polimerowego. Korzyetnie Jeet zastosować po-
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larne materiały polimerowe, gdyż ułatwia to dobranie odpowiedniego układu 
rozpuszczalnik - substancja wytręcajęca. Ogólnie bloręc, polimery niepo- 
larna (np. polietylen) wymagaj? specjalnych układów rozpuszczalników i dla
tego sę niedogodne do wytwarzania membran ultraflltracyjnych. Należy rów
nież wzięć pod uwagę stopień krysteliczności polimeru oraz jego tempera
turę zeszklenia. Jeżeli maję być wytworzone membrany wysoce porowate, o 
dobrej przepuszczalności i selektywności, konieczne jest, aby polimer wy
kazywał albo wysokę temperaturę zeszklenia albo wysoki stopień krystali- 
czności lub też obie cechy razem.

-Sioręc powyższe pod uwagę, w badaniach wykorzystano zarówno klasyczna 
polimery celulozowe (octan celulozy), Jak i polimery niecelulozowe pro
dukcji zagranicznej (polisulfon, politlenek dwumetylofenylenu, poliakry- 
lonltryl) i krajowej (pollakrylonitryl, polichlorek winylu). Stosowano na
stępujące układy polimer - rozpuszczalnik:

a) polisulfon - dwumatyloformamid,
b) politlenek dwumetylofenylenu - trójchloroetylen/oktanol,
c) pollakrylonitryl - dwumetyloformamid,
d) polichlorek winylu - dwumetyloformamid, 
a) octan celulozy - aceton/formamid.

Polisulfon uważany Jest obecnie za najbardziej optymalny materiał do 
wytwarzania membran ultraflltracyjnych [l87], W badaniach etoaowano poli
sulfon (p s f) produkcji Union Carbide (USA) typu P-3500 o . iczbowo-śred- 
niej (Mn) i wagowo-średniej (Mw ) masach cząsteczkowych wynoszęcych odpo
wiednio 27000 i 41000. Masy częsteczkowe oznaczono metodę osmor.etrycznę i 
rozpraszania światła. Strukturę chemlcznę PSf można przedstawić wzorem:

Polisulfon charakteryzuje się dużę odpornościę, również w podwyższonej 
temperaturze, na działanie kwasów, zasad i roztworów soli Jak również de
tergentów, olejów i alkoholi. Jest odporny do temperatury 473 к [i88] • 

PSf pęcznieje lub rozpuszcza się jedynie w polarnych rozpuszczalnikach or
ganicznych (ketony, węglowodory aromatyczne, chloropochodne węglowodorów).

Politlenek 2,6-dwumetylc-l,4-fenylenu (PPO)5̂  produkcji General Elec
tric Company (USA) posiadał masy częsteczkowe: Mn « 21600 i M^ = 37700. 
Membrany z PPO za względu na swoje chemiczne i fizyczne własności sę szcze
gólnie polecane do ultrafiltracji produktów spożywczych. PPO charakteryzu-

PPO - skrót nazwy angielskiej: poły(2,6-dimethyl-l,4-phenylene oxide).



Rys.
nylu

STĘŻENIE, %

23. Zależność lepkości roztworów poliakrylonitrylu, polichlorku wi- 
i octanu celulozy w rozpuszczalniku stosowanym do otrzymywania mem

bran od stężenia polimeru (temp. 298 K)
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je się dobrą odporności* na hydrolizę w szerokim zakresie pH, jest odpor
ny na działanie chloru z nadchloranu sodu stosowanego w procesach stery
lizacji membran. Wysoka temperatura zeszklenie polimeru (483 K) umożliwia 
stosowanie membran z PPO w podwyższonej temperaturze.

Tabela 6

Skład roztworu przędzalniczego produkowanego 
w Zakładach Chemitex-Anilana , Łódź

Poliakrylonitryl 12,5 - 13,0%
Rodanek sodowy 44 - 45%
Itakonian sodowy Ok. 1%
Akrylonitryl, akrylan metylu ok. 0 ,1%
Siarczany 0,005 - 1%
Woda 42 - 42,5%

Surowcem do otrzymywania membran z poliakrylonitrylu (PAN) było niema
lowane włókno firmy Du Pont (USA) oraz z Zakładów Włókien Sztucznych Che- 
mitex - Anilana w Łodzi. Do preparatyki membran użyto również, pochodzą
cego z tych ostatnich Zakładów, roztworu przędzalniczego, powstającego bez
pośrednio w procesie polimeryzacji akrylonitrylu. Skład roztworu przę
dzalniczego przedstawiono w tabeli 6. W celu scharakteryzowania polimeru 
oznaczono masę cząsteczkową (m^) metodę lepkościową z zależności Marka- 
Houwinka:

[ ? ] “ K - iY  [m3/ką] (54)

gdzie:
K i oC - stałe zależne od rodzaju układu polimer-rozpuszczalnik (wy

miar K : m3/kg).

Graniczną liczbę lepkościową [-7 ] oraz lepkości: względną , właściwą i zre
dukowaną wyznaczono przy użyciu lepkościomierza Ubbelodhego, mierząc czas 
wypływu rozpuszczalnika (dmf) i roztworów PAN o stężeniach 2-8 kg/m3 w 
temperaturze 298 K. W tabeli 7 przedstawiono lepkości roztworów PAN, war
tości stałych K i oc - z literatury [l89] oraz obliczone wartości gra
nicznej liczby lepkościowej i średniej masy cząsteczkowej (m̂ ,) włókna PAN. 
Na rysunku 23 przedstawiono zależność lepkości roztworów PAN-DMF od stę
żenia w stosowanym do wytwarzania membran zakresie 1-20%. Lepkość w tym 
zakresie stężeń oznaczano stosując wiskozymetr Hopplera (temp. pomiaru 
298 K). Charakterystyczny jest znaczny wzrost lepkości wraz ze zwiększe
niem stężenia PAN.

Do otrzymywania membran z polichlorku winylu (PCW) stosowano dwa ro
dzaje polimerów różniących się masą cząsteczkową: PCW Tarnwinyl - S68 pro-
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Tabela 7
Charakterystyka fizykochemiczna włókna poliakrylonitryloweqo 

produkcji Chemitex-Anilana, Łódź
Stężenie
polimeru

kg/m3

Lepkość
względna

Lepkość
właściwa

Lepkość
zredukowana

m3/kg

Dane do 
wzoru Marka 
i Houwinka

Średnia 
mass czą
steczkowa

2 1,44 0,44 0,2 2 0
4 1,94 0,94 0,231 V ■ 0,21
5 2,18 1,18 0.237 m /k9 „5
6 2,45 1,45 0,242

K = 3,92 10 
3 ..

0,938.10
8 3,03 2,03 0,254

"> /kg
06 ■ 0,81

dukowany metod? suspensyjną w Zakładach Azotowych w Tarnowie (kx) > 68) 
oraz PCW produkcji węgierskiej o nazwie Orgvil (k - 60). Podane przez pro
ducenta wartości liczby k posłużyły do obliczenia granicznej liczby lep
kościowej Lt?J . masy cząsteczkowej (m? ) oraz wagowo średniej masy czą
steczkowej (Mw ). Zależność między liczbą k a masą cząsteczkową (FL) 
przedstawia się następująco [l90]: ‘

k » 0,4 My . 10-3 + 35 (55)

Obliczone wg powyższego równania wartości M„ wynoszą: 82,5 . 103 dla
Tarnwinylu oraz 62,5 . 103 dla Orgvilu. Natomiast zależność między M a 
graniczną liczbą lepkościową i liczbą k podają równania [l90, 191]:"

k - 0,305 [17] ♦ 33 (56)

[*>J - 2,69 . 1 0 -2 Mw ° ’72 (57)

Obliczone wertości [^] i Mw wynoszą:

dla PCW Tarnwinyl - . 115 cm3/ g , - 110 . 103 ,
dla PCW Orgvil - [? ] = 88,5 om3/ g ; = 76,7 . 103.

Oba rodzaje PCW wykazywały różne masy cząsteczkowe i w związku z tym lep
kości roztworów PCW w DMF, używanych do wylewania membran, znacznie się 
różniły (np. lepkość 10% roztworu PCW produkcji polskiej i węgierskiej 
wynosiła odpowiednio: 80 1 420 mPa.s) (ryą. 23).

Do wytwarzania membran z octanu celulozy (oc) stosowano surowiec pro
dukcji zachodnloniemieckiej firmy “Serve". Własności chemiczne i fizyczne 
oraz ograniczenia, jakim podlega octan celulozy jako materiał membrano- 
twórczy przedstawione zostały wyczerpująco w [l3. 31, 161] . Masę cząstecz
kową (m? ) octanu celulozy oznaczono na podstawie zależności Marka-Houwin-

k - liczba Fikentachera.
x)
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ka, prowadząc pomiary lepkościowe w roztworze acetonu w temp. 298 K. Do 
obliczenia posłużono się wartościami K = 1,9 . 10 5 dl/g oraz <x »
» 1,03 [l92]. Tak określona masa wynosiła = 0,739 . 1Q5. Lepkość roz
tworów octanu celulozy w mieszaninie acetonu i formamidu (stosunek wagowy 
1:0,7) w zakresie stężeń 1-20% (temp. 298 K) przedstawiono na rys. 23.

Wybór polimeru do preparowania membran uwzględniał odporność chemiczną 
i termiczną, dostępność na rynku krajowym oraz przydatność do otrzymywa
nia membran metodą rozdziału fazowego. PSf i PPO są uznanymi membrano- 
twórczyml surowcami polimerowymi o dobrych własnościach mechanicznych, ter
micznych i chemicznych. PAN ma większą niż octan celulozy odporność ter
miczną o otrzymywane z niego membrany mogą być używane w szerokim zakre
sie pH. Membrany z PAN można stosować w temperaturach do 318 K (membrany 
z octanu celulozy tylko do 303 K) oraz w zakresie pH 1-10 (dis membran z 
octanu celulozy zakres ten wynosi zaledwie 4-8 ze względu ne hydrolizę 
grup octanowych). PAN wykazuje ponadto większą niż octan celulozy odpor
ność na działanie związków organicznych (z wyjątkiem niektórych rozpusz
czalników np. DMF) i mikroorganizmów. PCI» wydaje się bardzo korzystnym su
rowcem ze względu na wysoką odporność chemiczną, niską cenę oraz dostęp
ność. Polichlorek winylu jest odporny, podobnie jak polisulfon, na dzia
łanie olejów mineralnych, kwasów, zasad oraz większości związków organi
cznych. Pęcznieje lub rozpuszcza się Jedynie w niektórych estrach, keto
nach, węglowodorach aromatycznych i chloropochodnych węglowodorów.

5.2. Sposób otrz ---oraz próba wyjaśnienia mechanizmu ich

5.2.1. Uwagi metodyczne

Otrzymywanie membran ultrafiltracyjnych Jest procesem rozdziału fazo
wego składającego się z trzech etapów:

- przygotowania roztworu polimeru o odpowiednim składzie, w wybranym roz
puszczalniku ,

- wylania z ww. roztworu błony o odpowiedniej grubości,
- zanurzenia błony w środowisku słabego rozpuszczalnika (żelowanie).

Z roztworów błonotwórczych wyszczególnionych w rozdziale 5.1 formowano 
membrany na płytce szklanej , używając do tego celu aplikatora ze szczeli
ną o zmiennej wysokości 0,1-0,35 mm. Formowanie i żelowanie przebiegało w 
temp. otoczenia a czas od chwili wylania błony do Jej żelowania wynosił 
ok. 5 s dla membran z PSf, PAN i PPO, 60 s dla membran z octanu celulozy 
i 300 s dla membran z PCW. Żelowanie membran przebiegało w wodzie, z wy
jątkiem membran z PPO, dla których słabym rozpuszczalnikiem był metanol. 
Po 900 s żelowania świeżo sporządzoną membranę przemywano wodą w ciągu 
12 h w celu usunięcia resztek rozpuszczalnika.

formowania
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Skład roztworów błonotwórczych 
oraz warunki preparowania membran ultrafiltracylnych 

(temp. preparowania: 291-293 K, temp. łaźni żelującej: 291-293 K 
czas żelowania: 600 s)

Tabela 8

Polimer Symbol
membrany

Skład roztworu błonotwór
czego, % wag

Temp.
roztworu

Czas
odparo

polimer rozpusz
czalnik

modyfi
kator

błono
twórcze
go, K

wania
rozpusz
czalnika,

s

PSf-15 15 851) _ 291-293 5
Pollsulfon PSf-17,5 17,5 82,5 - 291-293 5

PSf-20 20 80 - 291-293 5

PAN-17,5-0 17,5 82,S1^ 291-293 5
PAN-Orlon PAN-20-0 20 80 - 291-293 5

PAN-22-0 22 78 - 291-293 5
PAN-15-A 15 851J - 291-293 5

PAN-Anilana PAN-17,5-A 17,5 82,5 - 291-293 5
PAN-20-A
PAN-P4 '

20 80 291-293
291-293

5

PCW-9P 9 911) _ 323 300
PCW-Tarn-
winyl

PCW-10P 10 90 323 300
PCW-11P 11 89 323 300

PCW-IOW 10 901) _ 323 300
PCW-0rgvil PCW-12W 12 88 - 323 300

PCW-14W 14 86 * 323 300

OC-13 13 512 > 365 > 273-278 60
Octan OC-15 15 50 35 273-278 60
celulozy OC-17 17 48,5 34,5 273-278 60

PPO
PPO-9 9 9i3) . 291-293 5
PPO-10 10 90 - 291-293 5

^  Dwumetyłoformamid.
2)Aceton.
3^Trójchloroetylen-oktanol (78:22).

4 ^Skład roztworu błonotwórczego - patrz tabela 6. 
5  ̂Formamid.
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Końcowa struktura membrany zostaje ukształtowana w etapie żelowania 
roztworu polimeru, który traktuje się Jako właściwy proces rozdziału fa
zowego. Jednorodny roztwór polimeru przechodzi, w trakcie tego procesu, w 
układ dwufazowy, złożony z fazy stężonej (stałej), z której formuje się 
końcowa struktura membrany oraz fazy rozcieńczonej (ciekłej) tworzącej po
ry w membranie.

Sposób preparowania membran z PCW zmodyfikowano, wprowadzajęc ogrzewa
nie roztworu błonotwórczego oraz płytki do formowania błony do temp. 323 
K Jak również wydłużając do 300 s czas między wylaniem błony i jej żelo
waniem. Powyższe modyfikacje miały na celu zmniejszenie szybkości rozdzia
łu fazowego w trakcie żelowania. Membrany żelowane bezpośrednio po wyla
niu filmu charakteryzowały się małą wytrzymałością mechaniczną 1 nie two
rzyły jednorodnej powierzchni, co dyskwalifikowało ich użycie w procesie 
ultrafiltracji. w trakcie procesu odparowania rozpuszczalnika (przed pro
cesem żelowania) następuje zapoczątkowanie tworzenia się warstwy naskór
kowej, które w czasie żelowania zmniejsze szybkość dyfuzji słabego rozpu
szczalnika do wnętrza wylanego filmu oraz rozpuszczalnika w kierunku prze
ciwnym. Również ogrzanie do temp. 323 K roztworu błonotwórczego i płytki 
szklanej sprzyja zapoczątkowaniu tworzenia się warstwy naskórkowej a tym 
samym zmniejsza szybkość tworzenia matrycy membrany asymetrycznej. Płytkę 
z wylaną błoną z PCW zanurzano stroną, na której tworzyła się warstwa na
skórkowa, do dna łaźni żelującej. Taki sposób postępowania miał na celu 
zapobieżenie przedwczesnemu odchodzeniu membrany od podłoża, co również 
zmniejszało szybkość procesu formowenia membrany.

Poprzez zmian stężenia polimeru w roztworze błonotwórczym otrzymywano 
membrany o różne charakterystyce i strukturze. Membrany z PSf, PAN i oc
tanu celulozy wv swano z roztworów o stężeniu 13-22% polimeru w rozpusz
czalniku, dla PPO i PCW stężenie wahało się w granicach 9-14%. w tabeli 8 
przedstawiono skład roztworów błonotwórczych, symbolikę oraz warunki pre
parowania wszystkich badanych w pracy membran. Membrany otrzymane z roz
tworów o mniejszym stężeniu charakteryzowały się niedostateczną wytrzyma
łością mechaniczną i niejednorodnością powierzchni, natomiast otrzymywene 
z roztworów b:rdziej stężonych nie wykazywały przepuszczalności w proce
sie ultrafilr-acJi. Warstwa naskórkowa membran w tym ostatnim przypadku 
była tak zwarta, że uniemożliwiała transport wody i innych substancji.

Dla poszc:eo ■ inych układów polimer - rozpuszczalnik - słaby rozpusz
czalnik (za v.y.iatkiem układu tworzącego membrany z PPO) wyznaczono dia
gram fazowy trój składnikowy w sposób opisany przez Strathmanna i współ
pracowników 3 J . Polega on na wyznaczeniu punktów początku rozdziału fa
zowego w drod.* miareczkowania wodą roztworów polimeru o różnych stęże
niach (do punktu pierwszego zmętnienia).

Porowatość potowych membran oznaczano wagowo określając zawartość wody 
w próbkach. Próbkę o masie 0,1-0,2 g szybko pozbawiano wody powierzchnio
wej za pomoc? bibuły filtracyjnej, ważono a następnie suszono pod zmniej
szonym ciśnieniem 10~3 MPa w temp. 333-343 K do stałej masy. Zawartość wo
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d y  oznaczona z różnicy masy próbki zamierającej wodę (po usunięciu wody 
sowierzchniowej) i próbki pozbawionej wody (po wysuszeniu) była miarę po
rowatości membrany.

5.2.2. Termodynamika procesu formowania asymetrycznych membran do ultra- 
filtracjl

Diagram fazowy trójskładnikowy układu polimer - rozpuszczalnik - sub
stancja wytrącająca podaje zależność między składem fazy stałej i ciekłej 
w trakcie procesu żelowania i jest termodynamicznym opisem układu znajdu
jącego się w równowadze.

PAN

Rys. 24. Diagram fazowy trójskładnikowy układu PAN-DMF-H^O

Proces tworzenia membrany w układzie polimer - rozpuszczalnik - słaby 
rozpuszczalnik dla badanych membran z PSf, PAN, PCW i OC zilustrowano na 
diagramach przedstawionych na rysunkach 24, 25, 26. Na diagramach tych 
wierzchołki trójkąta równobocznego odpowiadają czystym składnikom układu 
błonotwórczego (polimer, rozpuszczalnik, substancja wytrącająca), punkty 
leżące na bokach trójkąta reprezentują odpowiednie układy dwuskładnikowe 
(punkty na boku polimer - rozpuszczalnik odpowiadają składowi roztworu bło
notwórczego przed wylaniem filmu). Skład układów zawierających wszystkie



PCW

Rys. 25. Dlagraa fazowy trójskładnikowy układu PCW-DMF-H20



- 70 -

OCTAN
CELULOZY

Rys. 26. Diagramy fazowe trójskładnikowa układów 
a) PSf-DMF-H20. b) octan celulozy-aceton/formamid-woda
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trzy składniki określony Jest przez punkty leżące wewnątrz trójkąta. W 
diagramie wyróżnić taożns dwa obszary: jednofazowy, w którym składniki two
rzą Mieszaninę jednorodną oraz dwufazowy, w którym układ występuje w dwóch 
fazach (stała i ciekła) różniących się stężeniem polimeru. Jakkolwiek ob
szar Jednofazowy jest termodynamicznie ciągły, dla lepszego zrozumienie 
procesu można wyróżnić w nim dwa zakresy. Ola niskich stężeń polimeru u- 
kład jest cieczą o stosunkowo małej lepkości; ze wzrostem stężenia lep
kość osiąga tak wysokie wartości, że układ można uważać za ciało stałe. 
Granica między zakresem ciekłym a stałym jest umowne, na ogół przyjmuje 
się Ją dla stężenia polimeru rzędu 30-40%. W obszarze dwufazowym układy 
polimerowe, w odróżnieniu od związków niskocząsteczkowych, ulegają przej
ściu fazowemu z małą prędkością i w związku z tym często występują stany 
metaetebilne, szczególnie gdy proces wytrącania prowadzony Jest szybko.

Linią kreskowaną na rysunkach 24 i 25 oznaczono zmiany składu w ukła
dzie polimer - rozpuszczalnik - substancja wytrącająca zachodzące w trak
cie procesu formowania membran z PCW i PAN. Punkty A na boku polimer - 
rozpuszczalnik reprezentują wyjściowy skład roztworów błonotwórczych, na
tomiast punkty C na boku polimer - eubetancja wytrącająca - końcowy skład 
utworzonych membran. W punktach C występują w równowadze dwie fazy: fa
za stała, tworząca polimerowy szkielet membrany oraz faza ciekła, wypeł
niająca pory membrany. Położenie punktów C określa ogólną porowatość wy
tworzonych membran i Jest zależne od wyjściowego skłedu roztworu błono- 
twórczego (punkty A) oraz szybkości dyfuzji substancji wytrącającej do wy
lanego filmu 1 dyfuzji rozpuszczalnika w kierunku przeciwnym. Proces wy
trącania membrany (odcinek AC) polega na zastąpieniu rozpuszczalnika sub
stancją wytrącającą. Osiągnięcie przez układ składu odpowiadającego punk
towi B oznacza rozpoczęcie proceau rozdziału fazowego (wytrącania membre- 
ny). Procee ten rozpoczyna się przy stężeniu słabego rozpuszczelnika (wo
dy) rzędu kilku procent (np. 2-3% dla PCW), niezależnie od stężenia (dla 
zakresu stężeń stosowanych przy wylewaniu membran tj. około 8-20%) i masy 
cząsteczkowej polimeru (rys. 24, 25). W początkowej fazie procesu wytrą
cania (odcinak 80) na skutek usuwania rozpuszczalnika lepkość roztworu po
limeru rośnie osiągając wartość, przy której wytrącony polimer można tra
ktować jako fazę atałą (skład układu odpowiada wówczas punktowi o). Wymia
na rozpuszczalnika na substancję wytrącającą powoduje zmieny objętości 
układu, czego efektem Jest kurczenie się fazy stałej, zwłaszcza gdy szyb
kość dyfuzji substancji wytrącającej w kierunku tworzącej się membrany 
przewyższa szybkość dyfuzji wstecznej rozpuszczalnika. Ponadto faza stała 
ulega kurczeniu ne skutek różnicy zewartości polimeru w roztworze błono- 
twórczym (punkt A) i gotowej membranie (punkt C).

Z wykresów fazowych układu polimer - rozpuszczalnik - słaby rozpusz
czalnik wynika, że stężenie początkowe polimeru w roztworze wywiera zna
czny wpływ na strukturę membran ultrafiltracyjnych. Membrany otrzymane z 
roztworów o mniejszym stężeniu początkowym polimeru charakteryzują się
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Porowatość niektórych mambran ultrsfiltracyjnych 
oi-naczona metod? wagowę

Tabela 9

Rodzaj membrany Porowatość, %

PAN-15-A1 ' 78,0
PAN-1 7,5- A 76,9
PAN-20-A 69,9
PAN-P 
PCW- IOW“2 ̂

72,5
63,3

PCW-12iV 57,8
PCW—14W 
PCW-9P 7

46 ,3 
65.9

PCW-10P 62 ,8
^CW-HP
ac-131^

59,8
77,5

o.:-i5 75,3
j c- - 7 70,9

G-ubofi wylewania: 0.80 na. 

* rubośc vlew?nia: o ,'25 mm.

G"ubo c me.JOrany 
mm

Porowatość, %
PAN-P PCW-IIP

G.iO 70,8 _
0, 5 71,7 -

" ,20 72,5 58,7
0 ,2- 74,0 59,8Oo

75,1 60,8
0 3:. 75,3 62.2

mękezę oorow >to ici? . co oznacza że szybkość żelowania Jest mniejsza w 
jrzypadku otrzy^ywan i«?»‘)r3n z bardziej stężonych roztworów błonotwćr- 
;zych. Tabela 9 przed*taw a ogólnę porowatość membran otrzymanych z roz- 
\orów różnięcvcr si stężę t^em polimeru. Porowatość membran zależy rów- 

n-eż od rodzaju stosowanego rozpuszczalnika. Na przykład membrany z PAN 
trzymane z przędzalń j czecjo roztworu (paN-p) (rozpuszczalnik: wodny roz

twór rodanku sodowegni ykazywały porowatość zbliżonę do membrany PAN-20 
nimo że zawartość poJimjru w roztworze przędzalniczym była znacznie mniej
sza Spostrzeżenie .o cstwierdziły badania membran otrzymanych z roztworu 
PAN w dwumetyloacetamiuiie. Membrany te charakteryzowały się małę porowa
tości# (ok. 40%) oraz niewielk# przepuszczalności# w procesie ultrafil-
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tracji [ v ] ,  Stwierdzono również wzrost porowatości ze zwiększeniem grubo
ści membrany (tab. 9).

Strukturalny szkielet nenbrany tworzy się stopniowo w trakcie procesu 
rozdziału fazowego a podstawy termodynamiczne sę podobne jak dla układów 
niskoczęsteczkowych. Zasadnicze zależności procesu rozdziału fazowego zo
stanę przedyskutowane (dla uproszczenia) dla układu dwuskładnikowego w wa
runkach stałej temperatury i ciśnienia. Termodynamiczna interpretacja u- 
kładu o ograniczonej rozpuszczalności więżę się z entalpię swobodnę mie
szania.

w stałej temperaturze i pod stałym ciśnieniem wyróżnić można trzy sta
ny równowagowe [44]:

1. Stan trwały dla roztworu Jednofazowego, który termodynamicznie opi
suje się następujęco:

A G - > 0  i (J|p) > 0  (58)

2. Stan nietrwały, w którym jednorodny roztwór polimeru ulega eamorzu- 
tnemu rozdzieleniu na dwie fazy pozostajęce w równowadze. Jest on zwykle 
umiejscowiony wewnętrz obszaru o ograniczonej mieszalnoścl 1 opisuje się 
go termodynamicznie jako:

A G * <  O i ( ^ ^ ) <  0 (59*

3. Stan równowagi określony przez skład faz granicznych opisany termo
dynamicznie następujęco:

AG" * 0 * <j£j> - O-
gdzie:- V

A G  - entalpia swobodna mieszania, 0/mol
- potencjał chemiczny składnika "i",

x± - ułamek molowy składnike "i" w mieszaninie. J/mol.

Entalpia swobodna Glbbsa mieszaniny polimeru 1 rozpuszczelnika 
opisana równaniem Flory-Hugginsa [103]:

a g "/RT - wQ inwo + E ( m o/m 1) w t inw± + g ę w ^ .  (61)

gdzie:
AG*1 - entalpia swobodna mieszania. J/mol
R - stała gazowa. J/mol.K
T - temperatura w skali bezwzględnej, K
wQ - ułamek wegowy rozpuszczalnika,

(60)

może być
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t»i - ułamek wagowy polimeru,
Mo " "a,a częeteczko*** rozpuszczalnika,

- masa cząsteczkowa polimeru,
g - współczynnik korelacji (empiryczny).

Entropia mieszania (dwa pierwsze człony równania 61) roztworów polime
rów jest na ogół mniejsza niż substancji niskoczęsteczkowych. ponieważ 
stosunek Mo/Ml jest w pierwszym przypadku znacznie mniajszy od jedności. 
Mała jest również endotermlczna antalpla mieszania (określona przez ilo
czyn g l Y o  w równaniu 6 1), co sprzyja rozdzielaniu Jednorodnego roz
tworu na dwie fazy. Kiedy zatam Jednorodny roztwór stanie się termodyna
micznie nietrwały, np. przez wprowadzenie słabego rozpuezczalnlka. układ 
może zwiększyć swój« entalpię swobodn«, ulsgajęc przejściu w układ dwufa
zowy o różnym składzie.

5.2.3. Opis kinetyki procesu formowania membran

Kinetyczna Interpretacja układu polimerowego o ograniczonaj rozpusz
czalności może zostać przeprowadzona poprzez obaerwacje zmian współczyn
nika dyfuzji (d ±) jednego ze ekładników układu. Dla jednorodnego roztworu 
Jednofazowego współczynnik dyfuzji przyjmuj, wartości większe od zera 
W przypadku gdy roztwór Jednorodny ulega samorzutnie przejściu w układ 
dwufazowy, współczynnik dyfuzji jsst mnisjszy od zera. Ola .tanu równowa
gi obu faz współczynnik ten st.J. ,ię równy zeru. Zgodnie z pr.w.m Ficka 
siłę napędów, proce.u dyfuzji J..t gr.dl.nt .tęż.nia. w .tężonych ukła- 
dach polimerowych dyfuzja .kładnik. wywołana J..t jednak gradientem po
tencjału chemicznego, możliwy jaat zatem przypadek, w którym gradienty 
.tężenia i potencjału chemicznego będę posiadały znak przeciwny, e wapół- 
czynnik dyfuzji (definiowany*zgodnie z prawem Ficka) będzie ujemny

Zależność współczynnika dyfuzji od potencjału chemicznego podaj, rów
nani. :

gdzie:
D± - w.półczynnlk dyfuzji składnika ”1 -, m2/,

- potencjał chemiczny akładnika "i", a/mol
- ułemek molowy składnika "i",
- współczynnik ruchliwości ( b ^  0). mol.s/kg. 

Ponieważ potencjał chemiczny nożna wyrazić wzorem:

P i ’ p i  * RT lnfjx1( [o/mol] (63)
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równanie na współczynnik dyfuzji przyjmie postać:

®lnf* (64)

gdzie:
£i.° - potencjał chemiczny w warunkach standartowych, 3/mol

f® - współczynnik aktywności składnika czystego.

Ostatni człon równania decyduje czy współczynnik dyfuzji Jest dodatni,
ujemny czy równy zero, zgodnie z trzema możliwościami:

Rozwiązanie powyższych równań różniczkowych prowadzi do następującej za
leżności:

Równania (63) 1 (68) wskazuję, że gdy z jakiejkolwiek przyczyny współ
czynnik aktywności składnika “i" w układzie dwuskładnikowym zwiększy się 
do wartości f®xt >  1, nastąpi proces rozdziału fazowego, a składnik tan 
będzie dyfundował z roztworu o stężeniu mniejszym do roztworu o stężeniu 
większym. Kierunek dyfuzji składnika jest odwrotny do gradientu stężenia, 
ale zgodny z gradientem potencjału chemicznego.

Wprowadzenie substancji wytrącającej do roztworu błonotwórczego powo
duje samorzutne rozdzielenie układu na dwie fazy w momencie osiągnięcia 
obszaru o ograniczonej rozpuszczalności (punkt B na rys. 24 i 25). Aktyw
ność polimeru wówczas wzrasta, współczynnik dyfuzji przyjmuje wartość uje
mną a dyfuzja polimeru przebiega w kierunku przeciwnym do gradientu stę
żenia. Po osiągnięciu stężenia, w którym lepkość jest tak duża, że poli
mer staje się substancją stałą, dyfuzja zostaje zahamowana (punkt D na 
rys. 24 i 25).

Najczęściej stosuje się dwa sposoby wytrącania membran z polimerowych 
roztworów błonotwórczych. W pierwszym z nich ^39] substancja wytrącające 
wprowadzana Jest z fazy gazowej. Proces wytrącania jest wówczes bardzo 
wolny a otrzymana membrana posiada Jednorodną strukturę bez warstwy na
skórkowej (membrany symetryczne). Mechanizm tworzenie membran tego typu 
można łatwiej zrozumieć śledząc zmiany stężenia polimeru, rozpuszczalnika 
i substancji wytrącającej w trakcie procesu preparowania. Ponieważ dyfu
zja substancji wytrącającej do powierzchni wylanego filmu przebiega wol
no, zmiany stężenie substancji wytrącającej w całym przekroju membrany, w 
trakcie żelowania są niewielkie. Powoduje to wytrącanie membrany wzdłuż

gdy 'Blnf*/c)lnx^ >--1, to 0i > 0  

gdy '61nf*/'t)lnxi ■=;-i, to <  O

gdy ®lnf*/t)lnx1 ■ -1, to Di =

(65)

(66) 
(67)

( 68)
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grubość wylanego 
film u

Czynnik wytraca
jący  w fazie ' 

gazowej

Membrana 
o strukturze 
symetrycznej

faza  gazowa

b)

— —  Łaźnia

■||
l i

j l
■8 **

z  czynnikiem   r
wytrącającym  -

Membrana 
o strukturze 
asymetrycznej

t-3

Łaźnia w ytrącająca grubość wylanego 
film u

a) ayastrycznej , b) asymtrycznej
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całego przekroju poprzecznego filmu praktycznie w tym samym czasie. W ska
li mikroskopowej występują obszary różniące się stężeniem polimeru, które 
odgrywaj« rolę centrów zarodnikowania w procesie żelowania. Są one roz
rzucone bezładnie wewnętrz wylanego filmu, dając w efekcie strukturę nie
uporządkowaną membrany. Zmiany stężenia substancji wytrącającej w trakcie 
tworzenia tego typu membran przedstawiono na rys. 27a.

Przy wytrącaniu membran w fazie ciekłej (sposób opisany przez Loeba i 
Sourirajana) żelowanie przebiega przez zanurzenie wylanego filmu w łaźni 
zawierającej substancję wytrącającą. W tym przypadku proces żelowania 
przebiega z dużą szybkością a otrzymena membrana posiada strukturę asyme
tryczną. Tworzenie warstwy naskórkowej można zilustrować analizując zmia
ny stężenia substancji wytrącającej w trakcie procesu żelowania (rys.27b). 
Ze względu na znaczny gradient stężenia i aktywności składników układu na 
granicy rozdziału roztwór błonotwórczy - substancja wytrącająca dyfuzja 
polimeru w tym miejscu nie jest przypadkowa, lecz przebiega- jh kierunku 
roztworu. Po zanurzeniu wylanego filmu do łaźni z substancją wytrącającą 
następuje dyfuzja rozpuszczalnika w kierunku od filmu oraz dyfuzja sub
stancji wytrącającej w kierunku odwrotnym. Po pewnym czasie na powierzch
ni filmu stężenie substancji wytrącającej osiąga wartość, przy której na
stępuje rozdział fazowy, podczas gdy wewnątrz filmu stężenie to jest zna
cznie mniejsze. Dzięki dużemu gradientowi potencjału chemicznego polime
ru wzdłuż przekroju poprzecznego wylanego filmu następuje transport poli
meru w kierunku prostopadłym do powierzchni. Prowadzi to do wzrostu stę
żenia polimeru w warstwie powierzchniowej z utworzeniem bardziej stężonej 
warstwy naskórkowej. Utworzona warstwa ogranicza dalszy transport sub
stancji wytrącającej w kierunku filmu Jak również rozpuszczalnika w kie
runku przeciwnym. Staje się ona zatem barierą ograniczającą dyfuzję sub
stancji wytrącającej i powodującą znaczną różnicę Jej stężenia w przekro
ju filmu. Istnieje pogląd, że wpływ na tworzenie się warstwy naskórkowej 
wywiera etap odparowania rozpuszczalnika z powierzchni membrany (wylanego 
filmu) [ł94].

Mechanizm formowania struktury pod warstwą naskórkową jest taki sam 
jak przy wytrącaniu membran symetrycznych. Pod powierzchnią warstwy na
skórkowej membran asymetrycznych może zostać ukształtowana struktura typu 
gąbczastego lub strukturę z dużymi makroporami (otworami o różnym kształ
cie).

5.3. Badania struktury wewnętrznej membran ultrafiltracyjnych [V, VII, 
XI]

5.3.1. Określenie fizycznej struktury membren w oparciu o obserwacje pod 
mikroskopem

Fizyczną strukturę membran określano na podstawie analizy zdjęć prze
krojów poprzecznych wykonanych przy użyciu elektronowego mikroskopu skan-



- 78 -

nlngowego typu OSM-35 japońskiej firmy 3eolx). Po dokładnym odwodnieniu 
membran wykonywano ich przełomy w ciekłym azocie a następnie pokrywano 
pyłem metalicznego złota dla uzyskania odpowiedniego kontrastu przekroju 
membrany.

Membrany niecelulozowe odwedniano zanurzaj«c kolejno w kipielach wod- 
no-etanolowych, czystym etanolu, mieszeninach etanol-heksan orez w czystym 
heksanie. Membrany z octanu celulozy pozbawiano wody metod« liofilizacji 
w temp. 213 K pod próżni« 0,13 Pa w ci«gu 16 h.

Tabela 10

Grubość membran ultrefiltracyjnych z PAN, PCW 1 OC

Rodzaj membrany Grubość £im

PAN-15-A1^ 62
PAN-17,5—A 63
PAN-20-A 75
PAN-P-A 70
PCW-IOW2 ^ 75
PCW-12W 90
PCW-14W 98
PCW-9P 62
PCW-10P 68
PCW-11P 73
OC-131^ 39
OC-15 50
OC-17 63,5
PSf-151^ 52
PSf-17,5 74

^Grubość szczeliny przy wylewaniu membrany: 0,2 mm.
2 )

Grubość szczeliny przy wylewaniu membrany: 0,25 mm.

Na rysunkach 28-36 przedstawiono zdjęcia przekrojów poprzecznych mem
bran z PAN, PCW, PSf i OC. Analiza zdjęć prowadzi do wniosku, że badane 
membrany charakteryzuj« się struktur« asymetryczn«, na któr« składa się 
górna warstwa naskórkowa grubości około 0,4 ̂ .m oraz makroporowate podłoże
0 grubości 50-100 ̂ im, w zależności od rodzaju polimeru 1 jego stężenia w 
roztworze błonotwórczym. Grubość membrany zwiękeza się ze wzrostem stęże
nia polimeru w roztworze błonotwórczym (tab. 10). Mimo iż do wylewenla 
stosowano szczeliny o Jednakowej wysokości (0,2 mm dla membran z PAN, PSf
1 OC oraz 0,25 mm dla membran z PCW) otrzymane membrany różni« się grubo-

Mikroskop był własności« Instytutu Materiałów Ogniotrwałych w Gliwi- cech.
x)
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Rys. 28. Mikrofotografie przekroju poprzecznego membrany p a n -17,5 
a) powiększenie 300 x, b) powiększenie 1200 x
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Rys. 29. Mikrofotografie przekrojów poprzecznych membran z PAN
•zenie 1200 x)

a) membrana PAN-15, b) membrana PAN-20

(powięk-
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Rys. 30. Mikrofotografie przekrojów poprzecznych membran PAN-P
a) powiększenie 300 x, b) powiększenie 1200 x. c) powiększenie 2000 x
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Rys. 31. Mikrofotografie przekrojów poprzecznych membran z PCW-Orgvil (po
większenie 540 x )

a) membrana PCW-IOW, b) membrana PCW-12W, c) membrana PCW-14W
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Rys. 32. Mikrofotografie przekrojów poprzecznych membran z PCW-Tarnwinyl
(powiększenie 540 x)

a) membrana PCW-9P, b) membrana PCW-10P, c) membrana PCW-11P
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Rys. 33. Fragmenty typowych struktur membran 2 PCW (powiększenie
a) struktura gębczasta (PCW-14W), b) struktura zawierające duże 

kształcie wydłużonej kropli (PCW-11P)

1500 x ) 
pory w
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ścię, co Jest spowodowane różnicami w zawartości polimeru w tej samej ob
jętości roztworu błonotwórczego. Membrany otrzymane z polimeru (PCW) o 
niższej masie cząsteczkowej (Orgvil) były grubsze. Podobne zjawisko zaob
serwowano już wcześniej dla membran z PCW, otrzymywanych metodę żelowania 
z fazy gazowej [l95] jak również dla innych polimerów (nylon-4) [l96].

Na rysunkach 28-30 przedetawiono przekroje poprzeczne membran z PAN: w 
powiększeniu 300 x dla zobrazowanie struktury większego wycinka membrany, 
w powiększeniu 1200 x dla zilustrowania wpływu stężenia PAN w DMF na struk
turę fizycznę oraz 2000 x dla przedstawienia szczegółów struktury. Mem
brany otrzymane z roztworu przędzalniczego charakteryzuję się typowę struk
turę gębczastę (rys. 30), przy czym średnica porów powiększała się nie
znacznie wraz z ich oddaleniem od warstwy naskórkowej. Membrany otrzymane 
natomiast z roztworów PAN w DMF żawiereję duże pustki (pory) w kształcie 
ostrosłupów (rys. 28 1 29), rozcięgajęce się, dla membran otrzymanych z 
bardziej rozcieńczonych roztworów, wzdłuż całego przekroju poprzecznego. 
Między tymi pustkami występuje struktura gębczasta.

Na rysunkach 31 i 32 przedstawiono zdjęcia (powiększanie 540 x) prze
krojów membran otrzymanych z roztworów PCW Tarnwlnyl i Orgvil w DMF o 
różnym stężeniu. W zależności od stężenia polimeru w roztworze błonotwór- 
czym wyróżnić można cztery rodzaje struktur porowetego podłoża:

- struktura zawlerajęca duże mekropory (otwory) w kształcie wydłużonej 
kropli, rozcięgajęce się wzdłuż całego przekroju poprzecznego membrany 
1 bezpośrednio ze sobę sęsladujęce (rys. 32a i 32b),

- struktura zawlerajęca również duże pory w kształcie wydłużonej kropli, 
obejmujęce Jedynie część przekroju poprzecznego; dolna część membrany 
stanowi typowę strukturę gębczastę (rys. 31a i 32c),

- struktura gębczasta, w której występuję duże pustki w kształcie kuli lub 
elipsoidy (rys. 31b), w znacznej odległości od siebie,

- typowe struktura gębczasta (rys. 31c).

Na rysunku 33 przedstawiono przy dużym powiększeniu (1500 x) szczegóły 
struktury gębczastej (rys. 33a) oraz struktury z otworami w kształcie wy
dłużonej kropli (rys. 33b), natomiast na rysunku 34 większy fragment mem
brany, na którym widoczna jest powierzchnia wsrstwy naskórkowej (górny 
fragment) i dolna powierzchnia membrany.

Porowatość makroporowatego podłoża Jest różns w różnych częściach prze
kroju poprzecznego, a wielkość i kształt porów zależy od składu roztworu 
błonotwórczego. średnica porów w kształcie wydłużonych kropli rośnie w 
miarę wzrostu odległości od warstwy naskórkowej. Między tymi pustkami wy
stępuje struktura gębczasta. Wydłużone krople sę "zawieszone" pod warstwę 
naskórkowę nie powodujęc jednak jej uszkodzenia. Rysunki 31 i 32 przed- 
stawiaję wpływ stężenia polimeru w roztworze błonotwórczym na strukturę 
membrany. Przy niższym stężeniu tworzę się struktury zawierajęce makropo- 
ry w kształcie wydłużonej kropli - w miarę jego zwiększania otwory te sto
pniowo zmnlejszaję się a równocześnie pojawiaję eię pustki w kształcie ku-
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li. Przy stężeniach najwyższych 
tworzy się struktura typowo g,b- 
czasta z porami o małej średnicy. 
Można to wyjaśnić różnę szybkoś
ci, procesu rozdziału fazowego w 
trakcie żelowania membrany. Jeże
li usuwanie rozpuszczalnika z wy
lanego filmu przebiega szybciej , 
tworzy się struktura bardziej ot
warte, zawieraj,ca duże pory. Po
nadto duże znaczenie posiada struk
tura warstwy naskórkowej, która 
ogranicza dyfuzję substencji wy- 
tręcajęcej w kierunku wylanego 
filmu. Jak również rozpuszczalni
ka w kierunku przeciwnym, w ze- 
leżnoścl od przepuszczalności tej 
warstwy i jaj grubości szybkości
dyfuzji w obu kierunkach mogę być

n. . różne. Stwierdzono Tyl, że aru-Rys. 34. Fragment membrany PCW-lOP . ■
(powiększenie 100 x) bośc warstwy naskórkowej rośnie

ze wzrostem stężenia polimeru w 
roztworze błonotwórczym. Membrany otrzymane z roztworów mniej stężonych 
posiadaj, warstwę naskórków, o mniejszej grubości a zatem struktura pod
łoża membrany Jest bardziej otwarta. W przypadku, gdy membrana jest o-
trzymywana z roztworu o większym stężeniu, grubsza i bardziej zwarta war
stwa naskórkowa powoduje, że szybkość dyfuzji substancji wytręcajęcej do 
wnętrza filmu Jest mniejsza. Twórz, się wówczas struktury typu gąbczaste
go lub zawieraj,ce nieduż, ilość większych porów o różnym kształcie.

Rysunek 35 przedstawia zdjęcia przekrojów poprzecznych membran z PSf, 
otrzymanych z roztworów o stężeniu 15 i 17,5% PSf w DMF. Podobnie Jak dla 
membran z PAN i PCW można zaobserwować strukturę gębczast,, w której wy
stępuj, duże pustki o kształcie i wymiarach zależnych od etężenia roztwo
ru błonotwórczego.

Rysunek 36 przedstawia wpływ stężenia octanu celulozy w roztworze bło
notwórczym na strukturę fizyczn, membran. Zwartość makroporowatego pod
łoża Jest Większa dla membran otrzymanych z bardziej stężonych roztworów 
polimeru. Struktura membran z octanu cełttlozy, otrzymanych wg przedsta
wionych w tabeli 8 warunków jest typowo gębczesta, bez makroporów. W pre
paratyce membran z octanu celulozy zastosowano wstępny okres odparowania 
rozpuszczalnika (60 s) , co wpłynęło na zwolnienie procesu rozdziału fazo- 
wego w trakcie żelowania membran.

Badania pod mikroskopem elektronowym pozwalaj, na ustalenie struktury 
porów, które s, w zasięgu rozdzielczości mikroskopu. Jak i ogólnej struk
tury membrany. Trudno na tej wyłęcznie podstawie wnioskować o własnoś-
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Ry9. 35. Mikrofotografie przekrojów poprzecznych membran z PSf
a) membrana PSf-15 (powiększenie 2400 x) , b) membrana PSf-17,5 (powiększę

nie 1400 x)
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Ry«>. 36. Mikrofotografie przekrojów poprzecznych membran z octanu celulo
zy

a) membrana OC-13, b) membrana OC-15, c) membrana OC-17
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ciach transportowych i mechanizmie transportu makrocząsteczek i substan
cji o koloidalnym stopniu dyspersji. Należy bowiem uwzględnić również si
ły wzajemnego oddziaływania między materiałem polimerowym membrany a sub
stancjami przechodzącymi i zatrzymywanymi przez membrany. Wydaje się, że 
transport składników roztworu przez membrany przebiega zarówno wewnątrz 
porowatej struktury gąbczastej. Jak i dużych porów o różnych kształtach. 
Dlatego np. membrany z PCW wykazują większą przepuszczalność niż badane w 
ramach niniejszej pracy membrany z PAN [y. Vl] , PSf [iv] lub octanu celu
lozy. Stwierdzono ponadto, że membrany z PCW, w dróżnieniu od membran z 
PAN lub PSf, nie zatrzymują makrocząsteczek o budowie liniowej [poli/ 
glikole etylenowe/, dekstrany] o masach cząsteczkowych poniżej 100000.

5.3.2. Wpływ szybkości procesu rozdziału fazowego na strukturę membran

Tworzenie się struktury gąbczastej spowodowane Jest dyfuzją substancji 
wytrącającej przez warstwę naskórkową w głąb wylanego filmu. W zależności 
od przepuszczalności tej warstwy szybkość dyfuzji zarówno substancji wy
trącającej, jak i rozpuszczalnika może być różna, zróżnicowany również 
może być gradient stężenia substancji wytrącającej w przekroju poprzecz
nym wylanego filmu. Zilustrowano to na rys. 37, gdzie przedstawiono zmia
nę stężenia substancji wytrącającej w trakcie tworzenia membrany o jedno
rodnej i niejednorodnej strukturze gąbczastej. Oednorodną strukturę po
rów w membranie otrzymuje się wówczas, gdy różnica stężeń substancji wy
trącającej w przekroju membrany jest niewielka, a czas w którym układ o- 
sląga punkt zestalenia (punkt D na rys. 37) jest Jednakowy dla całego prze
kroju błony. Niejednorodna struktura porów powstaje natomiast wówczas, gdy 
czas między początkiem wytrącania (punkt B) i zestaleniem polimeru (punkt 
D) wzrasta w miarę wzrostu odległości od warstwy naskórkowej.

Proces tworzenia membran asymetrycznych, charakteryzujących się struk
turą zawierającą makropory o różnych kształtach. Jest berdziej skompliko
wany i trudny do jednoznacznego wyjaśnienia. Istotną rolę odgrywa tutaj 
zjawisko synerezy oraz wpływ sił naprężeniowych występujących w zestalo
nym polimerze. Przy tworzeniu struktury dwufazowej (ciekła i stała) w wa
runkach rozdziału fazowego siły międzyfazowe dają początek naprężeniom ka
pilarnym, działającym na stałą fazę polimerową. Wykazuje ona tendencję do 
zrastania lub załamania bądź też do eliminacji fazy ciekłej zajmującej pu
ste przestrzenie. Wielkość tych naprężeń kapilarnych może być określona 
przez zależność Younga - La Place'a:

P = 26/r, <69)

gdzie: 2
P - naprężenie rozciągające nałożone na polimer, N/m 
6 - napięcie międzyfazowe między polimerem a cieczą. N/m 
r - promień porów, m.
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Rys. 37. Zmiany stężenia substancji wytrącającej w roztworze błonotwórczyn. w różnych okresach procesu for
mowania membrany o gąbczastej strukturze podłoża °“resacn procesu for-

a) niejednorodna wielkość porów, b) Jednorodna wielkość porów



- 91 -

° )

t>)

warstwa naskórkowa 

region b -d  (na rys. 25) 

roztwór btonałwórczu

warstwa naskórkowa 

region B-p(narus.25) 

roztwór btonotwórczij

Rys. 38. Schemat tworzenie makroporów w 
kształcie wydłużonej kropli w membra

nach asymetrycznych
a) inicjowanie, b) wzrost

wynika z tego, że im drob
niejsza Jest tekstura porów, 
tzn. im mniejsze jest r, tym 
większe Jest naprężenie w 
polimerze. Siły naprężeniowe 
mogę spowodować przerwanie 
warstwy naskórkowej, a miej
sca zerwania tworzę wówczas 
punkty inlcjujęce wzrost ma- 
kroporów. Wewnątrz utworzo
nego otworu wymiana rozpusz
czalnika i substancji wytrę- 
cajęcej jest szybsza niż w 
innych obszarach wylanego 
filmu, a front wytręcania 
przesuwa się znacznie szyb
ciej niż między otworami. Mię
dzy tworzącymi się otworami 
powstaje struktura gębczas- 
ta. Mechanizm tworzenia ta
kiej struktury przedstawiono 
schematycznie na rysunku 38.

5.3.3. Wpływ parametrów formowania asymetrycznych membran ultraflltracyj- 
nych na ich strukturę

W oparciu o mechanizm formowania asymetrycznych membran (rozdział 5.2) 
możliwe Jest prowadzenie optymalizacji procesu ich preparowania.

Współczynnik aktywności polimeru w układzie polimer - rozpuszczalnik - 
substancja wytrącająca jak i stężenie polimeru w początkowym punkcie że
lowania (punkt a na rys. 25) oraz w punkcie całkowitego zestalenia zależne 
sę od rodzaju użytej substancji wytrącającej i rozpuszczalnika. Wartości 
współczynników aktywności składników układu nie są publikowane w litera
turze a doświadczalnie sę trudne do wyznaczenia. Zatem Ilościowy opis 
procesu formowania membrany nie jest możliwy.

Siły wzajemnego oddziaływania polimer - rozpuszczalnik można w przy
bliżeniu scharakteryzować poprzez różnicę parametrów rozpuszczalności po
limeru 1 rozpuszczalnika. Zjawisko rozpuszczalności opisuje równanie Hil- 
derbranda [l97], które podaje zależność energii mieszania dwóch składni
ków oraz ich energii odparowania:

4E_

*1*2 Vm<4l - <*2>‘ (70)

(71)



Porowatość membran w zależności od parametru rozpuszczalności rozpuszczalnika
Tabela 11

Rozpuszczalnik
Parametrxx  ̂
rozpuszczal
ności roz

puszczalnika

Porowatośćx  ̂ membran (%) otrzymanych z:
octanu

celulozy
polisty

renu
polichlorku

winylu
poliwęgla

nu
poliakrylo-

nltrylu
Tetrahydrofuran 18,2 33 nierozp. 11 9 nierozp.
Tlenek propylenu 18,4 15 - - _
Mrówczan etylu 19,8 18 - - _
Aceton 19,8 47 nierozp. nierozp. nierozp. nierozp.
Dioksan 20,0 82 58 - 30 .
Kwas octowy 20,2 83 nierozp. nierozp. nierozp. nierozp.
Dwumetyloacetamld 21,6 85 74 68 _ 77
N-metylopirolidon 22,6 87 82 78 77 80
Dwumetylosulfotlenek 24,0 87 nierozp. nierozp. nierozp. nierozp.
Dwumetyłoformamid 24,2 72 - - - 77

x )
Oznaczona Jako zawartość wody w membranie (w % wag).

xx^Wymiar: ^lO-3 [ a /m 3J  ll/2.
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gdzie:
A E - energia mieszania, O/moln
ł, , I, - ułamki objętościowe składników,

3Vm - średnia objętość molowa, m /mol
i E  - energia parowania, a/mol

per. 3x1/2
^1' ^ 2 ~ Parametry rozpuszczalności, (3/m ) ' .

Rys. 39. Zależność porowatości membran z octanu celulozy od parametru roz
puszczalności rozpuszczalnika

Oeżeli różnica parametrów rozpuszczalności jest mała, wówczas polimer 
i rozpuszczalnik wykazuję dobrę zdolność wzajemnego mieszania. Oznacza to 
że czas potrzebny do usunięcia rozpuszczalnika ze struktury polimeru bę
dzie dłuższy a proces formowania membrany wolniejszy. Przyjmuje się, że 
polimer nie rozpuszcza się w rozpuszczalniku. Jeżeli różnica między para
metrami rozpuszczalności przekracza Jedność. W tabeli 11 przedstawiono 
wielkości porowatości membran otrzymanych z różnych polimerów i rozpusz
czalników zestawionych w kolejności wzrastajęcych parametrów rozpuszczał-
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ności [l98, 199j. Na rysunku 39 przedstawiono natomiast zmianę porowatoś
ci membran z octanu celulozy w funkcji parametru rozpuszczalności rozpu
szczalnika [200J . Wyniki tych badań wskazuję, że porowatość membran wzra
sta ze wzrostem parametru rozpuszczalności. Tendencja do tworzenia mem
bran o strukturze gębczastej lub zawlerajęcej otwory w kształcie wydłużo
nej kropli jest również zwięzana z różnicę parametrów rozpuszczalności po
limeru i rozpuszczalnika. Mniejsza zdolność mieszania rozpuszczalnika i 
polimeru, przy stałych pozostałych parametrach procesu, powoduje tworze
nie membran o strukturze zawlerajęcej makropory.

tQ

■a
*  30 
1
i &

1

I

1£

20

10

1

811 §O  KMMS y  
' MRÓWKOWY S

j*J

O  WODA £
O  OM 
X  OM

SO

AC

X  WODA Ci 
% 

i

>\  METANOL

MEMBRANY 0 Sn

BEZWODNIK OC 

O

WKTURZEa SĄBCZAS 

TOWY j

TEJ"
X

GLICERYNA

ACETON q  GLICERYNA 
ACETON

O
BEZWODNIK OCTOWY

1
200 400

------ CZAS WYTRACANIA, J
600

Rys. 40. Wzrost temperatury mieszania słabych rozpuszczalników z rozpusz
czalnikiem w trakcie wytręcania membran wylanych z roztworu zawierajęcego 

15% poliamidu aromatycznego (Nomex)
a) DMSO - dwumetylosulfotlenek, b) DMAc - dwumetyloacetamid

Siły wzajemnego oddziaływania układu rozpuszczalnik - substancja wy- 
tręcajęca sę ważnym parametrem przy doborze układu do formowania membran. 
Miarę tych sił może być ciepło mieszania rozpuszczalnika i substancji wy- 
tręcajęcej. Układy charakteryzujęce się wysokę wartościę ciepła mieszania 
wykazuję większę szybkość wytręcania polimeru i w zwlęzku z tym tenden
cję do tworzenia membran o strukturze zawlerajęcej pustki. Zależność tę 
przedstawiono na rysunku 40 jako wzrost temperatury mieszania różnych ilo
ści rozpuszczalnika i substancji wytręcajęcej w funkcji czasu żelowania
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membrany z 15%-owego roztworu poliamidu aromatycznego (Nomex) w dwumety- 
loformamidzie [44].

Stosowanie dodatków do roztworu błonotwórczego lub substancji wytrąca
jącej wpływa na szybkość formowania membrany a tym samym na jej struktu
rę. Dodanie do substancji wytrącającej takich związków. Jak: sole, cukry, 
gliceryna zmniejsza szybkość wytrącania polimeru i sprzyja tworzeniu mem
bran o strukturze gąbczastej jj20i]. Te same modyfikatory stosowane jako 
dodatek do roztworu błonotwórczego zwiększają szybkość żelowania membra
ny, a tym samym sprzyjają tworzeniu membran o strukturze zawierającej ma- 
kropory, podczas gdy inne (np. benzen) zmniejszają szybkość procesu roz
działu fazowego, tworząc struktury gąbczaste [44].

Stężenie polimeru w roztworze błonotwórczym posiada znaczny wpływ na 
strukturę i własności membran asymetrycznych. Niskie stężenie polimeru 
sprzyja wytrącaniu membran o strukturze porów w kształcie wydłużonej kro
pli, wysokie natomiast - struktur gąbczastych. Zjawisko to można wytłuma
czyć rozpatrując proces inicjowania i wzrostu porów w kształcie palców. 
Wyż9ze stężenie polimeru wpływa na większą wytrzymałość warstwy naskórko
wej membrany, co zapobiega jej pękaniu a zatem inicjowaniu tworzenia się 
struktury makroporowatej. Wielkość stężenia, przy którym tworzy się taka 
bądź inna struktura, zależy od rodzaju polimeru i rozpuszczalnika. Jeżeli 
stężenie polimeru jest za niskie, np. rzędu 3%, to faza bogata w polimer 
będzie wykazywała tendencje do nieciągłości (może wówczas występować w 
postaci drobnych kropel lub cząstek), podczas gdy faza uboga w polimer 
będzie ciągła. Jeżeli natomiast stężenie polimeru jest za wysokie,np. rzę
du 50%, to faza bogata w polimer będzie ciągła, a faza uboga w polimer 
nieciągła. Przy stężeniu polimeru rzędu 10-40% zdarza się często, że obie 
fazy bogata 1 uboga w polimer są ciągłe, tzn. wytwarza się podłoże ciągłe 
wypełnione cieczą ubogą w polimer z uformowaniem membrany o odpowiedniej 
strukturze.

5.4. Określenie struktury porowatej membran ultraflltracyjnych metodą 
adsorpcji 1 desorpcji gazu [vil, IIlJ

Obiecującą metodą badania struktury porowatej membran Jest ich charak
terystyka w oparciu o pomiary adsorpcji i desorpcji azotu. Umożliwia ona 
wyznaczenie podstawowych parametrów struktury porowatej membran, tj.:

- powierzchni właściwej,
- całkowitej objętości porów,
- średniego promienia porów,
- funkcji rozkładu wielkości porów,
- wartości dominującego promienia porów,
oraz określenie zależności między strukturą porowatą raembrany a jej włas
nościami transportowymi.
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5.4.1. Wyznaczanie 1 interpretacja Izoterm adsorpcji i desorpcji azotu

Pomiary adsorpcji i desorpcji azotu prowadzono w temperaturze wrzenia 
ciekłego azotu (77 K). Badania membran z PAN produkcji krajowej prowadzo
no w aparaturze "Gravimat" model 4303 firmy Sartorius. Sposób pomiaru po-

Rys. 41. Schemat aparatury do pomiaru izoterm adsorpcji i desorpcji azo
tu na membranach do ultrafiltracji

PR1 - regulator ciśnienia wysokiej precyzji, - zawory elektromagne
tyczne, M^ - manometr różnicowy, M2 - manometr, A - komora do pomiaru pręż
ności pary adsorbatu, B - biureta z próbkę adsorbentu, S - zbiornik z

ciekłym azotem

legał na wprowadzeniu do przestrzeni pomiarowej (mikrowaga z próbkę mem
brany) porcji azotu i pomiarze zaadsorbowanej ilości oraz prężności pary. 
Po uataleniu się równowagi wprowadza się kolejne porcje azotu aż do oeię- 
gnięcia ciśnienia równego prężności pary nasyconej adsorbatu. Następnie 
przeprowadza się proces desorpcji, odsysając z przestrzeni pomiarowej ko
lejne porcje adsorbatu. Oako wynik otrzymuje się izotermy adsorpcji i de
sorpcji azotu obrazujące zależność ilości zaadsorbowanej od wartości ciś
nienia względnego (p/p0). Membrany z PSf, PAN-Orlon, PPO i OC badano sto
sując aparaturę Sorptomatic model 1800 firmy Carlo Erba (rys. 41), która 
umożliwia oznaczanie powierzchni właściwej oraz dystrybucji wielkości po
rów materiałów porowatych. Technika pomiaru (statyczno-objętośclowa) po
lega na obliczeniu objętości zaadsorbowanego lub zdesorbowanego azotu ze
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Rys. 42. Izotermy adsorpcji i desorpcji azotu na ultrafiltracyjnych mem
branach z poliakrylonitrylu-Anilana
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CIŚNIENIE WZGLĘDNE, P/Pa

Rys. 43. Izotermy adsorpcji i desorpcji azotu na ultrafiltracyjnych mem
branach z poliakrylonitrylu-Orlon
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Rys. 46. Izotermy adsorpcji 1 desorpcji azotu na ultrafiltracyjnych mem
branach z octanu celulozy



- 102 -

zmian ciśnienia, wynikających z adsorpcji bądź desorpcji znanej objętości 
gazu.

Przed pomiarami próbki membran nlecelulozowych odwadniano w kąpielach 
etanol - benzen sposobem opisanym w poprzednim rozdziale oraz w [lii] i 
suszono pod próżnią w temp. 313 K. Membrany z octanu celulozy odwadniano 
metodą liofilizacji w temp. 213 K, pod próżnią 0,13 Pa.

Rysunki 42-46 przedstawiają Izotermy adsorpcji 1 desorpcji azotu na 
membranach z PSf, PAN, PPO i OC uzyskanych z roztworów błonotwórczych o 
różnym stężeniu. W zakresie ciśnień względnych O,1-0,7 objętość zaadsor- 
bowanego azotu rośnie wolno, po czy« przy wyższych wartościach p/p roś
nie gwałtownie do momentu aż wartość ciśnienia względnego osiągnie Jed
ność. Najwyraźniej efekt ten Jest widoczny dla membran z PSf, PAN i OC. 
Izoterma desorpcji, którą otrzymuje się przez pomiar objętości usuniętej 
części zaadsorbowanego azotu, przebiega zasadniczo powyżej izotermy ad
sorpcji w całym zakresie ciśnień względnych dla membran z PPO i PSf, Izo
termy desorpcji membran z PAN-Orlon i OC przebiegają tuż nad izotermą ad
sorpcji. Natomiast dla membran z PAN—Anilana izoterma desorpcji pokrywa 
się z Izotermą adsorpcji przy niższych ciśnieniach względnych a pętla hl- 
sterezy rozpoczyna się od ciśnienia 0,5-0,8,

Jakościowa analiza otrzymanych izoterm adsorpcji i desorpcji pozwala 
na wstępną interpretację struktury porowatej membran:

- Jeżeli adsorpcja wzrasta przy małych wartościach ciśnień względnych i 
pętle histerezy rozpoczyna się również przy małych wartościach p/pQ , 
można sądzić, że badana membrana charakteryzuje się małymi promieniami 
porów a wielkość ich powierzchni zależy od wysokości odwracalnej części 
histerezy.

- Gdy natomiast adsorpcja w dużym zakresie ciśnienia Jest niewielka (jak 
w przypadku większości badanych membran), a pętla histerezy rozpoczyna 
się przy wyższych ciśnieniach względnych (jak np. dla membren z PAN-A), 
wówczas badana membrana posiada strukturę zawierającą większe średnice 
porów.

- Raptowne zmiany nachylenia izoterm desorpcji membran z PPO i PAN-A świad
czą o wąskiej dystrybucji porów, podczas gdy kształt i nachylenie krzy
wych desorpcji membran z PSf i OC wskazują na szerszy zakres wielkości 
porów.

Najbardziej fizycznie uzasadnioną analizę danych adsorpcji na substan
cjach porowatych podali de Soer i współpracownicy [202, 203]. Według ar
gumentów przedstawionych w tej analizie można wykazać, że kształt izoterm 
adsorpcji membran polimerowych (rys. 42-46) Jest zgodny z założeniem, że 
pory w membranie tworzą głównie kapilary otwarte z obu stron. W przypadku 
porów zamkniętych z Jednej strony kondensacja kapilarna ma charakter od
wracalny 1 nie występuje wówczas histereza między izotermami adeorpcji i 
desorpcji [204].
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5.4,2. Oznaczanie objętości, powierzchni właściwej i średniego promienia 
porów

Przy założeniu, że pory w membranie maję kształt obustronnie otwartych 
cylindrów, średni promień porów (r ) można obliczyć z powierzchni właści
wej ścian porów (s) i całkowitej objętości porów (Vp ) zgodnie z zależnoś
ci, :

?„ = 2V /S fnml (72)P P L J

Objętość porów membrany, odpowiadając, całkowitej objętości zaadsorbowa
nego azotu, obliczono przy założeniu, że po osiągnięciu ciśnienia równego 
prężności pary nasyconej (p/p0 » 1) pory wypełnione sę całkowicie ciekłym 
adsorbatem. Zakładając ponadto, że gęstość kondensatu jest taka sama jak 
ciekłego azotu w tej samej temperaturze oraz przeliczając objętość gazowe
go adsorbatu przy ciśnieniu względnym równym Jedności na równoważną obję
tość ciekłego azotu otrzymuje się zależność:

V = 0,00155 V*'°, (73)p a

gdzie:
Vp - objętość porów membrany, cm3/g

Vg'° - objętość zaadsorbowanego azotu przy P/P„ = 1. Ncm3/g 
0,00155 - stosunek gęstości gazowego i ciekłego azotu w warunkach nor

malnych.

Powierzchnię właściwą obliczano z równania izotermy adsorpcji BET [205, 
206] :

v Tp~-pT = V ć  *  ■ * •  (74)a Ko v m m

gdzie :
p - ciśnienie adsorbatu. Pa
p - prężność pary nasyconej adsorbatu. Pa
x=p/pQ - ciśnienie względne,
V - objętość zaadsorbowanego gazu przy ciśnieniu p, Ncm3/g
a 3V - objętość monowarstwy adsorbatu. Nem /g

c - stała charakterystyczna dla danego układu adsorbat - adsorbent.

W zakresie ciśnień względnych 0,05-0,30 wykres izotermy adsorpcji BET w 
układzie p/VQ (po-p) ■ f(x) jest linię prostą, z nachylenia której, zna
jąc oołożenie punktu jej przecięcia z osią rzędnych, można wyliczyć war
tość objętości monowarstwy (vm ). Uwzględniając następnie upakowanie czą
stek w monowarstwie oraz powierzchnię zajmowaną przez jedną cząsteczkę 
(dla azotu 1,62 nm ) można obliczyć powierzchnię właściwą z zależności:
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S « 4,37 V., (75)fn

gdzie:
S - powierzchnia właściwa, m2/g3
V - oblętość monowarstwy, Nem /g. m '

W przypadku struktur mikroporowatych Izoterma adsorpcji w przedstawionym 
wyżej układzie nie Jest funkcję liniową. Wykorzystuje się wówczas równa
nie dla n warstw adsorpcyjnych [207]:

V х 1 - (n-l)xn ♦ n xr (76)

Podstawiając :

^(n ,x)
((l-x)n - n xn (l-x) (77)

(l-x)n

. = *(l-,x.n) (78)(n,x) 1 - x

równanie (76) można przedstawić w postaci liniowej:

® ( n . x )___ 1_ ф(п,х) (79)
V - V С V a m  m

Yoyner, Weinberger i Montgomery [2О8] opracowali tablice wartości funk- 
cJi Ф(п x) 1 ® (n x) dla r6żnYch W8rtości n i x .  Przy ich zastoso
waniu z równania (79) oblicza się wartość Vm , a następnie ze wzoru (75) 
powierzchnię właściwą. Na rysunku 47 przedstawiono dla przykładu izotermy 
adsorpcji BET w układzie p/V8 (pQ-p) = f(x) i cp N B = f(®) d la membran z 
PAN-Anilana.

W tabeli 12 przedstawiono wyniki obliczeń powierzchni właściwej mem
bran oraz innych parametrów struktury porowatej. Powierzchnię membran PAN- 
20-A obliczono, stosując wzory (79) i (75), przyjmując n » 1, a dla po
zostałych membran wzory (74) i (75). Powierzchnia właściwa porów w mem
branie wzrasta ze wzrostem stężenia polimeru w roztworze błonotwórczym Ja
ko wynik wzrostu ilości porów o mniejszym promieniu, średni promień po
rów oraz ich objętość maleje ze wzrostem stężenia polimeru w roztworze. Do
świadczalnie wyznaczona objętość porów waha się w granicach 0,015 - 1 , 2  
cm3/9 (tab. 12), w zależności od stężenia polimeru w roztworze błonotwór
czym oraz rodzaju polimeru. Większe wartości otrzymano dla membran z PAN, 
PPO i ОС niż z PSf. Oest to prawdopodobnie spowodowane różnicą sił od-
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Tabals 12
Charakterystyka struktury porowate] ultrafiltracyjnych membran

Rodzaj membrany
Stężenie po
limeru w roz
tworze bło
notwórczym

%

Powierz
chnia wła

ściwa
m2/g

Objętość
porów
cm3/9

średni pro
mień porów

nm

15,0 21,9 0,053 4,84
Pollsulfon 17,5 23,7 0,024 2,03

20,0 30,0 0,014 0,93

Poliakrylonitryl- 
Orlon

17,5 47,3 0,117 4 ,97
20,0 61,6 0,088 2,86
22,0 63,5 0,076 2,39

PPO 9,0 93,7 0,089 1,89
10,0 183,0 0,165 1,80
13,0 79,3 0,198 4,33

Octan celulozy 15,0 87,1 0,189 3,20
17,0 93,2 0,149 1,99
15 7,5 1,197 0 no

Poliakrylonitryl-
Anilana 17,5 169 0,574

> 
O

> 
CO

» 
KO

20 221 0,0171 4.60

dzlaływania międzycząsteczkowego między polimerem a słabym rozpuszczalni
kiem stosowanym w procesie żelowania membrany.

średni promień porów wyznaczony z objętości i powierzchni właściwej ma
leje ze wzrostem stężenie polimeru w roztworze błonotwórczym. Membrany o- 
trzymane z PAN i OC charakteryzuję się większymi średnimi promieniami po
rów niż z PSf i PPO mimo porównywalnego stężenia roztworu błonotwórczego, 
co zwlązene Jest z różną szybkością procesu rozdziału fazowego układów 
polimer - rozpuszczalnik w słabym rozpuszczalniku.

Wyniki przedstawione w tabeli 12 oraz na rysunkach 42-46 wskazuję, że 
zmiany struktury porów w membranie przejawiające się zmniejszeniem śred
niego promienia i objętości porów oraz wzrostem powierzchni właściwej spo
wodowane są wzrostem grubości i gęstości warstwy naskórkowej i porowatego 
podłoża membrany na skutek zwiększenia stężenia roztworu błonotwórczego. 
Zmiany te zależą również od rodzaju polimeru.

5.4.3. Określanie funkcji rozkładu wielkości porów

Zjawiska kondensacji kapilarnej 1 kapilarnego odparowania zachodzące w 
porach wykorzystuje się do ilościowego opisu funkcji rozkładu objętości 
porów według ich promienia. Wartości efektywnych promieni porów zgodnie z 
podziałem zaproponowanym przez Oubinlna [209] zewarte są w granicach od 
1,5 do 100-200 nm. Zależnie od objętości i dominujących wartości promieni
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porów ich powierzchnie właściwe mieszczę się w granicach 10 - 400 m /g. 
Określenie rozkładu wielkości porów substancji porowatej polega na znale
zieniu zależności między objętością porów i ich promieniem dla ekwiwalen
tnego, porowatego modelu, zwykle z cylindrycznym kształtem porów. Zakła
da się, że badana substancja i równoważny jej model posiadają identyczne 
izotermy kapilarnej kondensacji i kapilarnego odparowania.

Istnieje kilka teoretycznych metod obliczeń rozkładu objętości porów 
na podstawie danych doświadczalnych adsorpcji i desorpcji par lub gazów. 
Zazwyczaj do określania rozmiarów porów służy pomiar ilości adsorbatu o- 
puszczającego dane pory, w założonym stopniu desorpcji. Ilość tę określa 
się na podstawie desorpcyjnej gałęzi Izotermy. Skondensowana ciecz opusz
cza pory pod ciśnieniem względnym zależnym od promienia porów, napięcia 
powierzchniowego, granicznego kąta zwilżania, objętości molowej ciekłego 
adsorbatu oraz temperatury.

Zasada obliczania rozkładu wielkości porów Jest zwykle oparta na teo
rii Wheelera [203J . Zakładając, że w membranie występują otwarte pory o 
przekroju kołowym, całkowitą Ich objętość Vp(r) o promieniu większym niż 
r można wyrazić równaniem:

2

03

r

gdzie:
l ( r) - długość porów o promieniu między r i r+dr.

Całkowitą Ilość zaadsorbowanej substancji przy danym ciśnieniu względnym 
x, Vfl(x) można wyrazić zależnością:

OO
Vfl(x) - Vp (r - tx ) 2 L(r)dr, (8 1)

r

gdzie :
t - grubość zaadsorbowanej warstwy przy ciśnieniu względnym x, cm
r - promień opróżnionych porów przy ciśnieniu względnym x, cm

~ objętość porów przy takim ciśnieniu względnym, dla którego wszyst- P 3
kie pory mniejsze od r są wypełnione kondensatem kapilarnym,cm .

Z równania (81) można obliczyć rozkład wielkości porów. Numeryczne roz
wiązanie równania (81) oparte Jest na klasycznym równaniu kondensacji ka
pilarnej Kelvina, które zakłada, że promień porów Jest funkcją ciśnienia 
adsorbatu a grubość warstwy adsorpcyjnej (tx) Jest niezależna od r:

RT lnx = , (82)
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gdzie:
R - stała gazowa. O/mol.K 
T - temperatura, K
r - największy promień porów wypełnionych cieczą, m 

- powierzchniowa energia swobodna. N/m 
6 - objętość molowa cieczy, m3/mol.

Równanie Kelvina służy do obliczenia r w funkcji ciśnienia względnego 
adsorbatu.

Do obliczeń dystrybucji porów membran z PAN-Anilana zastosowano metodę 
opracowaną przez Barreta, Ooynera 1 Halendę [210J , wykorzystującą dane i- 
zotermy desorpcji. Objętość porów odpowiadająca n-temu stopniowi desorp
cji (Vn ) wyraża się zależnością:

n-1

Vn ■ rn ^ Vn - rn a t n H  Ci V  (83)
1-1

gdzie :
iV n " zmiana objętości porów podczas n-tego stopnia desorpcji, cm3 
A t n - zmniejszenie grubości warstwy adsorpcyjnej podczas n-tego stop

nia desorpcji, cm

rn " 7 f  rp'” .2 (84)
(rk.n + tn)

gdzie:
^p,n " średni promień porów dla n-tego stopnia desorpcji, cm
?k .n “ średni promień porów obliczony według równania Kelvina, cm
t„ - grubość warstwy adsorpcyjnsj dla n-tsgo stopnia dssorpcji, cm

- powierzchnia porów o średnim promieniu porów r ., cm^
? n 1 - Pc. = P 1 1

1 V l

Grubość warstwy adsorpcyjnej obliczano według zależności:

V172,6 , .
“Ig*" (85)

Stosując równanie (83) można obliczyć objętość porów odpowiadającą kolej
nym etapom obniżania ciśnienia podczas desorpcji. Oeżeli różnicy objętoś
ci porów 4 V p odpowiada różnica promienia A rp , wówczas wykres Ilorazu 
AVp/Arp Jako funkcja rp Jest różniczkową krzywą rozkładu wielkości po
rów. Maksimum tej funkcji odpowiada dominującej wielkości porów rD. Na
rysunku 48 przedstawiono graficznie funkcję rozkładu wielkości porów w
formie różniczkowej. Krzywa ta wskazuje Jaką część całkowitej objętości
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porów stanowię pory o określonym promieniu. Membrany PAN-17,5-A, PAN-20-A 
wykazuję ostry rozkład wielkości porów w zakresie od około 5 nm do 9 nm

mieni porów i po osięgnięciu maksimum (5,2 nm dla PAN-20-A oraz 8,7 nm 
dla PAN-17,5-A) spada stopniowo w kierunku większych promieni. Podobne za
leżności otrzymano dla membrany PAN-15-A, chociaż maksimum krzywej nie 
Jest tak ostre.

opisujęce zjawisko kondensacji kapilarnej w porach, nie odpowiadaj? warun
kom równowagi termodynamicznej. Biorąc pod uwagę małę grubość zaedsorbo- 
wanego filmu oraz fakt, że ciśnienie w rozpatrywanym układzie różni się 
od ciśnienia nad tę sarnę cieczę poza układem, równanie równowagi termody
namicznej procesu kondensacji kapilarnej można zapisać w postaci:

Jest to zmodyfikowana forma równania Cohana. FunKCję F(t) można otrzymać 
z zależności przedstawiającej grubość warstwy zaadsorbowaneJ (t) od ciś
nienia względnego (x) i zapisać w postaci [202]:

Jeżeli Jako tfcr oznaczymy grubość warstwy zaadsorbowanej, powyżej któ
rej występuje kondensacja kepilarna, można określić dodatkowę zależność 
między r i titr” D*a izotermy desorpcji przyjmie one postać:

Równania (88) sę zmodyfikowanę formę równania Kelvina. Równanie (86) sto
suje się do obliczenia t Jako funkcji promienia porów r i ciśnienia 
względnego (x). Równania (87) 1 (88) muszę być rozwięzane równocześnie z 
równaniem równowagi termodynamicznej (86) w celu otrzymania krytycznej

(rys. 48). Krzywa dystrybucji wznosi się stromo w obszarze mniej szych pro-

Broekhoff i de Boer [2 0 2, 203] wykazali, że równania Kelvlna i Cohana,

RT lnx = — t + f ( t) (86)

F(t) = 2,303 RT [1 6, 11/t2 - 0,1682 exp ( - 0 , 1137)J dla t >  1,0 nm (87a)

dla t sę 1,0 nm (87b)(87b)

dla tk|_ «  1 .0 nm (88a)

- 1 ,482[exp(-0 ,113 t k r ) J  ( r - t kr  - 8,795) - 1 3 ,0 3 exp(-0,1 1 3 7r)

dla tkr >  1,0 nm (88b)

V
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grubości warstwy zaadsorbowanej (t ĵ.) i promienia porów jako funkcji x. 
Następnie dla danej wartości x obliczone wg powyższego sposobu promień 
porów (r) i grubość warstwy zaadsorbowanej (t) wprowadza się do równania 
(81). Wartości (r) obliczone wg metody Broekhoffa - de Boera są wyższe niż 
otrzymane na podstawie równań Kelvina i Cohana.

W obliczeniach dystrybucji wielkości porów membran z PSf, PPO, OC i 
PAN-Orlon posłużono się izotermę desorpcji. Obliczenia rozpoczyna się od 
wysokich ciśnień względnych (zwykle w pobliżu ciśnienia pary nasyconej) i 
postępuje w kierunku niższych ciśnień. Izotermę desorpcji dzieli się na 
określoną ilość etapów, przy czym każdy etap połączony jest ciśnieniami
względnymi odpowiednio x|<_ 1 i xk (wyższą wartość reprezentuje xk_ 1)-
W kolejnych etapach następuje zmniejszanie objętości zaadsorbowanego azo
tu (<4v £), którą oznacza się bezpośrednio z izotermy desorpcji. W etapie 
k wszystkie pory o promieniu między r t i r  oraz r ulegają opróżnie
niu. Dla tej grupy porów oznacza się średni promień rk , któremu odpowia
da średnie ciśóienle względne danego etapu, średnią długość tej grupy po
rów oznacza się Jako Lfc. Zmiana objętości zaadsorbowanego azotu (Av£) do
konuje się drogą opróżniania porów, których średni promień wynosi rk i
które przy ciśnieniu xk są puste. Powyższe rozważania prowadzą do wy
prowadzenia zależności:

rL <XI LK X ^ Ll ^ ri_tr,xk) ■ r̂i'tr.xk_1) ] (89)

Oznaczając całkowitą powierzchnię porów o średnim promieniu rk jako 
i uwzględniając zależności geometryczne:

= 2ffrkLk' * rkLk

równanie (89) można rozwiązać względem otrzymując:

rk'tr x * k k
AV" - E  y  ri-tr.xk >2 - (ri-tr.xk.1)2] (90)

Funkcję rozkładu wielkości porów wyznaczano z równania (90). W obli
czeniach posłużono się maszynę cyfrową. Na rysunkach 49-52 krzywe rozkła
du promieni porów przedstawiono w formie całkowej i różniczkowej. Ta os
tatnia krzywa określa stosunek zmiany objętości porów do zmiany promienia 
w funkcji średniego promienia porów, tj. jaką część całkowitej objętości 
zajmują pory o określonym promieniu.

Krzywa rozkładu wielkości porów dla membran z PPO (rys. 49) wznosi się 
stromo w zakresie małych promieni porów i po osiągnięciu maksimum (w za-



Rys. 49. Rozkład wielkości porów membran z PPO
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Rys. 50. Rozkłerd wielkości porów membran z poliakrylonltrylu-Orlon
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Rys. 51. Rozkład wielkości pordw nembran z octanu celulozy

114



- 115 -

Rys. 52. Rozkład wielkości porów membran z polisulfonu

kresie 1,8-2,2 nm) spada stopniowo w miarę wzrostu promienia. Tendencja 
taka jest widoczna dla obu rodzajów membran z PPO. Podobną dystrybucję 
wielkości porów otrzymano dla membran z PAN-Orlon i z OC. Maksima krzy
wych różniczkowych dla tych membran są jednak mniej ostre (rys. 50 i 51). 
Łagodne maksima obserwuje się w zakresie 2,0-4,O nm. Są one przesunięte w 
kierunku mniejszych wartości promieni porów dla membran otrzymanych z 
roztworów błonotwórczych o większym stężeniu. Maksima krzywych rozkładu 
objętości porów membran z OC przypadają przy niższych wartościach dV/dr 
niż dla membran z PAN, co oznacza, że membrany z octanu celulozy zawiera
ją mniejszą ilość porów o określonym promieniu. Z pokroju krzywych oraz 
położenia ich maksimów wnioskować można, że membrany z PPO oraz bardziej 
zwarte, czyli otrzymane ze stężonych roztworów błonotwórczych membrany z 
OC 1 PAN-Orlon, zawierają niewielką ilość porów o większym promieniu, na
tomiast dużą Ilość porów mniejszych. Wynikiem tego Jest mniejszy średni 
promień porów tych membran. Krzywe rozkładu wielkości porów membran z PSf 
są nieostre (rys. 52). Spowodowane to Jest przebiegiem procesu desorpcji 
azotu (rys. 44) i oznacza bardzo szeroką dystrybucję membran PSf.



- 116 -

Tabele 13
Rozkład wielkości porów membran ultrafiltracyjnych

Rodzaj
membrany

Zakres promieni porów, r. ;j,m
r >  10,0 1 , 0 <  r <• 10,0

Objętość
porów
cm3/g

procent 
całkowi
tej ob
jętości 
porów

objętość
porów
cm3/g

procent 
całkowi
tej ob
jętości 
porów

promień
porów

nm

PSf-15 0,022 42,3 0,031 57,7
PSf-17,5 0,010 41,6 0,014 49,4
PSf-20 0,004 28,5 0,010 71,5
PAN-17,5-0 0,041 35,1 0,076 64,9 2.4PAN-20-0 0,022 25,0 0,066 75,0 2,3
PAN-22-0 0,016 21,1 0,060 78,9 2.2PPO-9 0,003 3,5 0,086 96,5 2.0PPO-10 0,008 4,9 0,157 95,1 1,9OC-13 0,070 35,3 0,128 64,7 3,7OC-15 0,046 24,3 0,143 75,7 3 ,2OC-17 0,010 6,7 0,139 93,3 2,75

W tabeli 13 przedstawiono wartości dominujących promieni porów oraz ob
jętości porów o promieniach poniżej i powyżej 10,0 nm. Dla membran z ppo 
stwierdzono małe różnice w wartościach promieni dominujących (tab 1 3) 
natomiast znacznie większe dla promieni średnich (tab. 12). Można przypu
szczać, że fakt ten związany jest z różną strukturą warstwy naskórkowej i 
podłoża membrany asymetrycznej. Wydaje się, że dominujący promień porów 
reprezentuje strukturę warstwy naskórkowej, podczas gdy promień średni ob- 

czony z całkowitej objętości porów obejmuje również większe pory matry
cy membrany. Podobne zjawisko, chociaż w mniej wyraźnym stopniu, zaobser- 
wowano dla membran z PAN i OC.

Wzrost stężenia polimeru w roztworze błonotwórczym wpływa na zmniel- 
szenie całkowitej objętości porów oraz procentowej zawartości porów 0 
promieniu większym niż 10,0 nm (tab. 13). W zależności od zwartości mem-

^ ™ bJ?t°ŚĆ P°rÓW ° Pr°mteniU P°niżeJ 10-° n- wynosi dla membran z PSf 
50-70%, z PAN 65-80% i z OC 65-93%. Dla membran z PPO objętość jaką zaj
mują pory o promieniu poniżej 5,0 nm przekracza 90%.

5.4.4. Wnioski

Kształt izoterm adsorpcji i desorpcji azotu na ultrafiltracyjnych mem
branach wskazuje, że zawierają one przede wszystkim pory obustronnie ot-
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Parametry struktury porowatej membran (średni i dominujący promień po
rów, ich objętość i powierzchnia właściwa) zaletą od stężenia roztworu 
błonotwórczego oraz rodzaju polimeru użytego do wytwarzania membran.

Kształt krzywych rozkładu wielkości porów zależy również od rodzaju po
limeru użytego do preparatyki membran. Funkcje rozkładu p-omieni porów 
membran z PPO i niektórych, bardziej zwartych membran otrzymanych z pozo
stałych surowców wykazują ostre maksima. Dla pozostałych membran przedział 
między minimalnym a maksymalnym promieniem porów Jest większy.

5.5. Transport wody przez membrany ultraflltracyjne [iv, V, XlJ

Z transportem wody przez membrany wiąże się cały szereg zjawisk o du
żym znaczeniu dla przebiegu procesu technologicznego ultrafiltracj1. w roz
dziale niniejszym przedstawiono badania dotyczące wpływu ciśnienia oraz 
warunków formowania membran na transport wody przez membrany otrzymane z 
różnych surowców polimerowych. Podjęto również próbę określenia niektó
rych parametrów struktury membran z wyników opisujących transport wody.

5.5.1. Opis aparatury

Do scharakteryzowania przepuszczalności wody przez membrany stosowano 
aparaturę (rys. 53) pracującą w układzie statycznym. Zasadnicze elementy 
aparatury stanowiły: komora ciśnieniowa (3) wykonana ze stall kwaeoodpor- 
nej oraz kołnierz (7) z perforoweną płytką (6), na*której umieszczano mem
branę (5). Na wysokości 0.5 mm nad powierzchnią membrany znajdowało się 
mieszadło magnetyczne (4) zapewniające burzliwy ruch cieczy tuż nad mem
braną. W górnej części aparatu w kołnierz (8) zamontowano wlot (9) sprę
żonego gezu dopływającego z butli zaopatrzonej w zawór redukcyjny utrzy
mujący zadane ciśnienie w czasie pomiaru. Efektywna powierzchnia membrany 

-3 2wynosiła 6,6 10 m .
Przepuszczalność membran charakteryzowano na podstawie pomiaru objęto

ści wody wypływającej (10) w Jednostce czasu pod ciśnieniem 0,1, 0,2, 0,3 
i 0,5 MPa w temp. 298 K. Przed pomiarem membrany poddawano procesowi kon- 
dycjonowania, polegającemu na przepuszczaniu przez membrany wody pod ciś
nieniem 0,2 MPa w ciągu 3 h.

5.5.2. Badania przepuszczalności wody

Zależność przepływu objętościowego wody przypadającego na jednostkę 
powierzchni membran z PAN i OC od ciśnienia przedstawiają rysunki 54 i 
55. We wszystkich praktycznie przypadkach stwierdzono liniową zależność 
tej wielkości od ciśnienia. Można stwierdzić na tej podstawie, że trans
port wody przez membrany ultraflltracyjne z PAN i OC może być przedstawio
ny przez prawo Darcy’ego, stosowane do opisu własności transportowych sub
stancji porowatych:
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Rys. 53. Schemat aparatury do prowadzenia procesu ultrafiltracji w ukła
dzie statycznym

1 - zawór bezpieczeństwa, 2 - pokrywa górna, 3 - cylinder ciśnieniowy, 4 - 
mieszadło magnetyczne, 5 - membrana, 6 - płytka perforowana, 7 - pokrywa 
dolna, 8 - uszczelka, 9 - doprowadzenie gazu, 10 - odprowadzenie wody (ul

traf iltretu)
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Rys. 53a. Wyględ aparatury do prowadzenia procesu ultrafiltracji w ukła
dzie statycznym
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а)

о)

Rys. 54. Zależność transportu wody od ciśnienia przez membrany z PAN-Ani-
lana (temp. 298 K)

a) wpływ stężenia roztworu błonotwórczego (grubość membran 0.2 mm), b) 
wpływ grubości membrany (membrana PAN-P)



- 121 -

Rys. 55. Zależność transportu wody od ciśnienia przez membrany z octanu 
celulozy (temp. 298 K, grubość membran 0,2 mm)

3 .  BP.̂ — ■ £m3/m2* d l ub cm3/cm2 • sj , (91)

gdzie:
a - przepuszczalność membrany (strumień objętościowy przypadający na 

Jednostkę powierzchni membrany), cm /cm .8 
A P  - różnica ciśnień po obu stronach membrany. Pa
y - lepkość wody. Pa.8
d - grubość membrany, cm.

Uwzględniając asymetryczność membran, ich własności transportowe można 
zdefiniować bardziej jednoznacznie przez graniczny współczynnik przepusz
czalności L^:

L? “ Bp/d Fcm3.mPas/cm2 .s.MPa] . (92)
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który określa objętościową przepuszczalność wody o lepkości 1 mPas w cię-
2gu 1 s, orzypadającą na 1 cm powierzchni membrany przy różnicy ciśnień 1 

MPa. Znając wartość tego współczynnika można obliczyć przepuszczalność 
membrany (strumień objętościowy przypadający na jednostkę powierzchni) 
względem wody z równania :

L ^ A P
0 = - f ~  (93)

Ponieważ ultrafiltracja przebiega na ogół w stałej temperaturze, bardziej 
uniwersalną wielkością charakteryzującą przepuszczalność membran Jest sta
ła przeouszczalności L :P

Lp = L [ m 3/m2.d.MPaJ (94)

Przedstawia ona transport czystej wody w stałej temperaturze, a więc w 
warunkach braku zjawiska polaryzacji stężeniowej.
Tabele 14-16 zawierają wartości granicznego współczynnika przepuszczalno
ści i stałe przepuszczalności badanych membran z PAN i OC.

Tabela 14

Graniczny współczynnik przepuszczalności 
oraz stała przepuszczalności membran PAN 

otrzymanych z różniących się stężeniem roztworów polimeru 
(grubość membrany: 0,2 mm)

Rodzaj membrany PAN-P PAN-15 PAN-17,5 PAN-20
Graniczny współczynnik prze
puszczalności

, 103 , cm3 mPas/cm2 .s.MPa 5,38 9,72 8,68 4,80
Stała przepuszczalności, 

3 2 L , m /m .d.MPa 4 ,65 8,40 7,50 4,15

Tabela 15
Graniczny współczynnik przepuszczalności, 

stała przepuszczalności membran różnej grubości 
(memebrany PAN-P)

Grubość membrany, mm 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35
Graniczny współczynnik prze
puszczalności

103 , cm3 mPas/cm2.s.MPa 6,41 6,02 5,38 4,34 3,64 3,01
Stała przepuszczalności
L , m3/m2 .d.MPa P 5,54 5,20 4,65 3,75 3,15 2,60
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Tabela 16

Stała przepuszczalności membran z octanu celulozy 
(grubość «embrany: 0,2 *a)

Rodzaj membrany OC-13 OC-15 OC-17

Stała przepuszczalności, 
Lp, m3/m2.d.MPa 18,5 14,2 9,15

Przepuszczalność membran (rysunki 54 i 55) oraz graniczne współczynni
ki i stałe przepuszczalności pozwalaj, na wstępne określenie własności 
transportowych. Ze zwiększeniem stężenia polimeru w roztworze błonotwór*- 
czym maleje przepuszczalność membran (strumień objętościowy przypadający 
na jednostkę powierzchni membrany), co Jest związane za zmniejszeniem się 
ich porowatości. Gdy zawartość polimeru w roztworze rośnie od 15 do 20%, 
stała przepuszczalności membrany maleje z 8,4 do 4,15 m3/m .d.MPa (tabela 
14). Wydajność membrany otrzymanej z roztworu przędzalniczego jest zbli
żona do wydajności membrany PAN-20. Ze wzrostem grubości membrany (0,10- 
0,35 mm) maleje stała przepuszczalności (5,54-2,60 m3/m2 d MPa) mimo że 
porowatość powiększa się (tab. 15). Zjawisko to Jest spowodowane większą 
grubością warstwy naskórkowej, co ogranicza przepuszczalność. Biorąc pod 
uwagę otrzymane wyniki oraz fakt, że cieńsze membrany będą bardziej po
datne na ciśnieniową kompresję porów, wydaje się, że optymalna grubość 
membran z PAN wynosi 0,2 mm.

Wpływ stężenia roztworu błonotwórczago, rodzaju polimeru i grubości 
membran z PCW na przepuszczalność wody w zależności od ciśnienia przed
stawiono na rysunku 56. Dla membran otrzymanych ze stężonych roztworów 
(14% dla PCW Orgvil i 11% dla Tarnwinyl) oraz dla niskich ciśnień stwier
dzono zbliżon, do liniowej zależność przepuszczalności od ciśnienia (rys. 
56a). Przy wyższych ciśnieniach występuj, odchylenia od zależności pros
toliniowej, co oznacza, że transport wody w tych zakresach nie stosuje się 
ściśle do prawa Darcy'ego. Przyczyn, tych odchyleń jest kompresja dużych 
porów pod wpływem ciśnienia przekraczającego 0,2 MPa dla membran bardziej 
zwartych i jeszcze niższego dla membran o strukturze otwartej (zawierają
cej duże makropory w kształcie wydłużonej kropli). Wyższ, przepuszczal
ność wody stwierdzono dla membran z PCW o niższej mesie cz,steczkowej, co 
Jest prawdopodobnie zwi,zane z różn, struktur, łańcuchów PCW różni,cych 
się mas, cząsteczkową. Przepuszczalność wody przez membrany z PCW maleje 
ze wzrostem stężenia polimeru w roztworze błonotwórczym oraz grubości mem
brany (tabela 17 i 18). Od prawidłowości tej odbiega membrana otrzymana 
z filmu 0,2 mm, wykazujące bardzo małą przepuszczalność, która powyżej 
ciśnienia 0,1 MPa praktycznie nie zależy od ciśnienia (rys. 56b). Spowo
dowane to Jest również znaczną ciśnieniową kompresją porów tej cienkiej 
membrany. Można wnioskować, że optymalna grubość wylewania filmu w proce
sie otrzymywania membran z PCW wynosi 0,25-0,30 mm, przepuszczelność bo
wiem takich membran jest nejwyższs.



, . Ry8' 56‘ 2ale*"°ść przepuszczalności wody od ciśnienia (temp 298 k ).) , „a„JU poU..ru b) ,płł. g„b“4ci (_>-br>n> pm_

0,2 Q3 Qi>
CIŚNIENIE’> H Pa ------—

w■t*



- 125 -

Taoela 17

Stała przepuszczalności ultraflltrecyjnych membran z PCW
(grubość membrany 0,25 mm)

Rodzaj membrany
--------- — ---------------------3— — ------ -

Stała przepuszczalności m /m . d . MPa

PCW-IOW 17,1
PCW-12W 11,6
PCW-14.V 5 ,65
PCW-9P 13,5
PCW-10P 10 ,5
PCW-IIP 9,11

Tabela 18

Stała Drzepuszczsln membran z PCW o różnej grubości
(dls> membrany PCW-IIP)

Grubość membrany, mir. 0 ,2 0 0,25 0,30 0,35

, , ,x> Stała Drzeouszczalnosci
m3/m2 . d . MPa 4,15 11 ,6 10,5 9,65

x^0bliczono dla ciśnienia 0,2 MPa.

Tabela 19

Wyniki transportu wody nrzez membrany ultrafiltracyjne

Rodzaj membrany Przepuszczalność
cm/i~

Stała przepuszczalności 
A . 105 gmol H20/cm2 . s . atm

PSf-15 25.0 12,9

PSf-17,5 1 0 ,0 5,15

PSf-20 3 ,25 1 ,67

PAN-17.5-0 21 ,e 11 ,2
PAN-20-0 15,5 7,96

PAN-22-0 10.5 5,41

PP0-9 17.8 9,15
PPO-10 16 ,0 8,22

Tabela 19 przedstawia dane przepuszczalności membran z PSf. PPO i PAN- 
Orlon uzyskane pod ciśnieniem 0.3 MPa. Na tej podstawie obliczono wartoś
ci stałych przepuszczalności dla wody (a ). Według Sourirajana war
tość (A) można traktować jako miarę ogólnej porowatości membran. ponie
waż reprezentuje ona transport układu jednoskładnikowego, pozbawionego 
substancji rozpuszczonej. Podobnie jak dla membran z PAN-Anilane, OC i 
PCW przepuszczalność pozostałych membran maleje ze wzrostem stężenia po
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limeru w roztworze błonotwórczym. Stwierdzono ponadto, że dla wszystkich 
badanych membran przepuszczalność wody jest odwrotnie proporcjonalna do 
powierzchni właściwej membran (tabele 12 i 19). Wniosek ten potwierdzaj? 
wyniki otrzymane przez Smolderaa i współpracowników £211].

5.5.3. Oznaczanie ni&Których parametrów struktury porowatej membran w opar
ciu o wyniki przepuszczalności wody

Wyniki przepuszczalności wody przez membrany ultrefiltracyjne mog, być 
wykorzystane do obliczenia średniego promienia porów, ich gęstości i gru
bości warstwy naskórkowej.

Zakładaj,c, że membrana stanowi więzkę równoległych kapilar o przekro
ju kołowym, prostopadłym do powierzchni membrany, przepuszczalność wody 
przez membranę można określić wzorem Hagena-Poiseuille'a Ql7 , 69]:

. njfr4 A  P
3 ----5 ^ “ ' (95)

gdzie:
□ - przepuszczalność wody przez membranę, m3/m2 .d
n - liczba porów przypadająca na jednostkę powierzchni membrany, l/m2
r - promień porów, m

“ różnica ciśnień po obu stronach membrany. Pa 
^ - lepkość wody, Pa.s
d - grubość membrany, m.

Definiuj,c porowatość membrany (£) równaniem:

£ = nar2 (96)

oraz bior,c pod uwagę zależności (93) i (94) średni promień porów w mem
branie (r) oblicza się z wyrażenia:

8 L 7 d */2
r  = (— jj— ) ( g?)

Z równania (96) można ponadto obliczyć gęstość porów (ilość porów przypa
dających na jednostkę powierzchni membrany).

Tabela 20 zawiera wartości średniego promienia porów membran z PAN-
Anilana, PCW i OC oraz ich gęstości, przy czym grubość membran określono
na podstawie zdjęć mikroskopowych (tab. 10), a porowatość z zawartości
wody w membranie (tab. 9). Ze wzrostem stężenia polimeru w roztworze bło
notwórczym maleje średni promień porów, natomiast rośnie ich liczba przy
padająca na jednostkę powierzchni membrany. Oznacza to, że membrany otrzy
mane z roztworów bardziej stężonych posiadaj, większ, ilość porów ale o 
mniejszym promieniu. Zależności te potwierdzaj, zdjęcia przekrojów po
przecznych membran.
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Niektóre parametry struktury porowate] membran z PCW, 
PAN-Anilana i octanu celulozy

Tabela 20

Rodzaj membrany Średni promień porów 
nm

2Gęstość porów l/cm

PCW-IOW 13,7 1,07 1015
PCW-12W 12,9 1,11 1015
PCW-14W 10,5 1,34 1015
PCW-9P 10,8 l.BO 1015
PCW-10P 10,3 1,90 1015
PCW-IIP 10,1 1,86 1015

PAN-15-A 8,08 3,80 1011
PAN-17,5-A 7,53 4,32 1011
PAN-20-A 6,42 5,40 1011
PAN-P 6 ,03 6,35 1011

0C-13 9,29 2,86 1011
0C-15 9,01 2,95 1011
OC-17 8,71 2,98 1011

Grubość warstwy naskórkowe] obliczono przy użyciu równania Koseny-Car- 
mana [21lJ opisującego przepływ płynów przez struktury porowate. '.V równa
niu tym, wyprowadzonym dla modelu zakładającego ziarnistą strukturę war
stwy naskórkowe] , przyjmuje się różne gęstości upakowanie kulistych zia
ren polimeru, dla membran o różnej zwartości. Zależność między przepusz
czalnością warstwy a je] grubością podaje równanie:

3 = *PAx- (98)

gdzie :
3 20 - przepuszczalność wody przez membranę, m /m .d

1? - lepkość wody, Pa.s
iP - różnica ciśnień po obu stronach membrany. Pa
Ax - grubość warstwy naskórkowej, m
S1 i S" - powierzchnia właściwa przypadająca na jednostkę objętości (S1)

i powierzchni membrany (s” ),  m2/m3 ; m2/m2.

średni promień porów i grubość warstwy naskórkowej membran z PAN-Orlon, 
PSf i PPO obliczono wg równań (97) i (98) - wyniki zawiera tabela 21. W ró
wnaniu (98) przyjęto porowatość £ = 0,36, którą przypisuje się luźnemu 
upakowaniu kulistych ziaren cząstek polimeru [211J . Wyniki przedstawione 
w tabeli 21 wskazuję, że średni promień porów maleje a grubość warstwy 
naskórkowej rośnie ze wzrostem stężenia polimeru w roztworze błonotwór- 
czym. Powyższe stwierdzenie prowadzi do wniosku, że zmiana własności trans-
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Niektóre parametry struktury porowata] membran ultrafiltracyjnych z PSf,
PAN-Orlon i PPG

Tabele 21

Rodzaj membrany
średni promień porów 

(nm) obliczony Grubość warstwy 
naskórkowej

z objętości 
porów

z równania 
Po-aeullle'a

(p>)

PSf-15 4,75 3,98 3,08
PSf-17,5 3,00 3,12 4,71
PSf-20 2,50 1,78 4,73
PAN-17,5-0 5,66 6,16 8,45
PAN-20-0 4,90 5,61 9,84
PAN-22-0 4,20 4,81 10,6
PP0-9 2,64 2,41 1,60
PP0-10 2,12 2,32 1,63

portowych membran otrzymanych z różniących się stężeniem roztworów błóno- 
twórczych związana jest nie tylko z wielkością i dystrybucją porów ale i 
grubością warstwy naskórkowej.

W tabeli 21 przedstawiono dla porównania wartości średniego promienia 
porów obliczone z objętości porów oraz z równania Hagene-Poiseuille'a. 
Stwierdzono dobrą zgodność tych wartości. Wartości średniego promienia 
porów membran otrzymanych z różnych polimerów różnią się przy podobnym 
stężeniu roztworu błonotwórczego. Spostrzeżenie to potwierdzają zarówno 
badania struktury porowatej membran, jak i wyniki własności transporto
wych makrocząsteczek przedstawione w następnym rozdziale.

5.5.4. Wnioski

Transport wody przez membrany do ultraflltracj1 jest zgodny z prawem 
Darcy’ego Jedynie dla membran zwartych, tzn. otrzymanych ze stężonych roz
tworów błonotwórczych.

Dla membran otwartych zależność przepuszczalności wody od ciśnienia 
Jest prostoliniowa w zakresie niskich ciśnień (ok. 0,2 MPa). Dla ciśnień 
wyższych występują odchylenia od prawa Darcy'ego na skutek ciśnieniowej 
kompresji makroporów występujących w strukturze tego rodzaju membran. Cha
rakter zależności przepuszczalności wody od ciśnienia zależy również od 
rodzaju polimeru stosowanego do otrzymywania membran oraz Jego masy czą- 
stsczkowej.
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5.6. Transport związków wielkocząsteczkowych przez membrany ultrafil- 
tracy.jne [lV, VI, Xl]

Zastosowanie membran ultrafiltracyjnych jest często ograniczone trud
nościami ich scharakteryzowania pod względem "ostrego" rozJziału cząstek
0 różnych masach cząsteczkowych, kształtach i rozmiarach. Dla celów prak
tycznych membrany ocenia się często za pomocą pojęcia granicznej rozdziel
czości (ang. cut-off), które określa maksymalną masę cząsteczkową sub
stancji zatrzymywanych przez membranę. Wartość ta jest zwykle oznaczana 
jako masa cząsteczkowa białek zatrzymywanych w 90%. Powyższa metoda jest 
odpowiednia jedynie w przypadku membran zatrzymujących jednorodne białka
1 nie jest reprezentatywna dla wielu innych zastosowań ultrafiltracji. Je
dnorodne białka są ponadto kosztowne i podatne na denaturację.

Celem badań przedstawionych w niniejszym rozdziale było określenie wła
sności transportowych membran ultrafiltracyjnych z różnych polimerów w 
odniesieniu do makrocząsteczek różniących się kształtem i masą cząstecz
kową.

5.6.1. Metodyka pomiarów własności transportowych oraz adsorpcji makro
cząsteczek na polimerach membranotwórczych

Aparaturę do procesu ultrafiltr8Cji roztworów makrocząsteczek opisano 
w rozdziale 5.5.1. Membrany przed pomiarami kondycjonowano przez przepu
szczanie pod ciśnieniem wody destylowanej. Komorę pomiarową napełniano na
stępnie badanym roztworem, który sprężano azotem. Po ustaleniu się warun
ków ciśnienia i temperatury mierzono czas odbioru 10% ultrafiltratu. Pró
by dotyczące wpływu ciśnienia na własności transportowe membran prowadzo
no w zakresie ciśnień O,1-0,5 MPa. Szybkość obrotów mieszadła magnetycz
nego dobrano w taki sposób, by układ pracował w warunkach przepływu burz
liwego (31,4 rad/s). W otrzymanym ultrafiltracie oznaczano zawartość ma
krocząsteczek. Z wyników pomiarów czasu filtracji obliczano szybkość 
transportu a z analizy ultrafiltratu - doświadczalny stooień zatrzymania. 
Zmianę stężenia roztworu w czasie procesu pomijano.

Do określenia własności transportowych membran zastosowano rozpuszczal
ne w wodzie polimery różniące się kształtem cząsteczek i masą cząsteczko
wą, a mianowicie:

- białka,
- poli(glikole etylenowe) (PEG),
- dekstrany.
W większości eksperymentów stężenie PEG i dekstranów wynosiło 1 kg/m3 a 
białek 0,20 kg/m3 . W badaniach obejmujących membrany z PSf, PPO i PAN-Or- 
lon stężenie makrocząsteczek w ultrafiltracie określano stosując oznacze
nie całkowitej zawartości węgla organicznego za pomocą aparatury Beckmann 
Total Carbon Analyzer, model 915. W drugiej serii badań (membrany PAN-Ani-
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lana, PCW i 0C) zar.irt~-ć -3 w ultrafiltracie i roztworze testującym oz
naczano waqowo przer s.js-* >ie próbek w temp. 378 K, do stałej masy. Za
wartość dekstranów oznaczano metodą miareczkową Bertranda [212]. a białek 
kolorymetrycznie metodą Lowry’ego [213].

Badania adsorpcji makrocząsteczek na polimerach membrenotworczych pro
wadzono stosując adsorbent w formie soroezkowenej. Otrzymywano go metodą 
wytrącania z 5%-owego roztworu polimeru w DMF za oomocą etanolu (PSf) i 
metanolu (PAN). 'Wytrącony polimer filtrowano, przemywano etanolem i wodą 
destylowaną oraz suszono w temp. 333 К pod próżnią. Do adsorpcji makro
cząsteczek na PPO stosowano oolimer w formie otrzymanej od producenta po 
kilkakrotnym przemyciu metanolem i wodą destylowaną oraz suszeniu pod 
próżnią. Powierzchnia właściwa (oznaczona metodą ЗЕТ) przygotowanych tym 
soosooem Dreoaratów wynosiła 50 - 10 m2/g dla wszystkich trzech polime
rów. badaniach zastosowano konwencjonalny sposób prowadzenia procesu ad- 
sorocji. dodając sproszkowane polimery do roztworów makrocząsteczek. Otrzy
maną zawiesinę wolno mieszano w naczyniu termostatowanym (temp. 298 к) 
orzez 24 h do osiągnięcia stężenia równowagowego. Zmiany stężenie roztwo
ru Drzed i po adsorpcji określano oznaczając całkowitą zawartość węgla or
ganicznego 00 usunięciu adsorbent a metodą filtracji i odwirowania.

b.6.2. Charakterystyka makrocząsteczek stosowanych do testowania membran

Tabela 22
Charakterystyka związków wielkocząsteczkowych używanych 

do testosowania membran z PSf, PAN-Orlon i PPO

Nazwa Producent Г 11 мw
Promień kłębka 
makrocząsteczek 

nm

PEG 1 ООО ' ̂ Fluka 700 700 3,0
3 ООО Fluka 3 300 3 300 5,6
4 ООО Baker 3 700 3 700 5,8
6 ООО Fluka 6 800 7 400 8 ,0
10 ООО Fluka 11 ООО 11 400 9,8
15 ООО Fluka 13 ООО 15 ООО 11,0
20 ООО Baker 12 ООО 16 ООО 11,5
40 ООО Serva 22 ООО 27 ООО 14,5

Dekstran Т ю Pharmacia 5 200 9 900 4,0
Т 40 Pha rmacla 27 300 44 ВОО 7,8
Т 70 Pharmacia 56 ООО 61 ООО 10,4

60 - 90 BDH 63 ООО 69 ООО 1 1 ,0
150 - 200 3DH 57 ООО 180 ООО 18 ,0
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cd. tabeli 22

Nazwa Producent V 1 M ^  w
Promień kłębka 
makrocząsteczek 

nm

Lyzozym BDH - 14 000 5,0 - 3,23 '
Pepsyna Sigma - 35 000

11,0 - 6,43) 
13,5 - 8,83 ^

Albumina Pierce - 69 000
f-Globulina Sigma - 160 000

^D ane otrzymane w laboratorium.
2 ) Dane podane przez producenta.

3^średnice elipsoidalnego modelu cząsteczki.

Tabela 23

Charakterystyka związków wielkocząsteczkowych 
używanych do testowania membran z PAN-Anilana, PCW i OC

Nazwa Producent
Nominalne 
masa czą
steczkowa

[?]
dl/g Mw

Promień
kłębka

makroczą
steczki

nm

PEG-1500 1 500 0.070 1 600 2 980 1,21
PEG-9000 Loeba- 9 000 0,398 9 030 10 870 3,85
PEG-15000 Austrla 15 OOO 0,520 12 900 13 590 4,74
PEG-20000 20 000 0,680 18 400 17 730 5,84

Oeketran-3 3 000 0,060^ 2 150 3 890 1,27
Dek»tran-20 Kutnowskie 20 000 0,130^ 17 450 32 150 3,30
Dekstran-40 Zakłady 40 000 0.163 32 300 47 850 4,27
Dek»tran-80 Farmaceu 80 000 0,220 73 000 104 200 6,34
Oekstran-110 tyczne 110 000 0,248 100 500 114 700 7,34

Owalbumlna 
Albumina ł

^POCH
Gliwice

42
69

000
000

- - 5,0-3,9*^ 
11.0-6,4^ 
13,5-8,8^^-Globulina 160 000 -

^średnice elipsoidalnego modelu cząsteczki.

W tabelach 22 i 23 przedstawiono niektóre własności fizykochemiczne ma
krocząsteczek stosowanych do testowanie membran. Makrocząsteczki charakte
ryzowały się różną konfiguracją: poli(glikole etylenowe) są typowym poli
merem łańcuchowym, dekstrany mają budowę łańcuchów rozgałęzionych, nato
miast białka tworzą, dzięki usieciowaniu, sztywne struktury o kształcie 
zbliżonym do kuli lub elipsoidy.
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Ola PEG i dekstranów wyznaczono średnie masy cząsteczkowe: liczbową
(Mn) , wagową (m^) i lepkościową (M^). Mn wyznaczano metodą osmometrii mem
branowej , natomiast Mw metodą rozpraszania światła, stosując wodę jako 
rozpuszczalnik. Graniczne liczby lepkościowe [17] PEG i dekstranów ozna
czano za pomocą wiskozymetru Ubbelodhego. Na tej podstawie obliczano wg 
wzoru Marka - Houwinka masę cząsteczkową (m^), stosując wartości stałych 
podane w [214], [215]. Polidyspersyjne dekstrany (produkcji Pharmacia Co. 
- Szwecja) poddano dodatkowo analizie metodą chromatografii żelowej, sto
sując wzorce typu Sephadex. Na rysunkach 57-59 przedstawiono krzywe roz
kładu mas cząsteczkowych dekstranów o symbolach T-10, T-40 i T-70.

i *i 
«  К

MASA CZĄSTECZKOWA » Ю '3

Rys. 57. Rozkład mas cząsteczkowych dekstranu T 10

Promienie kłębka makrocząsteczek (r ) PEG i dekstranów przedstawione w 
tabeli 22 są przytoczone z literatury {216. 217]. Należy stwierdzić dobrą 
zgodność wartości rg przedstawianych w literaturze przez różnych auto
rów [215-217] dla próbek PEG i dekstranów, pochodzących z różnych źródeł. 
Potwierdzeniem tego są wartości rg dla dekstranów T-10, T-40 i T-70,
obliczone z równania Einsteina:

[? ] = 2,5 (4/3 * F 3 ) N/M? , (99)
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50 100 
~  MASA CZĄSTECZKOWA *<0's -

Rys. 58. Rozkład mas cząsteczkowych dekstranu T 40

gdzie :
N - liczba Avogadro.

Stosując w a r t o ś c i ^ ]  podane przez producenta [^] T_10 * l0 cm3/ 9 : W j - 4 0 “ 
= 41 cm3/ g ; [?] T 7Q = 40 cm2/g oraz wartości obliczone ze wzoru Mar
ka - Houwinka , wartości wynosiły: 3,05, 6,63 i 7.69 nm odpowiednio
dla dekstranów T-10, T-40 i T-70. Wyniki są zbliżone do tych, które poda
je literatura. Promienie kłębka makrocząsteczki PEG i dekstranów przedsta
wione w tabeli 23 obliczono z pomiarów lepkościowych i wyrażenia Einstei
na (99). W przypadku białek (tab. 22 i 23) wykorzystano wartości mas czą
steczkowych oraz promienia makrocząsteczek podane w [218, 219~\ .

Wyniki oznaczeń mas cząsteczkowych (tab. 22 i 23) wskazują, źe PEG i 
dekstrany charakteryzują się znacznym rozrzutem mas cząsteczkowych, szcze
gólnie makrocząsteczki o wyższych M, 3iałka i niskocząsteczkowe PEG mają
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Rys. 59. Rozkład mas cząsteczkowych dekstranu T 70

niewielki rozrzut mas i nie wykazuję większych różnic między wartościami 
średnich mas cząsteczkowych (Mn i Mw ). Należy zwrócić uwagę na różnice 
między wartościami promienia kłębka makrocząsteczek różnych polimerów o 
tej samej masie cząsteczkowej. Parametry powyższe mogą wywierać bowiem 
wpływ na charakterystykę transportu przez membrany ultrafiltracyjne.

5.6.3. Szybkość transportu makrocząsteczek

Szybkość transportu wodnych roztworów związków chemicznych przez mem
brany do ultrafiltracji charakteryzują przede wszystkim dwa parametry:
- szybkość filtracji 0g ,
- przepuszczalność względna oc.
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Szybkość filtracji określana jest objętością roztworu przechodzącego 
przez jednostkę powierzchni membrany w jednostce czasu i wyrażana najczę
ściej w m3/m2 .d. Podobnie jak przepuszczalność membrany (w odniesieniu do 
wody), szybkość filtracji jest funkcją różnicy ciśnień po obu stronach 
membrany:

( 100)

gdzie:
L.s — stała przepuszczalności membrany w odniesieniu do roztworu.

' P
Przepuszczalność względna jest definiowana jako stosunek stałych przepu
szczalności roztworu i wody przez membranę:

* -  Ln/Ln (l0l)p p

Zatem przepuszczalność wzalędna określa wpływ substancji rozpuszczonej na 
szybkość transportu roztworów wodnych przez membrany, Jeżeli przepusz
czalność względna równa się jedności, to szybkość transportu nie zależy 
od obecności substancji rozouszczonej , a gdy jest mniejsza od jedności, 
oznacza to, że obacność substancji rozpuszczonej zmniejsza szybkość fil
tracji.

Badania szybkości transportu roztworów związków wielkocząsteczkowych 
prowadzono dla membran z wszystkich badanych polimerów, w stałych warun
kach procesu ultrafiltracji: ciśnienie 0,3 MPa, temp. 298 K,stężenie roz
tworów PEG i dekstranów 1 kg/m3 , zaś białek 0,2 kg/m3 . W przypadku mem
brany PAN-P określono ponadto wpływ grubości wylewanej błony na szybkość 
transportu makrocząsteczek oraz wpływ ciśnienia i stężenia roztworów PEG 
na szybkość filtracji i przepuszczalność względną. Tę ostatnią obliczono 
wg wzoru (101), stosując wartości Lp przedstawione w rozdziale 5.5.2. 
Tabele 24-27 zawierają wartości Jg i ot roztworów polimerów względem ba
danych membran w stałych warunkach procesu ultrafiltracji. Zarówno 3g jak 
i ot maleją ze zmniejszeniem porowatości membran (zwiększeniem stężenia 
polimeru w roztworze błonotwórczym) , co wiąże się ze zmianą ich selektyw
ności. Dla określonej makrocząsteczki szybkość filtracji i przepuszczal
ność względna maleją ze wzrostem masy cząsteczkowej, gdyż równocześnie 
zwiększa się promień makrocząsteczki oraz zdolność do adsorpcji na po
wierzchni membrany.

Rysunek 60 przedstawia zmiany wartości i ot membrany PAN-P w za
leżności od ciśnienia, oznaczone dla roztworów PEG oraz roztworów białek, 
różniących się M. Oba parametry rosną z ciśnieniem, przy czym większe 
wartości uzyskuje się dla roztworów o mniejszej wartości M. Szybkości 
filtracji roztworów białek wykazują odchylenia od linii prostej w kierun
ku mniejszych wartości, natomiast szybkości filtracji roztworów PEG - w 
kierunku większych wartości (rys. 608). Nie jest to zgodne z modelem trans-
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—  Ciśnienie, Mfla — —
Rys. 60. Wpływ ciśnienia na szybkość transportu roztworów makrocząsteczek
przez membranę PAN-P (temp. 298 K, stężenie 1 kg/m3 PEG i 0,2 kq/m3 biał

ka, grubość membrany 0,25 mm)
t L ™ ybk0ŚĆ X -  PEG 1500, A  -PEG 9000, o -PEG 15000 D -  Per
0000, « -owalbu«ina, A-albumina, b) przepuszczalność względna: *  _ pEG 

1500, A-PEG 9000, O-PEG 15000, D  -PEG 20000
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Tabela 24
Szybkość filtracji (0 ) oraz przepuszczalność względna (ot) membran z PAN- 
Anilana w stosunku do roztworów makroczęsteczek (ciśnienie 0,3 MPa, temp. 

298 K, grubość wylanej błony 0,20 mm, stężenie roztworu 1 kg/m )

Polimer
PAN-15-A PAN-17,5-A PAN-20-A PAN-P

3S
m3/m2d CC

3s
m3/m2d Л

°s
m3/m2d Я

°s
m3/m2d a

PEG-1500 
PEG-9000 
PEG-15000 
PEG-20000

2,34
2,21
2.17
2.17

0,929
0,877
0,861
0,864

1.75
1.51
1.40
1.40

0,778
0,671
0,622
0,622

1,16
1.14
1.11
1.10

0,921
0,905
0,881
0,873

0,955
0,915
0,892
0,885

0,684
0,656
0,639
0,634

' " ‘ "i) Dekstran-3 ' 
Oekst ran-20 
Dekstran-40 
Dekstran-80 
Dekstran-110

2.51
2.47
2.45
2.41
2,38

0,747
0,735
0,729
0,717
0,708

1,98
1.94
1,90
1,89
1,85

0,660
0,647
0,633
0,630
0,617

1,04
1,01
1,00
0,94
0,86

0,619
0,601
0,595
0,559
0,512

1.15
1 . Ю
1,08
1,06
1,06

0,618
0,591
0,581
0,570
0,570

ТУOwalbumine
2)Albumina

2,48
2,28

0,984
0,904

1,84
1.44

0,812
0,640

1.24
1,04

0.984
0,825

1.14
0,98

0,817
0,706

^Pomiary wykonano pod ciśnieniem 0,4 MPa.
p\ 3

Stężenie roztworu: 0,2 kg/m .

Tabela 25

Szybkość filtracji (0S) oraz przepuszczalność względna (oe) membran z oc
tanu celulozy w stosunku do roztworów makrocząsteczek (ciśnienie 0,3 MPe, 
temp. 298 K. grubość wylanej membrany 0,2 mm, stężenie roztworu - 1 kg/»3 

dla PEG 1 dekstranów oraz 0,2 kg/m3 dla białek)

Polimer

ОС-13 ОС-15 OC- 17

3s
m3/m2 d Л

°s 
m3/m2 d <x

as
m3/m2 d OC

PEG-1500 5,35 0,962 4,24 0,995 2.54 0,927
PEG-9000 4,04 0,727 3,91 0,918 2,13 0,777
PEG-15000 3,93 0,707 3,59 0,843 2,07 0,755
PEG-20000 3,66 0,658 3,44 0,808 1,87 0,682

Dekstran-3 4.91 0,883 3,34 0,784 1,13 0,412
Oekstran-20 2,57 0,462 2,34 0,549 1,01 0,369
Dekstran-40 2,41 0,433 2,06 0,484 0,866 0,316
Oekst ran-80 1.49 0,268 1,40 0,329 0,758 0,277
Dekstran-110 1.24 0,223 1,20 0,282 0,715 0,261

Owalbumina 3,55 0,638 2,07 0,486 2,05 0,748
Albumina 3,45 0,621 1,97 0,462 1,85 0,675
«^-globulina 1,50 0,270 1,01 0,237 0,975 0,356
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Tabela 26
Szybkość filtracji oraz przepuszczalność względna roztworów białek przez 
membrany z PCW (ciśnienie 0,2 MPa, temp. 298 K, stężenie roztworu 0,2 kg/

m3 , grubość membrany 0,25 mm)

Rodzaj
membrany

Owalbumina Albumina -Globulina

°s 
m3/m2 d oc

3s 
m3/m2 d oc

as 
m3/m2 d a

PCW-IOW 
PCW-12W 
PCW-14W

1,23
0,750
0,655

0,360
0,323
0,588

1,21 
0,925 . 
0,^55

0,354
0,399
0,668

0,536
0,490
0,435

0,156
0,211
0,385

PCW-9P 
PCW-10P 
PCW-IIP

1,02
0,975
0,870

0,378
0,464
0,477

1,20
0,965
0,765

0,444
0,460
0,420

0,480
0,440
0,365

0,178
0,210
0,200

portu masy przez membrany ultrafiltracyjne, opartym na zjawisku polaryza
cji stężeniowej. Przyczynę odchylenia szybkości filtracji roztworów PEG 
od prostoliniowości (liniowa zależność szybkości filtracji od ciśnienia 
wynika z równania 100) oraz wzrostu z ciśnieniem może być odkształce
nie łańcuchowych polieterów w chwili wejścia do porów membrany, spowodo
wane siłami ścinającymi, występującymi przy wyższych ciśnieniach. Nato
miast odchylenia w kierunku mniejszych wartości 0 s w przypadku białek sę 
wywołane zjawiskiem polaryzacji stężeniowej, powodującym zwiększenie stę
żenia makrocząsteczek w warstwie roztworu przylegającej bezpośrednio do 
membrany.

Na rysunku 61 przedstawiono zależność szybkości filtracji od ciśnienia 
dla membran z PCW: roztworów owalbuminy (rys. 61a) oraz albuminy 1 ^-glo
buliny (rys. 61b). Szybkość filtracji rośnie do ciśnienia 0,2 MPa a na
stępnie ustala się. Przebieg krzywych szybkości transportu roztworów ma- 
kroczęsteczek przez membrany z PCW Jest zgodny z modelem polaryzacji w 
procesie ultrafiltracji CeJ. Dla danego ciśnienia ustala się równowaga 
między szybkością transportu konwekcyjnego substencjl rozpuszczonej w kie
runku membrany a szybkością dyfuzji w kierunku przeciwnym. Na powierzchni 
membrany tworzy się wówczas polaryzacyjna warstwa makrocząsteczek o okre
ślonej grubości i stężeniu. Oeżeli ciśnienie ultraf iltracji wzrośnie, szyb
kość transportu konwekcyjnego w kierunku membrany będzie większa niż szyb
kość dyfuzji wstecznej. Różnica ta spowoduje wzrost stężenia substancji 
rozpuszczonej w warstwie polaryzacyjnej oraz jej grubości,zwiększając tym 
samym opór hydrauliczny do tego stopnia, że mimo dalszego wzrostu ciśnie
nia szybkość filtracji nie ulegnie zmianie. Maksymalną szybkość filtracji 
osiąga się wtedy, gdy warstwa polaryzacyjna na powierzchni membrany ma 
postać żelu [6].



Tabela 27
Szybkość filtracji (3s) membran z PSf, PAN-Orlon i PPO (ciśnienie 0.3 MPa f temp. 298 K', grubość wylanej bło 

ny 0,2 mm, stężenie roztworu 1 kg/m^ dla PEG i dekstranów oraz 0,2 kg/m^ dla białek)

PSf-15 PSf-17,5 PSf-20 PAN-17,5-0 PAN-20-0 PAN-22-0 PP0-09 PPO-10
Polimer °s 3s °s °s 3s

3 , 2 .  m /m d m3/m2 d m3/m2 d 3 , 2 ,  m /m d m3/m2 d 3 , 2 .  m /m d m3/m2 d m3/m2 d

PEG-1000 - 2.71 0,576 - - 2,28 - 3,34
PEG-3000 - 2,35 0,504 - - - - -
PEG-4000 - - - - - 1,68 - 2,50
PEG-6000 - 1,80 0,360 - - - - -
PEG-10000 2,83 1,30 0,288 - - 1.39 3,82 1,82
PEG-15000 - - - - - 1,03 2,88 1,46
PEG-20000 2,71 0,840 0,192 3,48 2,23 0,912 1,75 1,20
PEG-40000 2,62 - - - - 0,840 1.222 1.13

Dekstran T10 - 1,66 0,432 - - 2,23 - 2,59
Dekstran T40 3 ,34 1,10 0,384 3,26 2,30 1,85 3,89 1,94
Dekstran T70 2,90 0,984 0,360 2,93 1,80 0,792 2,83 1,54
Dekstran 60-90 2,78 0,840 0,312 - - - - -
Dekstran 150-200 1,70 0,624 0,240 1,90 0,624 0,384 2 ,18 1.27

Lyzozym 3,31 1.97 0,312 2,35 1.49 0,648 2.95 2,11

Pepsyna 2,50 1,46 0,288 - - 0,480 2 ,28 1,90
Albumina 1,46 1.08 0,288 1,22 0,504 0.192 1.68 1 ,78

^-globulina 0,792 0,528 0,240 0,96 0,384 0 ,100 1.27 1,85



a) t>)

Rys. 61. Wpływ ciśnienia na szybkość transportu roztworów białek przez membrany z PCW (temp 298 K
nie roztworu 0,2 kg/m-5, grubość membrany 0,25 mm)

a) owalbumina, b) albumina i ^-globulina
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140



о 20 *Р
-  PROMIEŃ KtĄBKA MAKROCZĄSTECZKI, п т  — •-

и«« 62 WDłvw ciśnienia na zależność przepuszczalności względne] membra-
nu p a n -p w atoeunku do roztworów PEG od promienia kłębka makrocząsteczek 
(r ) (temp. 298 K, stężenie roztworu 1 kg/m3 , grubość membrany , mm

9 X ~ PEG 1500, Д - PEG 9000,0 -PEG 15000, □  -PEG 20000

Rysunek 62 przedstawia wpływ ciśnienia na przebieg zależności przepu
szczalności względnej od średniego promienia kłębka makrocząsteczki PEG 
(r ) dla membrany PAN-P. Wartość ot wyraźnie zależy od rg , a w przypadku 
PEG o określone] masie cząsteczkowej rośnie ze wzrostem ciśnienia. War
tości r PEG o różnych M są jednak mniejsze niż średni promień porów 
membrany (ok. 6 nm), więc uzyskane zależności są związane z odkształce
niem makrocząsteczki PEG pod wpływem ciśnienia ultrafiltracji, w chwi i 
wejścia do porów membrany. Zmniejszenie wartości <X z powiększeniem rg , 
przy stałym ciśnieniu, może być interpretowane jako wynik zatykania porów 
oraz adsorpcji większych cząsteczek PEG na powierzchni membrany.

Rysunek 63 przedstawia wpływ stężenia roztworów PEG różniących się ma
sę cząsteczkową na 3g 1 *  . Obserwowany spadek obu tych wielkości w mia
rę wzrostu stężenia jest spowodowany wzrostem stężenia PEG w warstwie po
laryzacyjne] roztworu, przylegające] do powierzchni membrany, co utrudnia 
dostęp rozpuszczalnika i substancji rozpuszczonej do porów.

Grubość wylanej błony a tym samym grubość rzeczywista membrany również 
wywiera istotny wpływ na szybkość transportu roztworów makrocząsteczek. 
Stwierdzono jednoznacznie, że szybkość filtracji maleje z powiększeniem 
grubości membran (tabela 28). co Jest spowodowane większym oporem hydrau
licznym stawianym przepływające] cieczy przez membranę. Przepuszczalność 
względne praktycznie nie zależy od grubości membrany, na je] wartość bo-
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Rys. 63. Wpływ stężenia roztworów PEG o różnej masie cząsteczkowej na 
szybkość filtracji (;jg) 1 przepuszczalność względną membrany PAN-P (temp. 

298 K, ciśnienie 0,3 MPa, grubość membrany 0,25 mm)
X -PEG 1500, A-PEG 9000, O-PEG 15000, CD-PEG 20000

wiem wywierają wpływ przede wszystkim: ciśnienie ultrafiltracji, stężenie 
roztworu i rodzaj membrany,

5.6.4. Własności rozdzielcze membran

Selektywność membran ultrafiltracyjnych określa się zwykle oznaczając 
doświadczalny stopień zatrzymania Rq :

- stężenie substancji w ultrafiltracie,
Cp - początkowe stężenie roztworu.

W procesach membranowych, dzięki zjawisku polaryzacji stężeniowej, stęże
nie roztworu przy powierzchni membrany (C^) Jest większe niż średnie stę
żenie roztworu. Zatem rzeczywisty stopień zatrzymani* R wynosi:

Ro * 1 - W (102)

gdzie:

(103)



Tabela 28
Wpływ grubości wylanej błony (d) na wartości 39 i oc membrany PAN-P w stosunku do roztworów polimerów 

(ciśnienie 0,3 MPa. temp, 298 K, stężenie roztworu 1 kg/m3 )

Polimer
d = 0, 1 mm d = 0 15 mm O

l

N O ,25 mm d - 0,3 mm d - 0.3 5 mm

°s
m3/m2d ot

DS
m3/m2d ce

3s
m3/m2d oc

°s
m3/m2d ot

°s
m3/m2d OC

PEG-1500 1,53 0,920 1,10 0,705 0,86 0.763 0,72 0,764 0,64 0.817
PEG-9000 1,31 0.788 1,06 0,679 0,76 0,674 0,72 0,764 0,62 0,801
PEG-15000 1 ,18 0,710 0,98 0,631 0,79 0,674 0,72 0,674 0,61 0.778
PEG-20000 1 ,14 0,686 0,91 0,581 0,75 0,516 0,70 0,742 0,60 0.769

Dekst ran-3 _ _ 1.31 0,839 0,97 0,858 0,79 0,835 - -
Dek»tran-20 - - 1,29 0,827 0,97 0.858 0,78 0,826 - -
Dekstran-40 - - 1,18 0,756 0,90 0,802 0.74 0,785 - -
Dekstran-80 - - 1,08 0,692 0,83 0,741 0.71 0,747 - -
Dekst ran-110 - - 0,92 0,588 0,78 0,694 0,67 0,706 - -

X  )Owalbumina 1 ,29 0.776 1,09 0,699 0,99 0,876 0,75 0.794 0,68 0,870
X  )Albumina 1,02 0,614 0,96 0,617 0,89 0,795 0,68 0.716 0,68 0,877

x ̂ 3'Stężenie roztworu 0,2 kg/m .
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Colton 1 współpracownicy [220] przedstawili matematyczne ujęcie zjawiska 
polaryzacji stężeniowej w procesie ultrafiltracji prowadzonym w układzie 
statycznym z mieszaniem a ich model został obecnie powszechnie przyjęty do 
opisu tego zjawiska [22lJ, [222J. Podstawowym założeniem modelu Jest przy
jęcie, źe transport substancji rozpuszczonej w kierunku membrany ma cha
rakter konwekcyjny, podczas gdy w kierunku odwrotnym - dyfuzyjny. Szyb
kość filtracji 38 w procesie ultrafiltracji można na podstawie omawia
nego modelu wyrazić równaniem:

k - współczynnik wnikania masy do warstwy polaryzacyjnej, m/s.

W procesie ultrafiltracji, przebiegającym w układzie statycznym z miesza
niem, współczynnik wnikania masy k można obliczyć ze wzoru:

W  - prędkość obrotów mieszadła, rad/s.

Na podstawie równań (102) , (l03) i (l04) można wyprowadzić zależność mię
dzy rzeczywistym i doświadczalnym stopniem zatrzymania:

Zatem znając doświadczalny stopień zatrzymania oraz szybkość filtracji i 
współczynnik wnikania masy można obliczyć rzeczywisty stopień zatrzymania 
substancji rozpuszczonej.

W pierwszym etapie badań określono doświadczalny stopień zatrzymania 
PEG, dekstranów i białek pod stałym ciśnieniem wynoszącym 0,3 MPa. Wyniki 
pozwoliły na określenie wpływu kształtu makrocząsteczek i ich masy czą
steczkowej na własności transportowe membran. Wyniki badań ilustrują ry
sunki 64-69. Krzywe granicznej rozdzielczości są przesunięte w kierunku 
mniejszych wartości mas cząsteczkowych makrocząsteczek, dla membran o 
mniejszych wielkościach porów. Przesunięcie tych krzywych zależy również 
od rodzaju polimeru zastosowanego do wytwarzania membran.

Membrany z PAN, PSf, OC i PPO o różnej porowatości zatrzymują w różnym 
stopniu PEG i dekstrany. Jedynie biełka (m  ■ 14000-160000) są zatrzymywa
ne całkowicie przez wszystkie membrany. Zatem stopień zatrzymania makro-

(104)

gdzie:

(105)

gdzie :
D - współczynnik dyfuzji substancji rozpuszczonej, m2/s 
r - promień powierzchni czynnej membrany, m 
‘i - lepkość kinematyczna roztworu, m2/s

R R
= 1 ■T5- oxP 

o s
(106)
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Rys. 64. Doświadczalny stopień zatrzymania różnych makrocząsteczek przez 
■embrany z polisulfonu (temp. 298 K, ciśnienie 0,3 MPa, stężenia 1 kg/m3 

PEG i dekstranu 1 0,2 kg/m3 białka)
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100

Ij ?alny 9t°Pień zatrzymania różnych makrocząsteczek przez 
membrany z PAN-Orlon (temp. 298 K, ciśnienie 0,3 MPa, stężenie 1 kq/m3 

PEG i dekstranu i 0,2 kg/m3 białka)
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MASA CZĄSTECZKOWA

Rys. 66. Doświadczalny stopień zatrzymani® różnych makrocząsteczek orzez 
membrany z PPO (temp. 298 K, ciśnienia 0,3 MPa, stężanie 1 kg/m3 PEG i 

dekstranu i 0,2 kg/m3 białka)
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Ry*- 67. Doświadczalny stopień zatrzymania różnych makrocząsteczek przez 
membrany z PAN-Anilana (temp. 298 K, ciśnienie 0,3 MPa, stężenie 1 kg/m3 

PEG i dekstranu i 0,2 kg/m3 białka)



- 149 -

„v.. bs. o « . ! . - . , .  i ;v,..opf. ;  0: № ' M « r » « ? “membrany z octanu celulozy (temp. 298 K, ciśnienie w, n 
kg/m3 PEG i dekstranu i 0,2 kg/» białka)
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Rys. 69. Doświadczalny stopień zatrzymania białek przez membrany 
(temp. 298 K, ciśnienie 0,2 MPa, stężenie 0,2 kg/m3) 

a) PCW-Orgvil, b) PCW-Tarnwinyl

PCW
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cząsteczki o danej masie cząsteczkowej zależy od porowatości membrany: 
■embrany bardziej zwarte charakteryzują się większym stopniem zatrzyma
nia. Stopień zatrzymania makrocząsteczek o zbliżonej masie cząsteczkowej 
przez określoną membranę jest różny 1 maleje w kolejności:

białka >  dekstrany >  PEG.

Jak wynika z porównania np. stopnia zatrzymania PEG i dekstranu o masie 
cząsteczkowej 20000, dekstran Jest lepiej zatrzymywany mimo mniejszego 
promienia kłębka makrocząsteczki. Wartości granicznej liczby lepkościowej 
[^](tabele 22 i 23) wskazują, że hydratacja makrocząsteczek PEG jest wię
ksza niż dekstranów. Można więc założyć, że liniowe polletery są bardziej 
giętkie niż rozgałęzione łańcuchy dekstranów, łatwiej ulegają odkształce
niu 1 w związku z tym łatwiej przechodzą przez membranę.

Membrany z PCW nie zatrzymują PEG i dekstranów o masie cząsteczkowej 
mniejszej od 100000 i dlatego badania dla tych membran ograniczono do oz
naczenia zależności doświadczalnego stopnia zatrzymania białek od ich 
masy cząsteczkowej (rys. 69). Zakładając, że graniczna rozdzielczość od
powiada masie cząsteczkowej białka zatrzymywanego w 80% przez daną mem
branę, z rys. 69 można odczytać wartości tego parametru dla poszczegól
nych membren: PCW-14W ok. 40000, PCW-12W ok. 50000, PCW-10W ok. 60000, 
PCW-11P ok. 45000, PCW-10P ok. 85000 i PCW-9P ok. 120000.

Różnice w stopniu zatrzymania różnych makrocząsteczek o jednakowej śre
dniej masie cząsteczkowej eą spowodowane kilkoma przyczynami. Pierwszą z 
nich są różnice w rozkładzie mas cząsteczkowych. Masy cząsteczkowe białek 
są zawarte w bardzo wąskim zakresie, w przeciwieństwie do dekstranów i 
PEG [iv] (tabela 22 i 23), zawierających niskocząsteczkowe frakcje prze
chodzące przez membranę. Drugą przyczyną Jest wpływ sił ścinających na 
kształt makrocząsteczki. Rozdzielanie substancji rozpuszczonych w proce
sie ultrafiltracji ma miejsce w warunkach występowania znacznego gradien
tu prędkości roztworu nad powierzchnią membrany i wewnątrz porów. Powodu
je to powstawanie w pobliżu porów membrany sił ścinających, które od
kształcają makrocząsteczki. PEG i dekstran będzie łatwiej ulegał odkształ
ceniom niż fizycznie usieclowane białka globularne. Przyczyną trzecią mo
gą być różnice adsorpcji makrocząsteczek na powierzchni membrany 1 wew
nątrz porów. Ola potwierdzenia tego przypuszczenia przeprowadzono badania 
adsorpcji makrocząsteczek na polimerach membranotwórczych. Izotermy ad
sorpcji wybranych poll(glikoll etylenowych), dekstranów i białek na spro
szkowanych PSf, PAN-Orlon i PPO przedstawiono na rya. 70. Otrzymane krzy
we wykazują kształt zbliżony do izotermy Langmuira (rys. 7l), ponieważ za
leżność funkcji C/a » f(c) i l/a - f(i/c) mają przebieg liniowy (gdzie: 
c - stężenie równowagowe adsorbatu, a - ilość substancji zaadsorbowanej). 
Wyniki wykazały, że ilość rozpuszczalnych w wodzie makrocząsteczek zaad- 
sorbowanych na polimerach membranotwórczych rośnie w kolejności:

globularne białka >  PEG >  dekstran
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70. Izotermy adsorpcji makrocząsteczek na polimerach membranotwór-
czych



o 1 2 3
STĘŻENIE, g/c/m3

5

  Vc, dm3/g

Rys. 7i, Izotermy adsorpcji Langmuira dla sproszkowanego polisulfonu 
(a - ilość substancji zaadsorbowanej, mg/g. C - stężenie równowagowe ad-

sorbatu, g/dm2 ) 
o -albumina, X-PEG 20000, t, -dekstran T 70
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Rys. 72. Zależność maksymalnej ilości substancji zaadsorbowanej na polime
rach membranotwórczych od masy cząsteczkowej

Ilość substancji zaadsorbowanej rośnie również ze wzrostem masy cząstecz
kowej makrocząsteczki dla wszystkich badanych adsorbentów (rys. 72). Spo
strzeżenie to zostało zaobserwowane również dla innych układów makroczą
steczka - polimer [223J , [224].

W drugim etapie badań określono wpływ ciśnienia na własności transpor
towe PEG przez membranę PAN-P. Tabela 29 przedstawia zmiany doświadczal
nego i rzeczywistego stopnia zatrzymania w zależności od ciśnienia, w za
kresie 0,1-0,5 MPa. Wartości R obliczono ze wzoru (106) a wartości k z 
równania (l05). Wykorzystano przy tym opublikowane w literaturze [225 ,J
[226] współczynniki dyfuzji PEG (d ) , a lepkość kinematyczną t) roztworów 
PEG o stężeniu 0-1 kg/m3 oznaczono za pomocą lepkościomierza Ubbelohdego.
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Tsbala 29

Wpływ ciśnienia na własności transportowe PEG przez membranę PAN-P 
(stężenie 1 kg/m3 , temp. 298 K, grubość wylanej błony 0,25 mis)

Ciśnienie
MPa

Szybkość
filtracji
0. . 106 
8 m/s

Doświadczalny 
stopień za
trzymania

R„. %
v k

Rzeczywisty 
stopień za
trzymania

R. %

PEG-1500

0,1 2.66 36 5 0,0164 36,9
0,2 5,61 34 4 0,0346 35,2
0,3 9,05 27 0 0,0559 28,1
0,5 16,8 19 8 0,104 21,5

PEG-9000

0,1 2,60 88 0 0,0351 88,4
0,2 5,44 87 0 0,0734 87 ,8
0,3 8,85 81 ,1 0,119 82,89
0,5 15,6 58 ,0 0,211 63,1

PEG-15000

0,1 2,43 93 ,0 0,0370 93,3
0,2 5,21 89 ,5 0,0793 90,2
0,3 8,65 84 ,5 0,132 86,1
0,5 14,9 62 ,5 0,227 67,6

PEG-20000

0,1 2 ,32 97 ,6 0,0405 97,7
0,2 4,95 92 ,2 0,0864 92,6
0,3 8,45 91 ,4 0,147 92,3
0,5 14,3 67 ,0 0,250 72,2

Tabela 30

Charakterystyka wodnych roztworów PEG

Typ PEG
Współczynnik

dyfuzji
D . 108 »2/s

Lepkość
kinematyczna
KI. 106 m2/e

Współczynnik 
wnikania masy
k . 105 m/s

PEG-1500 2,45 C ,90 16,2
PEG-9000 0,814 1 ,01 7,41
PEG-15000 0,683 1 .01 6,57
PEG-20000 0,559 1 ,02 5,73
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Rys. 73. Stopień zatrzymania makrocząsteczek w zależności od promienia ich
częsteczkl dla membran z PSf, PAN i PPO

X
X
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Wartości D , <i i k PEG zawiera tabela 30. Rzeczywisty stopień zatrzyma
nia Jest nieznacznie większy od doświadczalnego, co wskazuje, że stężenia 
PEG w warstwie polaryzacyjnej nie różni się zasadniczo od średniego stę
żenia całego roztworu. Wpływa na to zarówno mieszanie roztworu nad po
wierzchnię membrany. Jak i niewielkie stężenie roztworu poddawanego ul- 
trafiltracji. Wniosek powyższy potwierdzaj* wyniki badań wpływu ciśnienia 
na przepuszczalność względną membrany. Wartości doświadczalnego i rzeczy
wistego stopnia zatrzymania PEG maleję ze wzroster. c lśnienia w stopniu za
leżnym od M. Podobne zależności otrzymano również dla białek i dekstra
nów. Należy sądzić, że zjawisko to jest spowodowane większym stopniem od
kształcenia makroczęsteczek zachodzącego przy wyższych ciśnieniach.

Na rysunku 73 przedstawiono zależność między stopniem zetrzymania, pro
mieniem kłębka makrocząsteczki i średnim promienieją porów membran z PSf, 
PAN-Orlon i PPO. Stopień zatrzymania makroczęsteczek o różnych masach czą
steczkowych dla membran o określonej wielkości porów przedstawiony został 
w funkcji wielkości promienia kłębka makrocząsteczki. Krzywe dla poszcze
gólnych rodzajów makroczęsteczek nie sę wyraźnie rozdzielone, w przeci
wieństwie do typowych krzywych granicznej rozdzielczości (rysunki 64-69). 
Odnosi się to szczególnie do PEG i dekstranów, dla których wartości stop
nia zatrzymania leżę praktycznie na tej samej krzywej dla danaj membrany. 
Białka natomiast wykazuję wyższe wartości stopnia zatrzymania przy porów
nywalnym do PEG i dekstranów promieniu kłębka makrocząsteczki: Przyczynę
jest zepewne najwyższa zdolność adsorpcyjna białek oraz ich sztywna struk
tura cząsteczek.

5.6.5. Wnioski

Przepuszczalność względna i szybkość transportu roztworów makroczęste
czek przez membrany ultrafiltracyjne zależę od zwartości membrany, masy 
częsteczkowej polimeru, stężenia oraz ciśnienia procesu ultrafiltracji. 
Szybkość filtracji zależna jest dodatkowo od grubości membrany.

Wszystkie badane membrany zatrzymuję całkowicie białka, których masa 
częsteczkowa przekracza 40000, podczas gdy PEG i dekstrany sę zatrzymywa
ne w stopniu zależnym od porowatości membrany i masy cząsteczkowej. Sto
pień zatrzymania makroczęsteczek o zbliżonej masie cząsteczkowej zależy od 
konfiguracji cząsteczki i maleje w kolejności:

białka >  dekstrany ;> PEG

Przyczyny tego zjawiska mogę być następujęca:

- polimolekularność polimerów liniowych,
- odkształcenia makroczęsteczek w chwili wejścia do porów membrany,
- adsorpcja makroczęsteczek na powierzchni membrany.
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Doświadczalny i rzeczywisty stopień zatrzymania makrocząsteczek maleje 
ze wzrostem ciśnienia ultrafiltracji ze względu na większy stopień od
kształcenia makrocząsteczek, występujący pod wyższym ciśnieniem.

5.7. Przykłady zastosowania badanych membran w procesie ultraflltrac.ji
układów ciekłych

W rozdziale przedstawiono możliwości praktycznego wykorzystania bada
nych membran w dwóch najważniejszych kierunkach:

- frakcjonowania substancji z roztworów wg mas cząsteczkowych,
- usuwania (zatężania) makrocząsteczek i substancji o koloidalnym stopniu

dyspersj i.
Do badań wybrano ścieki emulsyjne i komunalne oraz odpadowe ługi posiar
czynowe i ścieki z mycia celulozy pochodzące z przemysłu celulozowego.

5.7.1. Aparatura do ultrafiltracji

Frakcjonowanie i zatężanie ługów posiarczynowych oraz oczyszczanie 
ścieków z mycia celulozy prowadzono w aparaturze, której schemat przed
stawiono na rys. 74. Zasadniczą jej część stanowi wielkolaboratoryjny mo-

Rys. 74. Schemat instalacji badawczej do prowadzenia procesu ultrafiltra- 
cjl ługów posiarczynowych i ścieków z mycia masy celulozowej

1 - pobór cieczy. 2 - pompa zasilająca, 3 - bufor ciśnieniowy, 4 - zawór 
redukcyjny, 5 - moduł DDS, 6 - manometr, 7 - odprowadzenie koncentratu, 
8 - odprowadzenie ultraf11tratu, 9 - zawór zaporowy, 10 - zbiornik, 11 -

przewód bocznikujący

duł membranowy opracowany przez firmę De Danske Sukkerfabrikker (DDS). Mo
del DDS Jest oryginalnym rozwiązaniem konstrukcji płytowo-ramowej z ła
twymi do wymiany membranami płaskimi. Między odpowiednio profilowanymi



Rys. 75. Schemat aparatury do prowadzenia procesu ultraflltracji ścieków emulsyjnych i komunalnych
1 - zbiornik, 2 - wymiennik ciepła, 3 - pompa, 4 - przewód ssęcy, 5 - przewód tłoczny, 6 - przewód bocz
nikujący, 7 - moduł ultraflitracyjny , 8 - odprowadzenie ul tref111ratu, 9 - zawór bezpieczeństwa, 10 - za

wory, 11 - manometr, 12 - termometr

1
5
9
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płytami i ramami z tworzywa sztucznego umocowane są membrany. Elementy te 
składają się na sekcje sprasowane razem za pomoc? bolca centrującego i 
systemu hydraulicznego. Przepływ zatężanej cieczy następuje promieniowo 
wąskimi kanałami (0,3-0,5 mm) nad membranami w kolejnych sekcjach. Po 
przejściu przez membrany filtrat odprowadzany jest na zewnętrz, oddziel
nie z każdej płyty. Maksymalna powierzchnia membran w module wynosi 0,36 
m2. Można wykorzystywać również mniejsza powierzchnię, ponieważ poszcze
gólne sekcje są łatwo wyłączane z eksploatacji.

Ultrafiltrację ścieków komunalnych i emulsyjnych prowadzono w aparatu
rze wyposażonej w membrany w kształcie rury. Zasadniczą częścią zestawu 
(rys. 75) są dwa Jednakowe elementy modułu rurowego pracujące równolegle. 
Membrana w kształcie rury, po nawinięciu materiału dystansującego, zosta
je wsunięta do rury nośnej modułu. Pompa wirowa (typ S-12R, wydajność 1,2 
m3/h) pobiera ścieki ze zbiornika 20 dm0 wyposażonego w chłodnicę dla u- 
trzymania stałej temperatury i podaje je pod ciśnieniem do elementów mo
dułu rurowego, skąd zatężone powracają do zbiornika. B-ędkość liniową ście
ków nad powierzchnią membrany można regulować zaworem oraL za pomocą prze
wodu bocznikującego (by-pass). Filtrat zbierany oddzielnie pod każdą z 
rur membranowych doprowadzany jest do cylindra pomiarowego.

Membrany w kształcie rury (używane do ultraflltracji ścieków komunal
nych 1 emulsyjnych) formowano w szczelinie pierścieniowej pomiędzy ścian
kami rury szklanej a samocentrujęcym się trzpieniem metalowym. W trakcie 
tworzenia filmu rura szklana pozostawała nieruchoma a trzpień odlewniczy 
poruszając się ku górze formował membranę na wewnętrznej powierzchni ru
ry. Taki sposób postępowania zapewnia uzyskanie jednakowej grubości (0,2 
mm) całej długości membrany oraz równomierny przesuw trzpienia. Po ufor
mowaniu filmu rurę wraz z membraną zanurzano, z tą samą prędkością prze
suwu jak przy formowaniu, w łaźni żelującej.

5.7.2. Metodyka badań
Proces zatężanla i frakcjonowania ługów posiarczynowych oraz oczysz

czanie ścieków z mycia masy celulozowej prowadzono sposobem szarżowym. Za- 
tężana ciecz pozostawała w obiegu do momentu osiągnięcia założonego stop
nia zatężania wynoszącego 80% dla ługu i 70-90% dla ścieków. Do badań uży
to surowe ługi posiarczynowe pochodzące z kwaśnego roztwarzania drzew igla
stych w Zakładach Celulozowych w Niedomicach. Z ługów usuwano zanieczysz
czania mechaniczne, przepuszczając Je przez filtr ceramiczny o wielkości 
otworów 10 ̂ u,m, a w przypadku stosowania membran z octanu celulozy dodat
kowo przeprowadzano korektę pH do wartości 5 za pomocą roztworu NaOH. 
ścieki z mycia masy celulozowej otrzymywano przez rozcieńczenie ługów po
siarczynowych, a następnie korektę pH do wartości 5 oraz filtrację. Wy
dajność procesu ultraflltracji określano mierząc czas otrzymania założo
nej ilości ultrafiltratu oraz natężenie Jego strumienia. Oznaczenia te po
zwoliły na obliczenie średniej szybkości filtracji oraz Jej zmian w cza
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sie zatężania. W celu kontroli efektywności procesu oznaczono w ultrafil- 
tracie, koncentracie i w strumieniach wejściowych zawartość suchej pozo
stałości [227] , związków lignosulfonowych [228] , cukrów [229] i chemicz
ne zapotrzebowanie tlenu (ChZT) [227] a dla ścieków dodatkowo przewod
ność i barwę [227]. Do frakcjonowania ługów posiarczynowych i oczyszcza
nia ścieków pocelulozowych stosowano membrany z octanu celulozy i poli- 
akrylonitrylu.

Oczyszczanie ścieków emulsyjnych realizowano przy stałym stężeniu ście
ków Jak również stosując ich zetężanie. W układzie niezatężającym określa
no przydatność poszczególnych rodzajów membran oraz optymalizowano para
metry procesu. UltrafUtrat zawracano do emulsji w zbiorniku roboczym, 
puoierając w określonych odstępach czasu próbki do analiz. Badania w ukła
dzie zatężającym prowadzono w celu określenia optymalnego stopnia zatęża- 
nia ścieków, jakości ultrafiltratu oraz szybkości filtracji. Zatężana e- 
mulsja pozostawała w obiegu do czasu osiągnięcia założonego stopnia zatę- 
żenie a ultrafiltrat w całości odprowadzano z układu. Dla uzyskania dobrej 
powtarzalności wyników wszystkie próby prowadzono w kontrolowanych warun
kach ciśnienia, temperatury i prędkości liniowej emulsji nad membraną. Ze 
względu na znaczną objętość własną układu dla uzyskanie maksymalnego stę
żenia oleju w emulsji zatężanie ścieków emulsyjnych prowadzono w kilku 
etapach, stosując kolejno emulsje o coraz wyższym stężeniu oleju. Efek
tywność procesu określono przez pomiar szybkości filtracji (pomiar czasu 
odzysku określonej objętości ultrafiltratu) oraz analizę fizykochemiczną 
badanej emulsji i otrzymanego ultrafiltratu. Analizy obejmowały oznacze
nie zawartości oleju i ChZT. Dla kontroli procesu istotna jest zawartość 
śladowych ilości oleju w ultrafiltracie (poniżej 0,01 kg/m ). Klesyczne 
metody oznaczania przez ekstrakcję w rozpuszczalnikach organicznych nie 
zdają egzaminu ze względu’ na zbyt niskie zawartości oleju. Do tego celu 
zaadaptowano nefelometryczną metodę pomiaru stężenia. Analizy wykonywano 
przy użyciu spektrofotometru Spekol z przystawką nefelometryczną, porów
nując otrzymane wyniki mętności z krzywą wzorcową, sporządzoną dla bada
nego oleju. Do oczyszczania ścieków emulsyjnych stosowano membrany z oc
tanu celulozy, PCW i PAN.

Ultrafiltrację ścieków komunalnych prowadzono w układzie zetężającym. 
Ścieki zatężano do 70% początkowej objętości, w Jednakowych warunkach ci
śnienia i temperatury oraz przy maksymalnej prędkości liniowej w rurach 
membranowych. Efektywność ultraflltracji określano poprzez pomiar szybko
ści filtracji i jej spadku w czasie procesu oraz oznaczenie suchej pozo
stałości. ilości zawiesiny i ChZT ścieków surowych i ultrafiltratu.

Membrany przed procesem ultraflltracji kondycJonowano przepuszczając 
przez moduł wodę destylowaną pod ciśnieniem. W badaniach ścieków emulsyj
nych kondycjonowanie polegało na przepuszczaniu 0,5%-owego roztworu oleju 
emulgującego. Po każdej próbie ultrafiltracji układ płukano wodą oraz 10% 
-owym roztworem proszku enzymatycznego "E". Taki sposób postępowania poz
walał na uzyskanie dobrej powtarzalności wyników.
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5.7.3. Frakcjonowanie ługów posiarczynowych z przemysłu celulozowego
[i. IX, x]

Odpadowe ługi posiarczynowe z przemysłu celulozowego zawierają znaczne 
ilości substancji organicznych pochodzących z surowca drzewnego oraz związ
ków nieorganicznych używanych w procesie roztwarzania drewna. Zasadniczą 
część substancji rozpuszczonych w ługach stanowią sole kwasów lignosulfo- 
nowych (ok. 50%). zredukowane cukry (15-30%) oraz produkty hydrolizy he- 
micelulozy i ekstrakcji drewna [230] . Wykorzystanie substancji organicz
nej zawartej w ługach posiarczynowych Jest zagadnieniem, które powinno 
znaleźć racjonalne rozwiązanie zarówno ze względu na ochronę środowiska. 
Jak i na aspekt ekonomiczny; ługi te mogą stanowić cenny surowiec chemicz
ny. Z tego powodu poszukuje się metod rozdziału i zatężania charakteryzu
jących się niską energochłonnością e równocześnie pozwalających na selek
tywny rozdział substancji zawartych w ługach i otrzymanie takich produk
tów, które miałyby bezpośrednie zastosowanie lub służyły do otrzymania 
bardziej uszlachetnionych wyrobów. Wymaganiom tym sprostać mogą metody 
membranowe, zwłaszcza ultrafiltracja.

W tabelach 31 i 32 przedstawiono warunki oraz wyniki ultrafiltracyjne- 
go frakcjonowania surowych ługów posiarczynowych na membranach z PAN i 
OC. W miarę zatężania ługów maleje szybkość filtracji na obu rodzajach 
membran, co Jest związane z ciągłym wzrostem stężenia substancji rozpusz
czonych w koncentracie. Spadek ozybkości filtracji w trakcie procesu oraz 
średnia Jej wartość dla badanych membran kształtowały się następująco:

PAN-15 - 1,17-0,427 m3/m2 .d: średnio 0,757 m3/m2 .d
PAN-17,5 - 1,31-0,533 ” " 0,912
PAN-20 - 0,849-0,40 ” " 0,658
PAN-P - 0,571-0,24 " “ 0,418
OC-13 - 1,11-0,360 - " 0,776
OC-15 - 1,02-0,320 ” " 0,656
0C-17 - 0,767-0,213 " " 0,499

Stwierdzono spadek średniej wartości szybkości filtracji w miarę wzrostu 
zwartości membrany.

Szybkość filtracji ługów na danej membranie Jest ściśle związana z Jej 
własnościami rozdzielczymi. Stężenie substancji rozpuszczonych w koncen
tracie wzrastało w czasie zatężania ponad dwukrotnie, przy pięciokrotnym 
zmniejszeniu początkowej objętości ługów (tab. 31). Dla membran z octanu 
celulozy stężenie substancji rozpuszczonych zmieniało się w czasie zatę
żania blisko 2,5-krotnie (tabela 32). Wysoki stopień zatrzymania związków 
lignosulfonowych powoduje prawie trzykrotny wzrost ich stężenia w koncen
tracie (do 120 kg/m3 dla membran PAN-20 i PAN-P i ok. 140 kg/m3 dla błon 
acetylocelulozowych). Wyniki przedstawione w tabeli 33 wskazują, że przy 
zastosowaniu membren PAN-P i PAN-20 ponad 70% związków lignosulfonowych 
pozostaje w koncentracie, przy czym ich zawartość w suchej pozostałości
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Ultraflltracyjne zatężanle 1 frakcjonowanie ługów posiarczynowych ra mem
branach z PAN (powierzchnia membran - 0,18 m2 , ciśnienie robocze -0,5 r- a 
temperatura procesu -298 K, stopień odzysku ultrafiltratu - 80%, stru

mień objętościowy przepływu - 550 dm3/h)

Tabela 31

Wskaźnik efektywności Ług su
rowy

Ultra- 
f Utrat

Koncen
trat

Stopień
zatrzy
manie^

%

Średni
stopień
zatrzy
mania

%

Me N-15

substancje rozpuszczone, kg/m2 95,6 67,5 203 29,4 54,7
Związki ligninowe, kg/m3 45,7 26,2 114 42,6 67,1
Węglowodany, kg/m3 24,75 25,4 26,6 ujemny 1,26
ChZT, kg 02/ro3 114,5 78,15 297 31,7 62,0

Meinbrana PA N-17,5

Substancje rozpuszczone, kg/m3 96.1 65.9 202 31,4 55,8
Zwlęzki ligninowe, kg/m3 45,5 26,7 110 41.4 65.8
Węglowodany, kg/m3 24,9 24,9 22,3 - -
ChZT, kg 02/m3 115 69,5 264 39.7 63.5

Mei ibrana PA M-20

Substencje rozpuszczone, kg/m3 97,6 60,5 214 38,1 61,2
Zwlęzki ligninowe, kg/m3 45,5 23.7 120 48,0 71,4
Węglowodany, kg/m3 23,0 21,1 19,85 8,30 1,56
ChZT, kg 02/m3 132 69,9 357 47,2 71,4

Meiibrana PAN-P

Substancje rozpuszczone, kg/m3 98,15 55,3 230 43.7 66,3
Zwlęzki ligninowe, kg/m3 48,3 16,6 122 65,7 80,5
Węglowodany, kg/m3 23,4 21,5 20,3 8,04 1,49
ChZT, kg 02/m3 138 60,7 360 55,9 75,6

X )W odniesieniu do ługu surowego.
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Ultrafiltracyjne zatężanie i frakcjonowanie ługów posiarczynowych na mem
branach z octanu celulozy (powierzchnie membran - 0,18 m2 , ciśnienie ro
bocze - 0,5 MPa, temperatura procesu - 298 K, stopień odzysku ultrafil- 

tratu - 80%. strumień objętościowy przepływu - 550 dm3/h)

Tabela 32

Wskaźnik efektywności Ług
surowy

Ultra- 
filtrat

Koncen
trat

Stopień
zatrzy-

x)mania
%

średni
stopień
zatrzy
mania

%

Memb rana 0C- 13

Subetancje rozpuszczone, kg/i»3 103 60.7 233 41,2 63,9
Zwięzki ligninowe, kg/m3 52,4 20,6 136 60,7 78 ,0
Węglowodany, kg/m3 25,4 22,9 22,9 9 ,85 5,18
ChZT, kg 02/m3 156 78,5 422 49,7 72,9

Mamb rana OC- 15

Substancje rozpuszczone, kg/m3 103 58,4 239 43 ,3 65,8
Zwięzki ligninowe, kg/m3 52,9 17.6 142 66,8 82,0
Węglowodeny, kg/m3 25,8 25,2 24,5 2,44 -
ChZT, kg 02/m3 133 61,7 340 53,4 73,9

Memb rana OC-■17

Substancje rozpuszczone, kg/m3 102 57,0 242 44,2 66,8
Zwięzki ligninowe, kg/m3 52,4 17,2 146 67,1 82,6
Węglowodany, kg/m3 25,1 21,9 27,1 13,1 16,3
ChZT, kg 02/m3 148 85,3 379 42,3 67,6

X )W odniesieniu do ługu surowego.
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Tabela 33
Rozdział substancji rozpuszczonych, ligninosulfonlanów 1 węglowodanów po
między ultraflltrat 1 koncentrat w procesie frakcjonowania ługów posiar

czynowych metodę ultrafiltracji

Rodzaj membrany Frakcja

Rozdział składnika z ługu surowego
%

substancje
rozpuazczone ligniny węglowodany

UF 56,5 45,9 82,1
PAN-15 K 43,5 54,1 17,9

UF 54,8 46,9 eo.o
PAN-17,5 K 45,2 53,1 20,0

UF 49,6 41,7 73,4
PAN-20 K 50,4 58,3 26,6

UF 45,1 27,5 69,7
PAN-P K 54,9 72,5 30,3

UF 47,1 31,5 72,1
OC-13 K 52,9 68,5 27,9

UF 45,3 26,7 78,1
OC-15 K 54,7 73,3 21,9

UF 44,7 26,2 69,7
OC-17 K 55,3 73,8 30,3

UF - ultraflltrat,
K - koncentrat.

wzrasta do ok. 56-60%. Niski stopień zatrzymania cukrów przez badane mem
brany (ujemny lub zaledwie kilkuprocentowy) powoduje, że ich zawartość 
zmniejsza się z ok. 24% w ługach surowych do ok. 10% w koncentrecie, co 
świadczy o wzroście czystości zwięzków lignoeulfonowych. W zależności od 
rodzaju stosowanej membrany 70-80% cukrów zawartych w ługu surowym prza- 
chodzi do ultrsfiltratu.

W wyniku ultrafiltracji ługów posiarczynowych można otrzymać dwie frak
cje różnlęca się zawartośclę zwięzków lignoeulfonowych i węglowodanów. 
Koncentrat stanowi frakcję lignosulfonowę o małej zawartości cukrów i In
nych zwięzków niskoczęstsczkowych 1 może stanowić surowiec do przerobu na 
produkty uszlachstnlone. Ultraflltrat jaet frakcję zawierajęcę przede 
wszystkim zrsdukowsne cukry 1 mole być wykorzystany bezpośrednio w proce
sie fermentacji. W procesie frakcjonowania ługów posiarczynowych najbar- 
dziaj odpowiednie sę membrany zwarte (PAN-20, PAN-P, 0C-17) z uwagi na 
lepsze własności rozdzielcze wysokoczęsteczkowych lignosulfonlanów od ni
skoczęstsczkowych węglowodorów. Przy zastosowaniu membran o takiej cha-
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Rys. 76. Zmiany szybkości filtracji w czasie ultrafiltracyjnego oczyszczania ścieków emulsyjnych na nsabra- 
nach z PAN-Anilana (temp. 298 K,ciśnienie 0.3 MPa, prędkość liniowa 3 m/s. stężenie emulsji 0,5%)
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rakterystyce frakcja lignosulfonowa charakteryzuje się dużą czystością, 
co otwiera możliwości zastosowania Jej do wytwarzania produktów użytecz
nych. Stosując np. do oczyszczania lignosulfonianów proces diafiltracji 
można otrzymać koagulant odpowiedni do strącania białka ze ścieków prze
mysłu mięsnego [x].

5.7.4. Ultrafiltracja emulsji olejowych [lii, IX, Xl]
Przykładem zastosowania ultrafiltracji do rozdzielania układów ciek

łych o koloidalnym stopniu dyspersji Jest oczyszczanie ścieków zawierają
cych zużyte emulsje olejowe. W ściekach emulsyjnych, tj. zużytych emul
sjach chłodzących 1 chłodząco-smarujących z przemysłu maszynowego i hut
niczego zawartość oleju mineralnego może dochodzić do kilkudziesięciu kg/ 
m3. Odprowadzenie ich do kanalizacji, nawet przy znacznym rozcieńczeniu, 
nie Jest możliwe ze względu na fakt, że oleje mineralne opornie ulegają 
biochemicznemu rozkładowi. Ola pełnej ochrony środowiska konieczne jest 
całkowite unieszkodliwienie zużytych emulsji, tymczasem są one często bez 
przerobu odprowadzane na hałdy. Wśród znanych sposobów oczyszczania ście
ków zawierających zemulgowany olej rozróżnia s i ę  metody chemicznego, fi
zykochemicznego i mechanicznego unieszkodliwiania. Schemat procesu naj
częściej sprowadza się do destabilizacji emulsji a następnie oddzielenia 
fazy olejowej od wodnej przy wykorzystaniu różnicy gęstości. Uzyskanie wy
sokiego stopnia rozdzielenia okazuje się często zadaniem bardzo trudnym, 
gdyż ze względów technologicznych stosowane emulsje powinny charakteryzo
wać się Jak największą trwałości?. W ostatnim okresie pozytywną ocenę,Ja
ko metoda oczyszczania ścieków emulsyjnych, uzyskała ultrafIltracja [221]
[223], uważana obok destylacji, za w pełni dogodne rozwiązanie w aspekcie 
ochrony środowlsks.

W pierwszym etapie badań przeprowadzono ultrafiltrację ścieków emul- 
ayjnych o stężeniu 0,5% i 1% na membranach z PAN-Anilana, PCW 1 OC. We 
wszystkich próbach stwierdzono stopniowe zmniejszanie się szybkości fil
tracji, przy czym spadek ten zależał od typu oleju enulgującego oraz ro
dzaju membrany. Na rysunku 76 przedstawiono tę zależność dla membran z 
PAN. Większy spadek szybkości filtracji obssrwuje się dla oleju emulgują
cego ER i membrany PAN-17,5. Po 4 h ultrafiltra ej 1 na membranach PAN-20 
stwierdzono zanik przepuszczalności, co eliminuje te membrany w zastoso
waniu do oczyszczania ścisków emulsyjnych. W tabeli 34 przedstawiono wy
niki uzyskans na membranach z octanu celulozy o różnej charakterystyce, w 
optymalnych warunkach ciśnienia, temperatury 1 prędkości liniowej ścieków 
nad powierzchnią membrany. Stwierdzono przydatność wszystkich trzech ro
dzajów membran, przy czym membrany bardziej otwarte (0C-13 i OC-15) cha
rakteryzowały się większą szybkością filtracji niż bardziej zwarte mem
brany OC-17, przy podobnych wskaźnikach obciążenia ścieków. Na rysunku 77 
przedstawiono zalsżność szybkości procesu ultrafiltracji emulsji od clś- 
nlsnla dla membran z PCW. Stwierdzono brak zależności szybkości filtracji
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Tabelo 34
Wyniki oczyszczania ścisków emulsyjnych (olej emulgujący ER i ES) metodę 
filtracji na membranach z octanu celulozy (stężenie emulsji 1%, temp. 

303 K, prędkość przepływu emulsji nad membranę - 3,1-3,3 m/s)

Obcię-
Membrana
OC-13

Membrana
OC-15

Membrana
OC-17

Wskaźnik obciężenie źenie
ście
ków

obcię
żenie
fil

tratu

1)
R, %

obcię
żenie
fil

tratu

1) 
R, %

obcię
żenie
fil

tratu

ij
R. %

Stężenie
kg/m3

oleju,
10 0,007 >99,9 0,003 >99.9 0,002 >99,9

ChZT, kg 02/m3 30 0,580 97,4 0,534 97,8 0,5-0,6 98,0-98,5

Szybkość filtracji. n3/m2 d 2,90 2, 60 1 tl•1.2

^Stopień zmniejszenia obcięźenia ścieków.

Rys. 77. Wpływ ciśnienia na szybkość filtracji emulsji oleju ES w wodzie 
przez membrany z PCW (temp. 298 K, prędkość liniowa 3 m/s, stężenie emul

sji 1%)
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od ciśnienia powyżej 0.2-0,3 MPa. Najwyższe szybkości procesu uzyskano na 
membranach PCW-Tarnwinyl (ok. 3 m3/m2 d ) , otrzymanych z roztworów błono- 
twórczych o stężeniu 8-9% PCW w DMF. Membrany otrzymane z PCW-Orgvil oraz 
PCW-Tarnwinyl, o większym stężeniu roztworu błonotwórczego są nieprzydat
ne w procesie ultrafiltracji emulsji olejowej z uwagi na zbyt niską szyb
kość procesu. Wszystkie badane membrany z PCW wykazywały praktycznie cał
kowite zatrzymywanie oleju (zawartość w ultraf Utracie ok. 10~3 kg/m3 co 
nie powodowało Jego mętności) ; stopień zatrzymania we wszystkich przypad
kach przekraczał 99,9% (tabela 35). Osiągnięto również wysokie zatrzyma
nie związków organicznych występujących w emulsji (stopień zmniejszenia 
ChZT wynosił 97-99%). Nie obserwowano znaczniejszych różnic w efektywnoś
ci zatrzymywania substancji zdyspergowanej dla membran o różnej porowa
tości.

Tabela 36

Własności transportowe emulsji oleju ES w wodzie przez rurowe membrany z 
PCW (ciśnienie 0,3 MPa, temp. 298 K, prędkość liniowa emulsji nad membra

ną 3 m/s, stężenie emulsji 10 kg/m3 , ChZT emulsji 29,6 kg 02/m3 )

Rodzaj membrany
Szybkość
filtracji

Ultraf Utrat
Doświadczalny sto
pień zatrzymania

%

m3/m2 d zawartość
oleju
kg/m3

ChZT 
kg 02/m3 oleju ChZT

PCW-14W 0,157 15 . 10* 3 0,970 99,85 96,8
PCW-13W 0,205 5 10" 3 0,990 99,95 96,7
PCW-12W 0,490 5 . 10"3 0,350 99,95 98,8
PCW-1IW 1,06 2 • 10-3 0,330 99,98 98,9

PCW-11P 0,169 7 10-3 0,540 99,93 98,2
PCW-10 P 0,628 7 . io“3 0,510 99,93 98,3
PCW-9 ,5P 1,20 2 . 10‘3 0,380 99,98 98,8
PCW-9P 2,51 2 • 10'3 0,360 99,98 98,8
PCW-8,5P 2.61 2 . 10-3 0,320 99 ,98 98,9
PCW- 8 P 2,90 1 • 10-3 0,310 99 , 99 99,0

Drugi etap obejmował badania wydajności i efektywności ultrafiltracjl 
ścieków emulsyjnych przy różnych stężeniach oleju emulgującego feakres stę
żeń 1-20%) - tabele 36 i 37. Ze wzrostem stężenia oleju w emulsji spada 
szybkość filtracji, a więc zwiększa się stopień zanieczyszczania membrany 
filmem olejowym. Większy spadek szybkości filtracji obserwuje się na mem
branach bardziej otwartych (PAN-15 i OC-13). Analizy ultrafiltratów wyka
zały praktycznie całkowite usunięcie oleju emulgującego (zawartość 2.10-3 
- 5.10 3 kg/m3 dla membran z PAN i nieco większa dla membran z OC). Wmia-
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Tabela 36
Wpływ stężenia na ultrafiltracyjne oczyszczanie ścieków eaulayjnych

na mambranach z PAN 
(ciśnienie 0,3 MPa, temp. 298 K, prędkość liniowa 3 m/s)

Stężenie 
emulsji

%

Szybkość
filtracji
m3/m2 d

Zawartość 
oleju w 

ultrafil- 
tracie
kg/m3

ChZT
ścieków
kg/m3

ChZT
filtratu

kg/m3

Stopień
obniżenia

ChZT
%

Membr a na PAN-15j olej emulgu. ęcy ES

1 2,92 2 . 10-3 22,6 0,936 95,8
2 2,51 2 . 10"3 42,5 1,31 90,9
5 1,36 2 . IO-3 62,3 3,21 94,9

10 0,955 3 . IO-3 183 5,86 96,8
20 0,265 3 . io"3 489 20,3 98,8

Membr ana PAN-17,5j olej emulgiJjęcy ES

1 1,84 2 . 10'3 21,1 1,87 91,1
2 1,69 2 . 10'3 48,4 4,99 89,8
5 1,25 2 . io-3 76,7 9,12 88,1

10 0,929 3 . io'3 256 10,9 95,7
20 0,300 3 . IO-3 406 12,5 96,9

Membr ana PAN-15; olej enulgu. ęcy ER

1 2,72 2 . IO'3 23,4 2,13 90,9
2 2,46 2 . IO-3 51,0 4,59 90,9
5 1.25 3 . 10" 3 91,6 9,98 89,1

10 0.626 3 . IO-3 160 25,4 84,1
20 0,321 5 . IO-3 358 36,3 89,8

Membr ana PAN-17,5 i olej emulg ijęcy ER

1 1,88 3 . IO'3 21,6 2,30 89,3
2 1,70 3 . 10" 3 48.7 6,67 86,3
5 1,18 5 . IO-3 88,2 12,4 85,9
10 0,481 6 . IO-3 168 30,1 82,1
20 0,278 6 . io'3 306 48,0 84,3
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Tabela 37
Wpływ stężenia na ultrafiltracyjne oczyszczanie ścieków emulsyjnych na 
membranach z octanu celulozy (ciśnienie 0,3 MPa, temperatura 303 K, pręd

kość liniowa 3 m/s)

Stężenie 
emulsj i

%

Szybkość
filtracji
m3/m2 d

Zawartość 
oleju w 

ultraf11- 
tracie
kg/m3

ChZT
ścieków
kg/m3

ChZT
filtratu
kg Og/ir3

Stopień
obniżenia

ChZT
%

Membr ana 0C-13i olej emulguj? cy ER

1 2,89 1 . 10-3 22,0 0,580 97,4
2 2,63 3 . 10'3 54,0 0,950 98,2
5 2,09 4 . 10"3 76,0 2,36 96,7

10 1.69 10 . 10"3 160 4,00 97,5
20 1,30 15 . 10-3 300 7,60 97,4

Membr ana OC-15; tlej emulguj; cy ES

1 1,52 8 . 10"3 21.6 0,740 96,6
2 1.42 10 . 10"3 41,6 1,48 96,4
5 1.31 12 . 10-3 60,0 3,78 93,7

10 0,872 12 . 10"3 218 7,62 96,5
20 0.579 13 . 10"3 460 15,2 96,7

Membr•ana 0C-17X ;̂ tlej emulgują cy ER

1 1.17 4 . 10-3 28,0 0,656 97,7
2 0,710 5 . 10“3 48,0 0,648 98,6
5 0,680 5 . 10"3 122 1,75 98,6
10 0,670 5 . 10"3 252 2,89 98,5
20 0,660 5 . 10"3 400 8,00 98,0

Próby wykonano przy ciśnieniu 0.5 MPa.

rę wzrostu stężenia oleju w oczyszczonej emulsji wzrasta obciążenie ul
traf iltratu substancjami nlskocząsteczkowymi, w tym również powlerzchnio- 
wo-czynnymi, co powoduje żółte zabarwienie filtratu. Stopień obniżania 
ChZT w ultraf Utracie przekraczał na ogół 90% dla membran z PAN i 95% dla 
membran z OC. Nie obserwowano znaczniejszych różnic efektywności oczysz
czania dla poszczególnych rodzajów membran z danego surowca polimsrowego.

Istota ultraflltracyjnego oczyszczania ścieków emulsyjnych sprowadza 
się do maksymalnego zatężenia emulsji przy wysokiej szybkości filtracji i 
całkowitym zatrzymaniu olejy w koncentracie. Ze względu na wspomniane już 
ograniczenia techniczne związane z niekorzystnym stosunkiem między obję
tością własną aparatury a zabudowaną powierzchnią rozdzielania (membran) 
zatężanie prowadzono etapami, przy czym stężenie początkowe emulsji w ko-
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Tabela 38
Zatężanle ścieków emulsyjnych aetodę ultrafiltracji (membrana OC-13, po- 
czętkos*e stężenie sosulsji 1%, ciśnienie robocze 0,3 MPa, temperatura 308 K 

prędkość liniowa przepływu 3.1 a/s)

Zakres zmiany 
stężenia emulsji 

%

Szybkość
filtracji
m3/m2 d

Stężenie oleju ChZT

w ultra- 
f Utracie
kg/a" x
x 10"3

zmniej
szenie
stęże
nia

%

w ultra- 
flltracio
kg 02/m3

zmniej
szenie
obcią
żenia

%

Clej emulguj ęcy ER

1-2 (50)X) 2,76 1-2 99,98 0,520 98,1
1-5 (78) 2,71 2-3 99,97 0,640 97,7
1-10 (90) 2,64 2-3 99,97 0,812 97,1
1-25 (96) 2,58 3 99,97 0,882 96,8
1-50 (98) 2,56 4-5 99,95 1,660 95,9

Clej emulguj jcy Prosol

1-3 (67) 1,75 2-3 99,97 0,416 98,3
1-12 (92) 1,68 6 99,94 0,756 96,9
1-24 (96) 1,52 8 99,92 1.14 95,5

Clej emulguj jcy ES

1-3 (67) 1,41 1-2 99,98 0,970 97,0
1-6 (83) 1,36 2-3 99,97 1,25 96,2
1-12 (92) 1,33 3-4 99,96 1,39 95,7
1-24 (96) 1,29 5-6 99,94 1,84 94,9

X )'Liczby w nawiasach określaję procentowy stosunek objętości filtratu do 
poczętkowej objętości ścisków.

lejnym etapie zatężania było równe stężeniu końcowemu oleju w emulsji w 
etapie poprzednim. Ten tok postępowania pozwolił na śledzenie procesu za
tężania v* eałyju jego zakresie. Próby zatężania emulsji wykonano nB mem
branie OC-13, stosujęc emulsje zawierające oleje emulgujące ES, ER i Pro
so!. Tabela 38 zawiera zestawienie średniej szybkości filtracji, jakości 
odbieranego ultrafiltratu 1 stopnia zmniejszenia Jego obciężenia w zależ
ności od stopnia zatężenia emulsji. Zatężenie emulsji z olejem ER prowa
dzono w pięciu etapach, aż do uzyskania stężenia około 500 kg/«3 oleju.
Uzyskano bardzo wysokę szybkość filtracji (przy zatężaniu do stężenia 50% 

3 2oleju wynosiła 2,5 m /a d). Charakterystyczny był nieznaczny jej spadek 
w stosunku do wartości uzyskanej na początku procesu zatężania, co świad
czy o możliwości dalszego zatężania, do stężenia ponad 50%. W całym za
kresie badanych stężeń otrzymywano ultrafiltrat, w którym zawartość oleju 
została zmniejszona o 99,9%, a stopień obniżenia ChZT wynosił 96-98%. Od-
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blerany ultrafiltrat, przy zatężaniu emulsji do stężenia 50% oleju ER, 
zawierał jedynie 5 . 10-3 kg/m3 oleju a ChZT wynosiło 1,66 kg/m3 . Badania 
zatężania emulsji z olejem ES i Prosol prowadzono do uzyskania 24% oleju 
w emulsji. Obserwowano w tym przypadku nieco większy spadek szybkości fil
tracji. mimo to średnie jej wartości wynosiły 1,3-1,5 m3/m2 d. Podobnie
jak dla oleju ER, zawartość oleju w ultrafUtracie nie przekraczała 0,01 
kg/m , a stopień zmniejszenia ChZT był również wysoki (95-97% dla oleju 
ES i 95,5-98% dla oleju Prosol).

Otrzymane wyniki pozwalaj* stwierdzić, że najbardziej korzystne w pro
cesie ultrafiltracji ścieków emulsyjnych są membrany otwarte (OC-13, PAN- 
15, PCW-8P, PCW-9P), biorąc pod uwagę zarówno wydajność. Jak i efektyw
ność procesu. Stwierdzono nieprzydatność membran zwartych (0C-17, PAN-20, 
PCW-IIP, PCW-lOP) z uwagi na brak przepuszczalności lub zbyt niskie szyb
kości filtracji.

5.7.5. Oczyszczanie ścieków z mycia celulozy siarczynowej z przemysłu ce
lulozowego [li]

W procesie technologicznym otrzymywania masy celulozowej powstają moc
no zabarwione ścieki o dużym chemicznym i biochemicznym zapotrzebowaniu 
tlenu. Zabarwienie to spowodowane jest obecnością związków ligninowych, 
występujących w ściekach posiarczynowych pod postacią soli kwasów ligno- 
sulfonowych. Związki ligninowe są trudne do usunięcia w procesach biolo
gicznego oczyszczania i pozostają w wodach nawet po drugim stopniu oczy
szczania. Do odbarwiania ścieków pocelulozowych stosuje się koagulację za 
pomocą flokulantów organicznych [234], tlenkiem wapnia, solami glinu i 
żelaza. Proponuje się także Jako metody odbarwiania wymianę jonową, ad
sorpcję na węglu aktywnym [234] oraz ultrafiltrację [235].

Na membranach OC-13, OC-15 i OC-17, przy ciśnieniu 1 MPa, wyznaczono
średnie wartości szybkości filtracji oraz stopnia zatrzymania substancji
rozpuszczonych i barwnych. Oznaczono także zmiany ChZT i przewodności.
Badania obejmowały ustalenie:

- wpływu stężsnia początkowego ścieków na szybkość filtracji, stopień 
zmniejszenia obciążenia i na jakość ultrafiltratu, przy założonej 70%- 
owej redukcji początkowej objętości ścieków,

- wpływu ilości odzyskanego filtratu na wymienione wielkości przy stałym 
początkowym stężeniu ścieków,
przydatności membran z octanu celulozy w procesie ultrafiltracji ście
ków z mycia mas celulozowych.

W tabeli 39 przedstawiono wyniki badań wpływu stężenia początkowego 
ścieków, w miarę wzrostu stężenia w zakresie 0,7-10 kg/m3 substancji roz- 
ouszczonych maleje średnia szybkość filtracji 1 ,5-2-krotnie, w zależności 
ad użytej błony. Większy spadek szybkości na bardziej otwartych membra- 
lach OC-13 a znacznie mniejszy na błonach OC-15 i OC-17 związany jest z
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Tabela 39
Ultrafiltracyjne oczyszczanie ścieków z mycia celulozy siarczynowej (ciś
nienie 1 MPa , ilość odzyskanego filtratu 70%, temp. 298 K, powierzchnia

membran 0,18 m2 )

Wskaźnik
efektywnoś

ci
Membrana OC-13 Membrana OC-15 Membrana OC-17

Szybkość 1 
filtracj i
m3/m2 d 3.25 2,69 1,78 0,780 0,706 0,593 0,614 0,399 0,279
Substancj e 
rozpusz
czone ,
kg/m3
ścieki
surowe 0,739 2,96 9,43 0,739 2,96 9,43 0,739 2,96 9,43
Ultrafli
tra t 0,361 1,72 4,90 0,379 1,36 4 ,02 0,206 0,898 3 ,28
Koncentrat 1.41 6,10 19,2 1.65 6,24 20,9 1,70 6,89 22,7
RX) 66,3 62,0 65,9 68,4 71,7 73,5 83,2 81,6 79,9
ChZT, kg
02/m3
ścieki
surowe 0,856 3,65 11,6 0,856 3,65 11,6 0,856 3,65 11,6
Ultra-
filtrat 0,360 1,68 6,04 0,314 1.34 4 ,46 0,248 1,16 3,85
Koncentrat 1,90 7,76 26,8 1,97 8,00 33 ,0 2,41 10,2 34,5
R 74,1 71,1 68,7 78,0 77,2 B0,0 83,2 83,2 83,3
Barwa
kg Pt/m3
Ścieki
surowe 0,298 1.10 3,64 0,298 1,10 3,64 0,298 1.10 3,64
Ultra- 
filtrat 0,048 0,22 3 1,02 0,028 0,169 3,769 0,019 0,07 0,37
Koncent rat 0,846 3,14 11.2 0,939 3,43 11.5 1,02 3,70 13 ,5
R 92,0 89,6 86,3 95,8 92,5 30,0 97,4 97,2 95,7
Przewod
ność , <uS
ścieki
surowe 345 1070 2020 345 1070 2020 345 1070 2020
Ultra- 
filtrat 292 890 1720 182 565 1550 112 397 1215
Koncentrat 463 1340 2880 415 1240 3080 435 1385 3820
R 27,8 26,2 29 .9 52,7 51,0 39,2 71 ,4 67,5 58 ,3

x ) Średni stopień zatrzymania w procentach.
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różn? porowatości? tych membran a tym samym różnę podatności? na ciśnie
niowy kompresję porów i łatwość ich blokowania. Ze wzrostem początkowego 
stężenia ścieków zwiększa się obci?żenie ultrafiltratu i koncentratu a 
średni stopień zmniejszenia obciężenla ścieków ulega niewielkiemu obniże
niu. Charakterystyczny jest stosunkowo wysoki (28-70%) średni stopień re
dukcji przewodności ścieków na membranach, nie wykazujących normalnie wła
sności osalajęcych, Wynika to z obecności w ściekach polielektrolitów (so
li kwasów lignosulfonowych). Przy 4-krotnym zmniejszeniu początkowej ob
jętości ścieków stwierdzono znaczne zmniejszenie barwy, wynoszące dla mem
brany OC-13 85-90%, 0C-15 90-95% i OC-17 powyżej 96%. Wzrost stężenia po
czątkowego powoduje spadek średniej wartości stopnia odbarwienia. Średni 
stopień zmniejszenia zawartości substancji organicznych (ChZT) rośnie ze 
wzrostem stężenia początkowego ścieków i osięga wartości 71-90%, w za
leżności od rodzaju membrany. Zmniejszenie zawartości substancji rozpu
szczonych wynosiło 65-84%, w zależności od rodzaju membrany. Uzyskane 
wartości koresponduję z wyższymi wskaźnikami stopnia zmniejszenia zawarto
ści zwięzków organicznych (barwa i ChZT) i niższymi równocześnie zmianami 
przewodności.

Wpływ zmiany stopnia zatężania ścieków (kolejno 25, 50, 70, 80 i 90%)
na średni? szybkość filtracji i zmniejszenie obciężenia, przy stałym po- 
czętkowym stężeniu ścieków, ilustruje przebieg krzywych na rysunkach 78- 
80. Stwierdzono, że w miarę wzrostu stopnia zatężania ściaków w podanym 
wyżej zakresie rosn? średnie wartości stopni zmniejszenia wszystkich oz
naczanych wskaźników obciążenia ścieków oraz zmniejsza się szybkość fil
tracji w zależności od rodzaju membrany i stężenia ścieków. Przy 10-krot- 
nym zmniejszeniu ich objętości poczętkowej na wszystkich membranach zmniej
szenie zawartości substancji rozpuszczonych przekraczało 84%, barwnych 
95% a zmniejszenie ChZT 90% (tabela 40).

Tabela 40

Stopień zmniejszenia obciężania ścieków z mycia celulozy przy oczyszcza
niu metod? ultraflltracji do 5-krotnego zmniejszenia poczętkowej objęto

ści ścieków

- Stopień zmniejszenia, %
Rodzaj

membreny poczęt-
kowe
g/m3

substancj i 
rozpusz
czonych

ChZT barwy przewod
ność

OC-13 9430 84,0 90,2 94,2 49,2
OC-15 2960 86,5 89,2 97,6 65.7
OC-17 1430 89,7 93,1 98,5 78 ,2
OC-17
(modyfikowa
na w temp.
323 K)

739 92,7 95,0 98,4 75,8
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Rys. 78. Ultrafiltracyjne zatężanie ścieków z mycia celulozy siarczynowa]
(membrana OC-13, ciśnienie 1,0 MPa, stężenie ścieków 6 kg/m3)
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Rys. 79. Ultrafiltracyjne zatężanie ścieków z mycia celulozy siarczynowej
(membrana OC-15, ciśnienie 1,0 MPa, stężenie ścieków 3 kg/m )
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Rys. 80. Ultrsfiltracyjne zatfźenia ścisków z mycia celulozy siarczynowej
(membrana OC-17, ciśnisnis 1,0 MPa. stężenie ścieków 1.5 kg/m3)
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Na membranach z octanu celulozy uzyskiwano wysokie stopnie zmniejsza
nia obciężenia ścieków z mycia celulozy posiarczynowej, w przypadku barwy 
przekraczające nawet 90%. Wyższe stopnie oczyszczania ścieków («niej ob
ciążony ultrefiltrat) osiągano na membranach bardziej zwartych (0C-17), 
przy niższych równocześnie szybkościach filtracji w porównaniu z membra
nami umiej zwartymi. Zmiana stężenia ścieków i stopnia zatężania w znacz
nie mniejszym stopniu wpływały na zmianę charakterystyki pracy msmbrany 
OC-17. Ultraflltracja Jako metoda może być z powożeniem stosowana do od
barwiania ścieków z mycia mas celulozowych i równocześnie może stanowić 
wstępny etap pełnego oczyszczania innymi metodami.

5 .7 .6 .  Ultraf lltracja ścieków komunalnych [ ix ]

Bezpośrednia ultraflltracja ścieków komunalnych uzasadniona jest prze
de wszystkim konieczności« zmniejszenia ich objętości przed właściwym eta
pem oczyszczania. Ponadto może służyć do wstępnego przygotowania ścieków 
przed zastosowaniem np. odwróconej osmozy Jako trzeciego stopnia oczysz
czania.

Rys. 81. Zmiany szybkości filtracji ścieków komunalnych w czasie ultra- 
flltracyjnego zatężania na membranach z PAN (temp. 298 K, ciśnienie 0 ,3  

MPa, prędkość liniowa ścieków 3 m/s, stopień odzysku filtratu 70%)
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Efektywność ultrafiltrecyjnego oczyszczania ścieków komunalnych (ciśnie
nie 0,3 MPa, temp. 303 K, prędkość liniowa ścieków 3 m/s, ilość odzyska

nego filtratu 70%)

Tabela 41

Wskaźnik efektywności

Po oczyszczaniu mecha
nicznym

Po oczyszczaniu biolo
gicznym

ścieki
aurowe filtrat

stopień 
obniże
nia ob

ciążenia
%

ścieki
surowe filtrat

stopień 
obniże
nia ob
ciążenia

%

K smbrana PAN-P
ChZT. g/m3 210 58 72,4 56 20 64,3
Zawiesina, g/m3 52 0 100 7 0 100
Sucha pozoatałość.
g/m3 645 580 10,1 552 490 11.2

M smbrana PAN-15
ChZT, g/m3 160 42 73.7 54 17 68,5
Zewieeina, g/m3 46 0 100 9 0 100
Suche pozostałość.
g/m3 694 558 19,6 570 529 7.2

M imbrsna PAN-17,5
ChZT, g/m3 126 72 41.9 38 24 36.8
Zawiesina, g/m3 87 0 100 11 0 100
Sucha pozostałość.
g/m3 730 662 9,3 473 440 7.0

M imbrana PAN-20
ChZT, g/m3 200 50 75,0 90 10 89,1
Zawiesina, g/m3 53 0 100 12 0 100
Sucha pozostałość.
9/m3 660 510 22,7 540 492 8,9

Ola oceny przydatności membran z PAN do oczyszczania ścieków komunal
nych przeprowadzono dla czterech różnych typów membran ultrafiltrację 
ścieków po mechanicznym i mechaniczno-biologicznym oczyszczaniu. Badanie 
prowedzono dle ścieków pobieranych w oczyszczalni mechaniczno-biologicz
nej w Pyskowicach koło Gliwic, pracującej ze ściekami złożonymi z około 
71% ścieków miejskich i 29% ścieków przemysłowych (z zakładów przetwór
stwa spożywczego). Wyniki badań przedstawiono na rys. 81 l w tabeli 41. 
Z denych na rysunku wynika, że im większa początkowa szybkość filtracji 
(większe pory w membranie), tym wyraźniejszy Jest jej spadsk. Najmniejszy



spadek szybkości filtracji uzyskuje się na najbardziej zwartej (najmniej
sze pory) membranie PAN-20. We wszystkich próbach szybkość procesu dla 
ścieków mechanicznie oczyszczonych była wyraźnie mniejsza. Można przyjęć, 
że średnia szybkość filtracji ścieków po biologicznym oczyszczaniu, przy 
70%-owym odzysku filtratu wynosić będzie około 1,5 m /m2 d, natomiast dla 
ścieków po mechanicznym oczyszczaniu około 1 m3/m2 d. Analizując efektyw
ność ultrafiltracji należy zwrócić uwagę na całkowite usunięcie zawiesi
ny; w czasie wszystkich prób uzyskiwano klarowny filtrat. Przy zastosowa
niu najbardziej zwartych membran PAN-20 można było dla ścieków biologicz
nie oczyszczonych zmniejszyć również ChZT do poziomu 10 g/m3 , e dla ście
ków mechanicznie oczyszczonych do poziomu 50 g/m", w niewielkim nato
miast stopniu. Jak zresztą należało się spodziewać, zmniejsza się zawar
tość substancji rozpuszczonych.

W bezpośredniej ultrafiltracjl na membranach z PAN ścieków po mecha
nicznym i mechaniczno-biologicznym oczyszczaniu uzyskuje się filtr^^pał- 
kowicie pozbawiony zawiesin. Przy zastosowaniu najbardziej zwartych mem
bran (PAN-20) ChZT możne obniżyć o 75-90%, w zależności od rodzaju ście
ków. Nie stwierdzono znaczniejszego obniżenia zawartości substancji roz
puszczonych. W czasie zatężania ścieków komunalnych wyraźnie spada szyb
kość filtracji, przy czym spadek ten Jest zależny zerówno od rodzaju ście
ków (obciążenia). Jak 1 zwartości stosowanej membrany. Przy zastosowaniu 
tych samych membran bezwzględne wartości szybkości filtracji są wyższe dla 
ścieków po biologicznym oczyszczaniu.
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6. PODSUMOWANIE I WNIOSKI KOŃCOWE

Wybór polimeru do wytwarzanie membran ultrafiltracyjnych powinien u- 
względnlać odporność mechaniczną i termiczną, dostępność na rynku krajo
wym oraz przydatność do preperowania metodę rozdziału fazowego. Poliakry- 
lonitryl i polichlorek winylu wydaję się w warunkach krajowych optymalny- 
mi surowcami. Pierwszy z nich umożliwia otrzymanie membren otwartych przy
datnych do zatrzymywania białek i substancji o koloidalnym stopniu dys
persji. natomiast drugi - membren bardziej zwartych, zatrzymujących rów
nież cząsteczki o innej niż biełka konfiguracji.

Parametrami wpływającymi na strukturę i własności rozdzielcze membren 
ultrafiltracyjnych są: stężenie polimeru w roztworze błonotwórczym, tem
peratura roztworu 1 podłoża do wylewania oraz czas odparowanie rozpusz
czalnika. Wzrost tempsretury orez wydłużenie czasu odparowania rozpusz
czalnika wpływa na zmniejszenie szybkości proceeu rozdziału fazowego w 
trakcie procesu żelowania. Parametry te odgrywają szczególną rolę przy o- 
trzymywanlu membran z PCW.

Formowanie ultrafiltracyjnych membran o strukturze aeymetrycznej jeet 
procesem rozdziału fazowego roztworu polimeru w słabym rozpuszczalniku, w 
którym można wyodrębnić dwa etapy:

- tworzenie warstwy naskórkowej w wyniku procesu kryetelizecji lub żelo
wania (zachodzi przy wysokich stężeniach polimeru) górnej powierzchni 
wylanego filmu przy wzrastającym stężeniu polimeru na skutek desolwata- 
cji oraz

- tworzenie podłoża membrany w efekcie rozdziału fazowego typu clecz-ciecz, 
po którym następuje żelowanie stężonego roztworu polimeru (zachodzi przy 
niższych stężeniach polimeru).

Otrzymane z badanych polimerów membrany charakteryzują się budową asy
metryczną. Wyróżnić można dwa rodzaje struktury makroporowatego podłoża:

- struktura gąbczasta,
- struktura gąbczasta zawierająca duże makropory (pustki) o różnych wiel

kościach i kształtach.

Rodzaj tworzącej się struktury matrycy membreny zależy od szybkości 
procesu rozdziału fazowego. Mechanizm tworzenia etruktur zawierających ma
kropory o różnych kształtach jest bardziej skomplikowany. Istotną rolę od
grywają tutaj takie zjawiska, jak: synereze, wpływ sił naprężeniowych wy- 
stępujęcych w zestalonym polimerze. Na tworzącą się strukturę membran wy
wierają również wpływ inne czynniki, Jak: aktywność układu polimer - roz
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puszczalnik - substancja wytrącająca, siły wzajemnego oddziaływania polimer
- rozpuszczalnik (parametry rozpuszczalności) i rozpuszczalnik - słaby 
rozpuszczalnik, wprowadzanie dodatków do roztworu błonotwórczego oraz stę
żenie polimeru w roztworze błonotwórczym.

Metoda charakteryzowania struktury porowatej membran na podstawie do
świadczalnego wyznaczania izoterm adsorpcji i desorpcji azotu umożliwia 
określenie powierzchni właściwej membrany, całkowitej objętości porów,
średniego promienia porów, funkcji rozdziału wielkości porów i wartości 
dominującego promienia porów. Poszczególne parametry struktury zależą prze
de wszystkim od «tężenia roztworu błonotwórczego i rodzaju polimeru, a 
dystrybucja wielkości porów w głównej mierze od rodzaju polimeru błono
twórczego.

Wyniki transportu wody przez membrany ultrafiltracyjne można wykorzys
tać do obliczenie niektórych parametrów struktury, a mianowicie:

- średniego promienia porów z równania Hagena - Poiseullle’a ,
- gęstości porów,
- grubości warstwy naskórkowej z równania Coseny-Cartaana.

Transport wody przez membrany ultrafiltracyjne ma charakter liniowy 
Jedynie dla membran zwartych; dla pozostałych membran występują odchyle
nia od zależności prostoliniowej, ze względu na ciśnieniową kompresję wię
kszych porów. Transport wodnych roztworów makrocząsteczek zależy nie tyl
ko od zwartości i grubości membran ale również konfiguracJi,masy cząstecz
kowej i stężenia substancji transportowanej. W procesie tym Istotną rolę 
odgrywają siły wzajemnego oddziaływania między membraną a cząsteczkami 
przechodzącymi (adsorpcja, odkształcenia makrocząsteczek).

Praktyczne wykorzystanie membran ultrafiltracyjnych sprowadza się do
dwóch kierunków:

- frakcjonowania substancji z roztworu,
- zatężenia (usuwania) makrocząsteczek 1 substancji o koloidalnym stopniu

dyspersji.
Stwierdzono, że w procesie frakcjonowania ługów posiarczynowych najbar

dziej odpowiednie są membrany zwarty ze względu na lepszy efekt rozdziału 
wysokocząstaczkowych lignosulfonianów od niakocząsteczkowych węglowoda
nów. W ultrafiltracji ścieków komunalnych optymalne wydają się również 
membrany zwarte, biorąc pod uwagę zarówno szybkość filtracji. Jak i efek
tywność procesu. W przypedku ultraflltracyjnego oczyszczania ścieków emul- 
syjnych najkorzystniejsze wyniki uzyskano natomiast na membranach otwar
tych. Dobór •dpowiedniej membrany do danego procesu technologicznego za
leży więc od charakteru fizykochemicznego przerabianego roztworu oraz za
łożonego celu w konkretnym przypadku zastosowania. Każde zatem planowanie 
wykorzystania procesu ultrafiltracjl wymaga indywidualnych badań nad do
borem optymalnej membrany ultraflltracyjnej.
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STUDIA NAD OTRZYMYWANIEM, STRUKTURĄ, WŁASNOŚCIAMI TRANSPORTOWYMI 
I ZASTOSOWANIEM MEMBRAN DO ULTRAFILTRACJI

S t  r a s z c z e n i e

Opracowano sposób otrzymywania membran ultraflltracyjnych z octanu ce
lulozy i polimerów nlecelulozowych (pollsulfon, poliakrylonitryl, poli
chlorek winylu i politlenek dwumetylofenylu), Mechanizm formowania mem
bran przedstawiono w oparciu o zależności termodynamiczne i kinetyczne 
procesu rozdziału fazowego. Proces ten umożliwia otrzymanie membran asy
metrycznych, tj. złożonych z warstwy naskórkowej tworzącej się w wyniku 
procesu krystalizacji lub żelowania zachodzącego przy wysokich stężeniach 
polimeru oraz podłoża membrany powstającego Jako efekt rozdziału fazowego 
typu ciecz-ciecz. Szybkoóć procesu rozdziału fazowego determinuje możli
wość otrzymania membran o strukturze gąbczastej lub z dużymi makroporaml 
o różnych kształtach. Przedyskutowano parametry wpływające na proces for
mowania membran.

Strukturę porowatą membran oznaczano metodą adsorpcji i desorpcji azo
tu oraz w oparciu o pomiary transportu wody. średni promień porów obli
czano z objętości porów i powierzchni właściwej oraz dla porównania z da
nych przepuszczalności wody. Dane te umożliwiły także określenie grubości 
warstwy naskórkowej membran.^ Rozkład wielkości porów oraz wartości domi
nującego promienia porów w membranach obliczono stosując metodę Broekhof- 
fa-de Boera. Parametry struktury porowatej zależały w głównej mierze od 
rodzaju polimeru i Jego stężenia w roztworze błonotwórczym.

Otrzymane membrany charakteryzowano określając własności transportowe 
wody i roztworów związków wielkocząsteczkowych (PEG, dekstrany, białka) o 
różnych masach cząsteczkowych i konfiguracji cząsteczek. Szybkości trans
portu wody i roztworów makrocząsteczek zmieniały się w zależności od zwar
tości membran i ich grubości, masy cząsteczkowej makrocząsteczek i ciś
nienia. wszystkie badane membrany (z wyjątkiem membran z PCW) zatrzymywa
ły całkowicie białka, a stopień zatrzymania ,PEG i dekstranów zależał od 
rodzaju membrany, masy cząsteczkowej 1 konfiguracji makrocząsteczek. Prze
dyskutowano przyczyny tego zjawiska.

Przebadano możliwości praktycznego wykorzystania otrzymanych membran. 
Stwierdzono ich przydatność między innymi do frakcjonowania odpadowych 
cieczy na frakcje zawierające substancje o różnych masach cząsteczkowych, 
np. do oddzielania lignosulfonlanów od węglowodanów z odpadowych ługów po- 
warzelnych z przemysłu celulozowego. Pozytywne wyniki dały również próby
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zastosowania membran do usuwania z roztworów substancji wielkocząsteczko- 
wych, jak również o koloidalnym stopniu dysDersji,przeprowadzone na przy
kładzie oczyszczanie ścieków emulsyjnych, bezpośredniej ultrafiltracji ście
ków komunalnych i oczyszczania ścieków z mycia masy celulozowej.



ИССЛдцОВАНИл НАд  ИЗГ0Т0ВЛЕШШ4, СТРУКТУРОЙ, ТРАНСПОРТНаМИ СВОЙСТВАМИ 
И ПРИМЬШ£НИ.Ш МШБРАН д ДН У^ЬТРАФИЛЫ'РАчИИ

Р е з ю м е

Разработан метод получения улмрафильтрациенных мембран из ацетата цел
лулозы и нецеллулозных полимеров (полицилофан, полиакрилонитрил,поливинил
хлорид, полиокись диметилфенила). механизм сформирования мембран представ
лен, основываясь на термодинамических и кинетических уравнениях процесса 
фазового разделения. Процесс этот даёт возможность получить ассиметричес- 
кие мембраны. Мембран сложненных с верхнего слоя, получаемого в результате 
процесса кристализации или гелиообразования, имеющего место при больших 
концентрациях полимера и основы мембраны, получаемой как Эффект фазового 
раздела типа жидкость-жидкость. Скорость процесса фазового раздела предопре
деляет возможность получения мембран с пористой структурой или-же с боль
шими микролорами различной конфигурации.

Оговорены параметры влияющие на процесс формирования мембран.
Пористую структуру мембран обозначено методом адсорбции и десорбции азо

та а также на основание измерения транспортных свойств воды. Средний диа
метр пор расчитан из объёма пор и удельной площади а также сравнивая дан
ные о пропускаемости воды, данные эти позволили также на определение тол
щины поверхностного слоя мембран.

Распределение величины пор а также значений домминирующего диаметра пор 
в мембранах, расчитано применяя метод Брокхоффа - де Бора. Параметры по
ристой структуры главным образом зависели от рода полимера и его концен
трации в плёнкообразовательном растворе. Получены мембраны были характери
зованы при помощи определения транспортных свойств воды и растворов много
молекулярных веществ (ПЗГ, декстрины, белки) с разной молекулярной массой 
и конфигурацией молекул. Скорости транспорта воды и растворов макрочастиц 
изменялись в зависимости от плотности мембран и их толщины, молекулярной 
массы макрочастиц и давления.

Все исследованные мембраны (за исключением мембран из ПЦВ) полностью 
задерживали белки а степень задержки ПЭГ и декстринов зависела от рода 
мембран, молекулярной массы и конфигурации макрочастиц. Оговорены причины 
этого явления.

Исследованы возможности практического применения полученных мембран. По
казана их пригодность, в частности к фракционированию одпадовых жидкостей 
на фракции содержащие вещества с разными молекулярными массами. На пример



- 195 -

к разделению лигносульфонианов от углеродов из отпадовых поварочных щелочей 
в целлулоидной промьшленноети.

Положительные результаты были получены также при пробах применения мем
бран для удаления из растворов крупномолекулярных веществ также с коллои
дальной степенью дисперсии. Пробы проводились при очистке эмульсионных сбро
сов, при ультрафильтрации городских сбросов и при очистке сбросов с мойки 
целлулозовой кассы.



THE PREPARATION OF ULTRAFILTRATION MEMBRANES, THEIR STRUCTURE, 
TRANSPORT PROPERTIES AND APPLICATION

S u m m a r y

A method has been developed to obtain ultrafiltration membranes from 
cellulo«a ecetate and non-cellulose polymers (polysulphone, polyacryloni- 
trile, polyvinyl chloride and dimethylphenyl polyoxide). The mechanism of 
the formation of membranes has been described on the basis of thermodyna
mic and kinetic relations in the process of phase separation. Such a pro
cess makes it possible to obtain asymmetric membranes, i.i. membranes com
posed of a skin layer resulting from the process of crystallization or ge- 
latisn occurring at high polymer concentrations, and membrane substrate 
resulting from the phase separation of the liquid-liquid type. The rate 
of the phase separation determines the possibility of obtaining spingy 
membranes or membranes with large macropores of various shapes. Discussed 
have been also the parameters affecting the formation of these membranes.

The porous structure of membranes was determined making use of the ad
sorption and desorption of nitrogen, basing on measurements of the trans
porting of water. The mean radius of the pores was calculated from the vo
lume of the pore« and their specific surface, end comparatively also from 
the permeability of water. These data have also made it possible to de
termine the thickness of the skin layer of the membrane«. The distribu
tion of pore size* and value® of their radii in the membrane« was calcu
lated by means of the Broekhoff-de Boer method. The parameters of the po
rous structure depended mainly on the kind of the polymer and its concen
tration in the membrane-forming solution.

The obtained membranes were described by determining the transporting 
properties of water and solutions of macromolecular compounds (PEG, dex- 
transs, proteins) with different molecular weights end different configu
rations of the molecules. The transport rate of water and macromolecular 
solutions varied depending on the compactness and thickness of the membra
nes, on the molecular weight and on pressure. All the tested membranes 
(with the exception of polyvinyl chloride membranes) retained all the 
proteins, and the extent of retaining PEG and dextranes depended on the 
kind of the membrane, the molecular weight and configuration of the ma
cromolecule«. The reasons of this phenomenon have been discussed in de
tail.
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The possibilities of applying the obtained membran«3 have been inves
tigated. It has been found that they may be used, among others, for the 
fractionation of waste liquids into fractions containing substance« with 
various molecular weights, e.g. for the separation of lignosulohonatee from 
the carbohydrates of post-digest lyes in the cellulose industry. Positive 
results have also been obtained when these membranes were applied with the 
purpose of removing macromolecular substances from the solutions, as well 
as from solutions with colloidal dispersion. Such tests were carried out 
in-imitation of the treatment of emulsive sewage, direct ultrafiltration of 
municipal wastes and the treatment of wastes resulting from the washing 
of cellulose pulp.
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