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1. WPROWADZENIE

Obserwowany w ostatnich latach coraz intensywniejszy rozwdj
biotechnologii wynika miedzy innymi z rozwoju procesow fermen-
tacji prowadzonych z udziatem mikroorganizméw jedno- i wielokomot-
kowych, ktére bardzo czesto zmieniaja swoje cechy genetyczne.

Sugeruje sie, ze w najblizszym dziesiecioleciu biotechnologia
skierowana bedzie na wytwarzanie produktéw w matych ilosciach, za
to o duzych wartosciach (np. aminokwasy, biatka) oraz takich,
ktéorych innymi sposobami nie da sie otrzymaé¢ (np. hormony, enzymy).
Procesy biotechnologiczne znajdag przypuszczalnie szerokie zasto-
sowanie do produkcji matych ilosci specyficznych zwiazkow
chemicznych.

W coraz wiekszym stopniu poszukuje sie efektywniejszych i
uzasadnionych ekonomicznie sposobow hodowli mikroorganizméw,
metod odzyskiwania 1 izolowania kosztownych i1 nietrwatych pro-
duktéw oraz usuwania toksycznych odpadéw. W tej sytuacji membrany
oraz cisnieniowe procesy membranowe staty sie obiektem wzrasta-
jacego <zainteresowania jako spos6b pozwalajacy na rozwigzanie
wielu probleméw. Szczeg6lng uwage zwrécono na proces ultrafil-
tracji jako technike separacyjng uktadu ciecz-ciato state, chara-
kteryzujaca sie niska energochdonnoscia, niewielkimi kosztami
eksploatacji, mozliwosciag prowadzenia procesu w temperaturze
otoczenia i bez przemian fazowych, brakiem koniecznosci wprowa-
dzania do uk#adu dodatkowych reagentéw chemicznych, a takze mozli-
woscig osiagniecia w jednej operacji zar6wno oczyszczania 1 zate-
zania makroczagsteczek i koloidéw. W tabeli 1.1 [105] zestawiono

szereg proceséw membranowych, ktére sa lub moga by¢é w niedalekiej



przysztosci stosowane w technologii biochemicznej i poréwnano je
z procesami konwencjonalnymi .

W chwili obecnej jedynie ultrafiltracja i1 mikrofiltracja oraz
czesciowo odwrécona osmoza sa stosowane w praktyce przemystowej
biotechnologii. Tymczasem rézne dziedziny szeroko pojetej bio-
technologii zgtaszajag zapotrzebowanie na nowe generacje membran
zaréwno otwartych do mikrofiltracji, jak 1 bardziej zwartych
do ultrafiltracji 1 odwréconej osmozy oraz zwartych nieporowatych
do rozdziatu gazéw. Membrany te muszag odpowiadaé¢ wymaganiom, jakie
inzynierii materiatowej stawia biotechnologia. Wed+ug Michaelsa
i Matsona [105] biotechnologia zgtasza szczegdélne zapotrzebowanie
na nastepujace membrany:

- rurowe i kapilarne do ultrafiltracji 1 mikrofiltracji pracujace
w przeptywie krzyzowym (skrosnym, ang. cross-flow Tfiltration),

- membrany do ultrafiltracji 1 mikrofiltracji odporne na powle-
kanie substancjami obecnymi w roztworach biologicznych,

- ceramiczne 1 metaliczne membrany do ultra- i1 mikrofiltracji,

- membrany do separacji gazéw i par (np. otrzymywanie powietrza
wzbogaconego w tlen),

- immobilizowane membrany polimerowe i ciekte,

- membrany odpowiednie do konstruowania bioreaktoréw membranowych,

- jonowymienne membrany do prowadzenia procesow elektrolizy i
elektrodializy.

W niniejszym opracowaniu oméwiono mozliwos$ci wykorzystania
procesu ultrafiltracji do wydzielania, zatezania 1 oczyszczania
produktéw fermentacji oraz udoskonalenia proceséw fermentacyjnych
przez kojarzenie ultrafiltracji 2z reaktorami fermentacyjnymi i

enzymatycznymi, co zapewnia ciggtos¢ cyklu technologicznego.



Oméwiono réwniez zagadnienia zwigzane z fizykochemicznymi
metodami badan ultrafiltracyjnych membran polimerowych oraz tech-
nicznymi aspektami tego procesu.

Tabela 1.1

Konwencjonalne i1 membranowe technologie bioseparacji

Operacja
jednostkowa

Hodowla komérek
Klarowanie cieczy

pofermentacyjnych

Zatezanie 1 oczy-
szczanie biatek

Odsalanie

Zatezanie czaste-
czek o matych
masach czgstecz-
kowych

0dzysk kwasu/
zasady

Proces
konwencjonalny

Filtracja na filtrach
prézniowych i1 bebnowych
Odwirowanie

Odwirowanie
Wysalanie elektrolityczne
i rozpuszczalnikowe

Chromatografia kolumnowa
Ekstrakcja

Chromatografia zelowa
Wymiana jonowa

Odparowanie prozniowe

Wymiana jonowa
Zobojetnianie

Proces
membranowy

Mikrofiltracja
Ultrafiltracja

Mikrofiltracja
Ultrafiltracja

Ultrafiltracja

Diafiltracja

Ultrafiltracja
chromatograficzna

Ultrafiltracja
Elektrodializa

Odwrécona osmoza
Perwaporacja
Destylacja
membranowa

Elektrodializa
dwubiegunowa



2. PODSTAWY PROCESOW ROZDZIALU MEMBRANOWEGO

2.1. POJECIE MEMBRANY

Precyzyjne okreslenie pojecia membrany, ktére obejmowatoby
wszystkie jJej aspekty, jest bardzo trudne. Definicja taka wydaje
sie prostsza, jezeli ograniczy¢ ja jedynie do membran syntetycz-
nych, z pominieciem zjawisk charakterystycznych dla procesow
membranowych zachodzacych w bdonach komérkowych organizméw zywych.
W najbardziej ogélnym ujeciu, membrana syntetyczna stanowi
przegrode miedzy dwiema fazami (ciekdymi lub gazowymi) ogranicza-
jaca transport substancji chemicznych w taki sposbb, ze
substancje te (i energia) moga by¢é wymieniane miedzy fazami z
szybkosciag zalezng od wkasnos$ci membrany oraz charakterystyki faz.
Dla celow praktycznych $ciste zdefiniowanie pojecia membrany jest

mniej istotne od znajomos$ci jej funkcji i whasciwosci.

2.2. MEMBRANOWE PROCESY ROZDZIELANIA

Rozdzielanie w procesach membranowych jest wynikiem réznicy
szybkos$ci transportu substancji chemicznych, ktéra determinowana
jest sitg napedowg procesu lub sitami dziatajacymi na poszczegél-
ne sktadniki fazy rozdzielanej oraz ich ruchliwo$ciag i stezenienm
wewngtrz membrany. Powyzsze parametry okres$lajag wielkos$¢ strumie-
nia substancji przy danej sile napedowej. Ruchliwo$é jest przede
wszystkim zalezna od wielkosci czasteczek substancji oraz
fizycznej struktury materiatu membrany, podczas gdy stezenie

zalezy od entalpii mieszania substancji z materiatem membrany.



Jako technicznie uzyteczne w procesach membranowych rozpatruje
sie trzy rodzaje sit napedowych [96]:

- réznice cisnien hydrostatycznych,

- réznice stezen,

- ro6znice potencjatu elektrostatycznego.

Kilka procesow membranowych z powodzeniem zastosowano do roz-
dzielania sk#tadnikéw roztworu na poziomie molekularnym Ilub
koloidalnym. Procesy te ro6znig sie rodzajem membrany i sity
napedowej, jak roéwniez zakresem zastosowania oraz technologicznymi
i ekonomicznymi parametrami. Tabela 2.1 zawiera dane dotyczagce
proceséw o znaczeniu przemysdtowym [100,139,149],

Najwieksze znaczenie praktyczne maja te procesy membranowe,
ktéorych sita napedowg jest roéznica cis$nien po obu stronach
membrany, tj. mikrofiltracja, ultrafiltracja i odwrécona osmoza
(hiperfiltracja). Na rys. 2.1 przedstawiono zakres wielkosci roz-
dzielanych czasteczek przy =zastosowaniu tych trzech proceséw
membranowych i filtracji konwencjonalnej wg Kestinga [79],

Terminem mikrofiltracja okresla sie proces, w ktérym czagstecz-
ki o Srednicy 10-50 pm sg oddzielane od rozpuszczalnika lub mato-
czasteczkowych sktadnikédw roztworu. Mechanizm rozdziatu oparty
jest na efekcie sitowym i zachodzi wy#tgcznie wg Srednic czaste-
czek. W procesie mikrofiltracji stosuje sie g#déwnie symetryczne
mikroporowate membrany, a réznica cis$nien miedzy roztworem a fil-
tratem nie przekracza na ogét 0,2 MPa.

Podstawg procesu odwréconej osmozy jest zjawisko osmozy
naturalnej, polegajace na przenikaniu rozpuszczalnika przez
membrane poédprzepuszczalng (rys.2.2a). Sita napedowg osmozy jest

réznica aktywnosci (stezenia) rozpuszczalnika po obu stronach



) ) Tabela 2.1
Przemystowe membranowe procesy rozdzielania

Proces Rodzaj membrany Sita napedowa Mechanizm Zakres zastosowania
MIKROFILTRACJA Membrany symetryczne, Réznica cis$nien: Mechanizm Klarowanie roztworoéw
mi kroporowate 0,01-0,1 MPa sitowy
promien poréw: 10-50 pm
ULTRAFILTRACJA Membrany asymetryczne, Réznica cisnien: Mechanizm Rozdziat makroczagste-
mikroporowate 0,05-0,5(1,0) MPa sitowy czek i koloidéw
promien poréw: 1-10 pm i dyfuzyjny
ODWROCONA Membrany asymetryczne Réznica cisnien: Mechanizm Rozdziat+ soli i makro-
OSMOZA 1,0-10,0 MPa dyfuzyjny czgsteczek
DIALIZA Membrany symetryczne,
mikroporowate Réznica stezen Dyfuzja Usuwanie soli
promien poréw: 0,1-10 pm z roztworow
ELEKTROD IALIZA Membrany jonowymienne Réznica potencja- tadunek Usuwanie jonow
+u elektrycznego elektryczny Z roztworow
ROZDZIAL GAZOW Membrany jednorodne R6znica cisnien Rozpuszczalno$¢ Rozdzielanie miesza-

lub porowate i stezen i dyfuzja nin gazowych



KOKWENCJOMLRA
FILTRACJA
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Rys. 2.1. Prgcgsy rozdziatu membranowego Kkierowane réznica
cisnien

Fig.- 2.1. Pressure driven membrane separation processes

membrany. W okres$lonym uktadzie, w ktérym membrana rozdziela roz-
twér od rozpuszczalnika lub dwa roztwory o réznym stezeniu, nas-
tepuje samorzutny przeptyw rozpuszczalnika w kierunku roztworu o
wiekszym stezeniu. Cisnienie zewnetrzne rownowazace przeptyw os-
motyczny w takim uktadzie jest cisnieniem osmotycznym (rys.2.2b),
charakterystycznym dla danego roztworu i niezaleznym od charakte-
ru potprzepuszczalnej membrany. Jezeli jednak po stronie roztworu
wytworzy sie cis$nienie hydrostatyczne wieksze od osmotycznego,
rozpuszczalnik bedzie przenikat z roztworu bardziej stezonego do
rozcienczonego (rys.2.2c), a wiec w kierunku odwrotnym niz w

procesie naturalhej osmozy. Dla zjawiska tego Reid =zaproponowa#
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Rys. 2.2. Zasada procesu odwréconej osmozy:

a - osmoza; b - réwnowaga osmotyczna; ¢ - odwrocona
osmoza; U - cisdnienie osmotyczne; P - cis$nienie hydro-
statyczne

Fig. 2.2. Principle of reverse osmosis process:
a - osmosis; b - osmotic equilibrium; c¢ - reverse

osmosis; IT - osmotic pressure; P - pressure



nazwe odwrécona osmoza (ang. reverse osmosis), wskazujac réwno-
czesnie na mozliwos¢ jej wykorzystania do odsalania wody. Réwno-
legle stosowana nazwa "hiperfiltracja" wykazuje pewne zalety,
jednakze czesciej uzywany jest termin "odwrécona osmoza”.
Odwrécona osmoza obejmuje wiec proces oddzielania rozpuszczalnika
(wody) od substancji rozpuszczonych o stosunkowo niskiej masie
czasteczkowej (np. - soli, cukréw itp. ), przy czym mechanizm
rozdziatu ma charakter dyfuzyjny. Z uwagi na wysokie wartosci
cidnienia osmotycznego rozdzielanego roztworu konieczne jest
stosowanie w tym procesie wysokich - od 1 do 10 MPa - cis$nien
roboczych.

W procesie ultrafiltracji nie wystepuje przeciwcisnienie osmo-
tyczne, a rozdziat oparty jest na fizycznym odsiewaniu czgsteczek
substancji rozpuszczonych lub koloidalnych przez membrane o odpo-
wiedniej porowatosci. Procesy dyfuzyjne odgrywajg roéwniez pewng
role w mechanizmie rozdziatu. W procesie ultrafiltracji stosowane
cisnienie robocze nie przekracza 1 MPa, a przechodzacy przez
membrane permeat moze zawieraé¢ substancje rozpuszczone o niskich
masach czasteczkowych. W wultrafiltracji stosuje sie membrany
porowate symetryczne lub asymetryczne, podczas gdy w odwrdéconej
osmozie wytacznie asymetryczne.

Schemat transportu masy w procesach rozdzielania, ktérych sita
napedowg jest réznica cis$nien, przedstawiono na rys. 2.3.
W praktyce nie wystepuje wyrazna granica réznicujgca omawiane
procesy, zwkaszcza ze mozna preparowaé po6dprzepuszczalne membra-
ny z tego samego surowca do wszystkich proceséw; podobne jest
réwniez oprzyrzadowanie aparaturowe. Szereg dalszych informacji o

tych procesach mozna znalez¢é w literaturze [23,34,50,51,56,79,92,

95-97,100,139,140,144,149,166,167,169] .



ZASILANIE

Rys. 2.3. Rozdziat strumieni w procesach membranowych kierowanych
réznicg cisnien

Fig. 2.3. Stream distribution in pressure driven membrane
processes

2.3. MEMBRANY

Zastosowanie proces6w membranowych jako metod vrozdzielania
uktadoéw ciekdtych uwarunkowane jest przede wszystkim wkasciwym
doborem po6tprzepuszczalnych membran o z géry =zatozonych w#asci-
wosciach i parametrach.

P64przepuszczalne membrany stosowane w procesach mikrofil-
tracji, ultrafiltracji 1 odwréconej osmozy dzieli sie na og6t na
dwie grupy:

- mikroporowate symetryczne,

- mikroporowate asymetryczne.
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2.3.1. Membrany mikroporowate symetryczne

Membrany tego typu zbudowane sa ze statej matrycy o zdefiniowa-
nych porach lub otworach majacych $rednice od ponizej 10 um do
ponad 50 um. Rozdziat substancji chemicznych ma w tym przypadku
charakter wytacznie sitowy i zalezy od wielkosci poréw w
membranie 1 rozmiaru czasteczek w substancji. Stosuje sie je
przede wszystkim w procesie mikrofiltracji.

Membrany mikroporowate symetryczne moga by¢ wytwarzane z
réznych materiatéw, takich jak: metale, tlenki metali, grafit lub
polimery. Najprostszymi membranami tego typu sa porowate wyroby
ceramiczne (z tlenkéw Kkrzemu lub glinu) wykonane metoda
modelowania lub spiekania [51], W metodzie tej mozna roéwniez
stosowa¢ drobno sproszkowane polimery, metale lub grafit.

Inng metoda wytwarzania tego rodzaju membran jest rozcigganie
jednorodnego filmu polimerowego o strukturze czesciowo krystali-
cznej (polietylen, politetrafluoroetylen). Powyzszymi metodami
otrzymuje sie membrany o niejednorodnej wielkosci poroéw [15],

Membrany o jednakowej wielkosci pordéw oraz prawie idealnie
cylindrycznym ich ksztatcie mozna otrzyma¢ w procesie bombardowa-
nia w reaktorze atomowym jednorodnych filméw polimerowych (naj-
czesciej z poliweglanéw) wigzka promieniowania jadrowego. Metoda
ta nazywana jest w literaturze anglosaskiej "track etching method”
[55], Bombardujace czastki przechodzac przez film pozostawiaja
sensibilizowane $lady, w ktérych wigzania chemiczne g4éwnego
tancucha polimerowego zostaja znacznie ostabione. W drugim etapie
procesu film poddaje sie dziataniu substancji trawigcej. W
miejscach napromieniowanych tworzag sie woéwczas cylindryczne pory,
ktérych wielko$¢ zalezy od czasu wytrawianiaj a gesto$s¢ od czasu

napromi eni owania.



Dostepne w handlu mikroporowate symetryczne membrany sa zwykle
otrzymywane z polimeréw celulozowych (octan, azotan) metoda
okreslang jako proces rozdziatu fazowego [136,158], W procesie
tym jednorodny roztwér polimeru w odpowiednim rozpuszczalniku
wylewa sie w postaci filmu o odpowiedniej grubosci (20-200 agm).
Zelowanie wylanego filmu polega na penetracji s+abym rozpuszczal-
nikiem, ktérym nasycona jest faza parowa. W innej metodzie
zelowanie polega na kontrolowanym odparowaniu rozpuszczalnika z
wylanego Tfilmu (mieszanina polimeru, vrozpuszczalnika 1 stabego
rozpuszczalnika), co prowadzi do wzrostu stezenia stabego
rozpuszczalnika, 1 uformowaniu membrany [80], Proces rozdziatu
fazowego mozna tez prowadzi¢ droga ochtadzania roztworu bdono-

twérczego [158],

2.3.2. Membrany mikroporowate asymetryczne

Membrany asymetryczne stosowane sa g#d6wnie w procesie ultra-

filtracji i odwrbéconej osmozy. Ich strukture stanowi gdérna,
bardzo cienka tzw. warstwa naskorkowa (ang. skin layer) o
grubosci 0,1 - 0,5 um, osadzona na porowatym pod4ozu (matrycy) o
znacznie wiekszej grubosci, rzedu 50 - 200 agm (rys.2.4). O

podstawowych w#asnosciach membrany, a wiec jej selektywnosci i
wydajnosci, decyduje przede wszystkim warstwa naskérkowa; jej
znikoma grubos¢ umozliwia uzyskanie wysokiej przepuszczalnosci
hydraulicznej. Membrany asymetryczne, w odré6znieniu od symetrycz-
nych, charakteryzujag sie stabilnoscia szybkosci transportu na
skutek wyeliminowania blokowania poréw w trakcie procesu ultra-
filtracji czy odwréconej osmozy.

Podtoze (matryca) membrany moze mie¢ strukture gabczastg o

jednakowej wielkosci porow w catym przekroju poprzecznym lub



warstwa aktywna

Rys. 2.4. Schemat asymetrycznej membrany polimerowej otrzymanej
metodg rozdziatu fazowego

Fig. 2.4. Schematic diagram of polymeric asymmetrical membrane
obtained by phase inversion method

zréznicowanej wielkosci poréw, wzrastajacej wraz z odlegtoscig od

warstwy naskérkowej [17]. W$réd membran asymetrycznych spotyka

sie roéwniez struktury, ktérych podtoze zawiera duze puste

przestrzenie (makropory) o réznych ksztattach zaleznych od rodza-

ju polimeru i jego stezenia w roztworze bdonotwérczym [18,19],

Na rys. 2.5 i 2.6 przedstawiono zdjecia przekrojoéw poprzecznych
membran z poliakrylonitrylu i1 poli(chlorku winylu) przedstawia-
jace roézna strukture matrycy ultrafiltracyjnej.

W zaleznos$ci od rodzaju polimeru i jego stezenia w roztworze
btonotwérczym wyrézni¢ mozna:

- strukture gabczastg (rys.2.5a),

- strukture gabczasta zawierajaca pustki w ksztadcie ostro-
stupa (rys.2.5b),

- strukture zawierajacag makropory w ksztatcie wydtuzonej Kkropli

(rys.2.6a),



- strukture gabczasta, w ktérej wystepuja pustki w ksztatcie kuli
i elipsoidy (rys.2.6b).

Membrany asymetryczne otrzymuje sie dwoma sposobami:

- w procesie rozdziatu fazowego,

- w procesie dwustopniowym  (tzw. membrany kompozytowe - ang.
composite membrane) z oddzielnym otrzymywaniem warstwy naskéi-—
kowej [97],

Otrzymywanie membran asymetrycznych metoda rozdziatu fazowego
polega na wylaniu z jednorodnego roztworu polimeru w odpowiednim
rozpuszczalniku filmu o grubosci 100-500 pm, a nastepnie
zelowaniu filmu w s}abyy rozpuszczalniku (najczesciej wodzie).
W trakcie procesu zelowania (po zanurzeniu wylanego filmu w #%azni
ze stabym rozpuszczalnikiem) jednorodny roztwér polimeru prze-
chodzi w uktad dwufazowy, tzn. faze stezona (zelowg), ktora
formuje koncowg strukture membrany, oraz faze ciekta, bogatg w
rozpuszczalnik, tworzgca wypednione cieczg pory w membranie [27,
81,1511, Na powierzchni membrany, gdzie rozpoczyna sie proces
zelowania 1 przebiega z najwiekszg szybkos$ciag, tworzy sie warstwa
naskérkowa o porach znacznie mniejszych w poréwnaniu do matrycy
membrany. Membrany do odwrdéconej osmozy bardzo czesto poddaje sie
dodatkowo modyfikacji termicznej w celu nadania im w#asnosci
osmotycznych.

Na obecnym etapie rozwoju techniki preparowania membran dla
odwréconej osmozy praktyczne i przemystowe zastosowanie znalazty
membrany z octanu celulozy i aromatycznych poliamidéw.

W tabeli 2.2 podano ograniczenia, jakim podlegaja membrany
produkowane obecnie na skale przemystowg. Octan celulozy, bedacy
jednoczes$nie poliglukozg i estrem, +tatwo ulega hydrolizie w

przypadku zbyt niskich lub wysokich wartosci pH roztworéw, co
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2.5.

Mikrofotografie przekrojéw poprzecznych membran z poli-
akrylonitrylu

a - struktura gabczasta

b - struktura zawierajaca pustki w ksztatcie ostrostupa
Cross-section microphotographs of polyacrylonitrile
membranes

a - spongy structure

b - structure with voids in the shape of pyramid
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Mikrofotografie przekrojéw poprzecznych membran z poli-

(chlorku winylu)

a - struktura zawierajgca makropory w ksztadcie wydtu-
zonej kropli

b - struktura zawierajgca makropory w ksztadcie kuli i
elipsoidy

Cross-section microphotographs of poly(vinyl chloride)

membranes

a - structure with macropores in a drop-like shape

b - structure with voids in the shape of sphere and
ellipse



Tabela 2.2
Ograniczenia w zastosowaniu membran z typowych
polimeréw bdonotwdrczych

Typ surowca Temp. Maksymalne Dopuszczalna Powlekanie

polimerowego PH cidnienie zawarto$é substancjami
K robocze Cl2 organicznymi

MPa g/m3

Dwuoctan 4-8 do 303 m3,0 2,0 wystepuje

celulozy

Tréjoctan 2-9 do 303 8,0 5,0 wystepuje

celulozy

Poliamidy 4-11 do 308 3,0 0,1 wystepuje

aromatyczne

** dla modu46w "Du Pont” B-10: 5,6-7,0 MPa

w efekcie prowadzi do znacznego obnizenia wkasnosci mechanicznych
i rozdzielczych pracujacej membrany. Za optymalne warunki pracy
membrany przyjmuje sie pH roztworu w granicach 5-6. W wyzszych
temperaturach powyzej 313 K membrany ulegaja zeszkleniu. Membrany
z octanu celulozy moga pracowaé¢ tylko w $rodowisku wodnym,
poniewaz rozpuszczalniki organiczne wpdywajag na wzrost ich
plastycznosci. Znacznym udoskonaleniem membran osmotycznych jest
opracowanie przez amerykanska firme Du Pont [77] membran =z
poliamidéw aromatycznych. Charakteryzuja sie one wieksza
wytrzymatoscig mechaniczng, odpornoscig na pH w granicach 4-11,
a jednoczes$nie znaczng szybkoscig filtracji (0,4 - 0,8 m3¥m2d)
oraz stopniem zatrzymania (dla NaCl 99,5 - 99,8%) [23],

W odréznieniu od membran dla zakresu odwréconej osmozy,
ktérych =zasadniczym zadaniem jest odsalanie roztworu, membrany
ultrafiltracyjne stosuje sie przede wszystkim do usuwania z
roztworéw makroczgsteczek i koloidow. Charakterystyka pracy

membran ultrafiltracyjnych zalezy prawie wydtacznie od ich
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struktury, a tylko nieznacznie od rodzaju substancji
btonotwdrczej. Obok acetylocelulozowych produkowane sg na skale
przemystowg roéwniez membrany ultrafiltracyjne z innych polimeréw
celulozowych (azotan <celulozy) oraz z polimerdow winylowych,
akrylonitrylowych, akryloamidowych, polisulfonowych, polielektro-
IItéw 1 innych. Membrany niecelulozowe charakteryzujg sie wieksza
odpornoscia na temperature i1 odczyn rozdzielanego roztworu.
Wyr6zniaja sie one ponadto wysoka przepuszczalnosciag uzyskiwang
przy niskich cisnieniach roboczych, a roéwnoczesnie szerokim
zakresem minimalnej wielkosci czastek zatrzymywanych przez rdézne
rodzaje membran. Do charakteryzowania membran ultrafiltracyjnych
wprowadzono wiec dodatkowo pojecie "cut-off” (graniczna
rozdzielczosé), ktoére podaje minimalng mase czasteczkowag
substancji praktycznie catkowicie zatrzymywanych przez membrane.
Niektdre firmy produkuja szeroki asortyment membran do
ultrafiltracji o "cut-off" od kilku tysiecy do ponad stu tysiecy.
Badania struktury membran asymetrycznych otrzymywanych metodg
rozdziatu fazowego nasunety koncepcje wytwarzania membran
kompozytowych (dwuwarstwowych) [97,129] z oddzielnym otrzymywa-
niem warstwy naskoérkowej oraz matrycy. Warstwa nos$na moze byé
otrzymana z octanu celulozy lub polimeréw niecelulozowych (np.
polisulfonu). W nowej generacji membran dwuwarstwowych stosuje
sie technike wytwarzania warstwy naskérkowej polegajaca na jej
formowaniu bezposrednio na powierzchni porowatej matrycy dzieki
reakcji usieciowania polimeru, ktérym wczesniej zostata
powleczona matryca membrany [129,139,154], Przyktadem tego
rodzaju membran jest bdona NS-200. Warstwa aktywna jest w tym

przypadku cienkim filmem zywicy furanowej powstajacej w wyniku



polimeryzacji monomeru - alkoholu furfurylowego. Proces
polimeryzacji katalizowany jest kwasem siarkowym w temperaturze
423 K. Schemat budowy membrany NS-200 przedstawiono na rys. 2.7,

a jej wkasciwosci w tabeli 2.3.

Tabela 2.3
Wkasnosci membran kompozytowych
Typ Typ zwigzku Szybkosé Stopien Rok opracowania
membrany polimerowego filtracji zatrzymania technologii wy-
m3m2-d NacCl, % twarzania membrany
NS-100 polietyleno- 0,8-1,0 99,5 1971
imina
NS-200 alkohol 0,8 99, 9 1973
furfurylowy
PA-30 eter °© 8 ° 99, 4 1977

poliamidowy

W innych rodzajach membran dwuwarstwowych (membrany NS-100 i
PA-30) warstwa aktywna formuje sie na skutek chemicznego sieciowa-
nia polimeru [54,139,154], Membrany NS-100 sktadaja sie z mikropo-
rowatego poddoza (suportu) pokrytego Ffilmem polietylenoiminy
usieciowanej m-toluideno-2,4-diizocyjanianem. Natomiast w wytwa-
rzaniu membran typu PA-30 polimerem tworzacym warstwe aktywng
jest eter poliamidowy sieciowany chlorkiem 1izoftaloilu. Jako
suporty w tego typu membranach stosuje sie najczesciej
ultrafiltracyjne membrany z polisulfonu lub poliweglanu
[116,129], Membrany kompozytowe charakteryzuja sie lepsza
selektywnoscig i przepuszczalnosciag oraz stabilnoscia szybkosci
filtracji w poroéwnaniu z klasycznymi membranami z octanu celulozy.

Ciekawe 1 obiecujgce pod wzgledem zastosowania sa membrany
""dynamicznel” [74,89], Otrzymuje sie jJe w wyniku przepuszczania

roztworu zawierajgcego sktadniki bdonotwdércze przez porowate rury
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Rys.2. 7. Schemat struktury membrany kompozytowej NS-200
Fig.-2.7. Structure of composite membrane NS-200

nosne. w wyniku adsorpcji sktadnikow b4onotwérczych na
powierzchni porowatego nos$nika powstaje warstwa membrany posiada-
jaca odpowiednie wkasnosci rozdzielcze. Materiatem nos$nym, na
ktéorym tworzy sie membrana, mogag by¢ rury z porowatego wegla
elektrodowego, poli(chlorku winylu), spiekanych proszkéw metali
lub rury ceramiczne. Najlepsze membrany otrzymuje sie stosujac

jako sk#adniki b#onotwércze organiczne polielektrolity oraz uwod-



nione tlenki metali wprowadzone do roztworu w formie koloidalnej.
Membrany dynamiczne charakteryzujg sie wysoka szybkosciag filtra-

cji 1 mozliwoscig regulacji selektywnosci w szerokich granicach.

2.4. MECHANIZM FORMOWANIA MEMBRAN ASYMETRYCZNYCH OTRZYMYWANYCH

METODA ROZDZIAtLU FAZOWEGO

Jak juz zaznaczono wczes$niej, obecnie przewaza poglad [28,29,57,
75,81,87,136,151-153], ze tworzenie membran asymetrycznych jest
efektem procesu rozdziatu fazowego. Jednorodny roztwér polimeru
w tym procesie przechodzi w uktad dwufazowy, tzn. Ffaze stezona,
ktéra formuje koncowg strukture membrany, oraz faze rozcien-
czona tworzaca pory w membranie.

Ponizej przedstawiono, opierajac sie na zaleznos$ciach termody-
namicznych 1 Kkinetycznych procesu rozdziatu fazowego, najistot-

niejsze elementy mechanizmu tworzenia membran.

2.4.1. Termodynamika procesu formowania membran asymetrycznych
Diagram fazowy uk#adu polimer-rozpuszczalnik-substancja wytrg-
cajaca podaje zalezno$¢ miedzy sktadem fazy zelowej 1 ciektej w
trakcie procesu wytracania i opisuje uk#ad znajdujgcy sie w réwno-
wadze. Typowy diagram fazowy charakteryzujacy proces wytrgacania
polimeru przedstawiono na rys. 2.8. Wierzchotki trdéjkata roéwno-
bocznego odpowiadaja sktadnikom uk#tadu bionotwérczego (polimer,
rozpuszczalnik, substancja wytracajaca), punkty lezace na bokach
tréjkata reprezentuja odpowiednie uktady dwuskdadnikowe (punkty
na boku polimer-rozpuszczalnik odpowiadajag sktadowi roztworu
b+onotwdérczego przed wylaniem membrany) . Sktad uktadow

zawierajacych wszystkie trzy skdtadniki okreslony jest przez



punkty lezgace wewnatrz tréjkata. W diagramie mozna wyréznié¢ dwa
obszary: jednofazowy, w ktorym sktadniki tworzg mieszanine
jednorodna, oraz dwufazowy, w ktérym ukdad wystepuje w dwdch
fazach (faza zelu i1 faza ~ciek¥a) roéznigcych sie stezeniem
polimeru.

Linig kreskowang na rys. 2.8 oznaczono zmiany skfadu w ukta-
dzie polimei- rozpuszczalnik-substancja wytrgcajgca zachodzace w

trakcie procesu formowania membrany. Punkt A na boku polimer-

POUMER

Rys. 2.8. Diagram fazowy uktadu polimer - rozpuszczalnik - staby
rozpuszczalnik (A-sktad roztworu bd4onotwérczego, B-po-
czatek wytracania polimeru, C-sktad koncowy membrany,
D-punkt tworzenia zelu)

Fig. 2.8. Phase diagram of polymet- solvent-nonsolvent system
(A-membrane forming solution composition, B-beginlng of
polymer precipitation, C-final membrane composition,
D-gel forming point)



-rozpuszczalnik reprezentuje wyjsciowy skdad roztworu bionotwodr-
czego, natomiast punkt C na boku polimei- substancja wytracajaca
- konhncowy sk#ad utworzonej membrany. W punkcie C wystepujag w
rownowadze dwie fazy: faza zelowa tworzaca polimerowy szkielet
membramy (o sk#tadzie zgodnym 2z punktem S) oraz Tfaza ciekta
wypedniajagca pory membrany. Potozenie punktu C jest zalezne od
wyjsciowego skiadu roztworu bdonotwérczego (punkt A) oraz
szybkosci dyfuzji substancji wytracajacej do wylanej membrany i
dyfuzji rozpuszczalnika w kierunku przeciwnym. Proces wytrgcania
membrany (odcinek AC) polega na zastgpieniu rozpuszczalnika
substancja wytracajaca- Osiagniecie przez uktad sktadu
odpowiadajgcego punktowi B oznacza rozpoczecie procesu rozdziatu
fazowego (wytracania polimeru). W poczatkowej fazie procesu
wytrgcania (odcinek BD) na skutek usuwania rozpuszczalnika lepkos¢
roztworu polimeru zwieksza sie osiggajac wartosé¢, przy ktérej
wytrgcony polimer mozna traktowa¢ jako zel (sktad uktadu
odpowiada woéwczas punktowi D). Wymiana rozpuszczalnika na
substancje wytracajgcg w uktadzie powoduje zmiany objetosci,
czego efektem jest kurczenie sie zelu, zwhaszcza gdy szybkos¢
dyfuzji substancji wytracajacej do tworzacej sie membrany
przewyzsza szybkos$¢ dyfuzji rozpuszczalnika w kierunku przeciwnym.
Ponadto zel ulega kurczeniu na skutek réznicy zawartos$ci polimeru
w roztworze bdonotwérczym (punkt A) i gotowej membranie (punkt S).
Strukturalny szkielet membrany tworzy sie stopniowo w czasie
procesu rozdziatu fazowego, a podstawy termodynamiczne sg podobne
do przyjetych dla uktadéw matoczgsteczkowych. Zasadnicze termody-
namiczne zaleznos$ci procesu rozdziatu fazowego zostang przedysku-
towane dla uproszczenia dla uktadu dwusktadnikowego w warunkach

statej temperatury i cisnienia. Termodynamiczna interpretacja



uktadu o ograniczonej rozpuszczalnosci wigze sie z entalpig
swobodng mieszania. W statej temperaturze i pod statym cisnieniem
wyré6zni¢é mozna trzy stany roéwnowagowe [151]:
1. Stan trwaty dla roztworu jednofazowego, ktdéry termodynamicznie
opisuje sie nastepujaco:
acms o 1 (-§£H >0
2. Stan nietrwaty, w Kktérym jednorodny roztwér polimeru ulega
samorzutnemu rozdzieleniu na dwie fazy pozostajace w
rownowadze. Jest on zwykle umiejscowiony wewnatrz obszaru o
ograniczonej mieszalnosci 1 opisuje sie go termodynamicznie
jako:
A< 0 1 (-8£r) <O ‘2>
3. Stan roéwnowagi okreslony przez sktad faz granicznych 1 termo-
dynamicznie opisany nastepujaco:
A" = 0 i [-451 =0 ©)
Entalpia swobodna Gibbsa mieszania polimeru i rozpuszczalnika
moze byé opisana réwnaniem Flory-Hugginsa [60]:

AG"/RT = wg In wooF ¥ M /M W 0In wo o+ g—£lw W (©))

gdzie: AG" - entalpia swobodna mieszania,

- potencjat chemiczny sktadnika "i
x ( - utamek molowy sk#adnika "i" w mieszaninie,
R - stata gazowa,
T - temperatura w skali bezwzglednej,
wo o= udamek wagowy rozpuszczalnika,
w ( - utamek wagowy polimeru,
M - masa czgsteczkowa rozpuszczalnika,

M[ - masa czagsteczkowa polimeru,

g - wspltczynnik korelacji (empiryczny).
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Entropia mieszania (dwa pierwsze cztony réwnania 4) roztwordw
polimerow jest na og6+ mniejsza od substancji matoczgsteczkowych,
poniewaz stosunek MO/M, jest w pierwszym przypadku znacznie
mniejszy od jednosci. Mata jest roéwniez endotermiczna entalpia
mieszania (okreslona przez iloczyn g-£ ww w rownaniu 4), co
sprzyja rozdzielaniu jednorodnego roz:woru na dwie fazy. Kiedy
zatem jednorodny roztwér stanie sie termodynamicznie nietrwaty,
np. przez wprowadzenie stabego rozpuszczalnika, uktad moze
zwiekszy¢ swoja entalpie swobodng przechodzac w ukdad dwufazowy
0 réoznym sktadzie. Szczeg6towy opis mechanizmu rozdziatu fazowego
uktadoéw polimerowych w aspekcie zmian funkcji termodynamicznych
1 w odniesieniu do procesu tworzenia membran zostat przedstawiony
w pracach Smoldersa i wspétpracownikow [28,29,87,136],

Reasumujgc nalezy =zaznaczy¢, ze istnieje dostatecznie duzo
danych eksperymentalnych [27,29,136], ktore dowodzg, ze
formowanie membran asymetrycznych jest procesem rozdziatu
fazowego, w ktérym mozna wyodrebnié¢ dwa oddzielne etapy:

- tworzenie warstwy naskérkowej w wyniku procesu krystalizacji
lub zelowania (zachodzi przy duzych stezeniach polimeru),

- tworzenie podtoza membrany w efekcie rozdziatu fazowego typu
ciecz-ciecz, po ktérym nastepuje zelowanie stezonego roztworu

polimeru (zachodzi przy Srednim stezeniu polimeru).

2.4.2. Kinetyka procesu rozdziatu fazowego

Kinetyczng interpretacje uktadu polimerowego o ograniczonej
rozpuszczalnosci mozna przeprowadzi¢ poprzez obserwacje zmian
wspétczynnika dyfuzji (D() jednego ze sk#adnikéw uktadu [151],
Dla jednorodnego vroztworu jednofazowego wspodczynnik dyfuzji

przyjmuje wartosci wieksze od zera (D7™0). W przypadku gdy
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roztwér jednorodny ulega samorzutnie przejsciu w uk#tad dwu-
fazowy, wspédczynnik dyfuzji jest mniejszy od zera (D~0). Dla
stanu réwnowagi obu Tfaz wspédczynnik dyfuzji staje sie rowny
zeru (D"0). Zgodnie =z prawem Ficka sita napedowa procesu
dyfuzji jest gradient stezenia. W stezonych uktadach polimerowych
dyfuzja sktadnika wywotana jest jednakgradientem potencjatu
chemicznego, mozliwy jJest =zatem przypadek, w Kktorym gradienty
stezenia ipotencjatu chemicznego beda miaty znak przeciwny,
a wspédczynnik dyfuzji (definiowany zgodnie z prawem Ficka)
bedzie ujemny.

Zaleznos¢ wspoétczynnika dyfuzji od potencjatu chemicznego

podaje réwnanie:

D. = B> <5 >

Poniewaz potencjat chemiczny mozna wyrazi¢ wzorem:
u, =uTo# RT 1In fsi X ‘(6)7

réwnanie na wspédczynnik przyjmie postac:
D> = <B' RT/V tl1+ 8THE) <7 >
gdzie: - wsp6dczynnik dyfuzji sktadnika "i",
B( - wsp6tczynnik ruchliwosci (B >0),
- potencjat chemiczny w warunkach standardowych,
f® - wspoétczynnik aktywnosci sktadnika czystego.
Ostatni czdon roéwnania decyduje czy wspoédczynnik dyfuzji jest

dodatni, ujemny czy réwny zero, zgodnie z trzema mozliwoSciami:

gdy alnf® /731nxi > -1 to >0 )
gdy 31nf® /31nxi < -1 to D<O (©))
gdy 31nf® /ainx = -1 to D;=0 (10)
Rozwiagzanie powyzszych réwnan rézniczkowych prowadzi do

nastepujacej zaleznosSci:



= I/x" (11)
Rownania (6) 1 (11) wskazuja, ze gdy z jakiejkolwiek przyczyny
wspédczynnik aktywnosci sktadnika "i” w uktadzie dwusktadnikowym
zwiekszy sie do wartosci f® x; > 1, nastapi proces rozdziatu
fazowego, a sktadnik ten bedzie dyfundowat z roztworu o stezeniu
mniejszym do roztworu o stezeniu wiekszym. Dyfuzja sktadnika jest
odwrotna do gradientu stezenia, ale zgodna z gradientem
potencjatu chemicznego.

Wprowadzenie substancji wytracajacej do roztworu
b*onotwdrczego powoduje samorzutne rozdzielenie uktadu na dwie
fazy w momencie osiagniecia obszaru o ograniczonej rozpusz-
czalnos$ci (punkt B na rys.2.8.). Aktywno$s¢ polimeru wbwczas
wzrasta, wspoédczynnik dyfuzji przyjmuje warto$é¢ ujemng, a dyfuzja
polimeru przebiega w kierunku przeciwnym do gradientu stezenia.
Po osiggnieciu stezenia, w ktorym lepkos¢é jest tak duza, ze
polimer przechodzi w stan zelu, dyfuzja ta zostaje zahamowana
(punkt D na rys.2.8.).

Najczesciej stosuje sie dwa sposoby wytrgcania membran z
polimerowych surowcéw bdonotwérczych. W pierwszym z nich [250]
substancja wytracajaca wprowadzana jest z fazy gazowej. W tym
przypadku proces wytracania jest bardzo wolny 1 otrzymuje sie
membrane o  jednorodnej strukturze bez warstwy naskorkowej
(membrany symetryczne). Mechanizm tworzenia membran tego typu
mozna tatwiej zrozumiecd Sledzac zmiany stezenia polimeru,
rozpuszczalnika i substancji wytracajacej w trakcie procesu
preparowania. Poniewaz dyfuzja substancji wytracajacej do
powierzchni wylanej membrany przebiega wolno, zmiany stezenia

substancji wytracajacej w catym przekroju membrany, w trakcie
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zelowania, sa niewielkie. Powoduje to wytrgcanie polimeru wzd4uz
catego przekroju poprzecznego membrany, praktycznie w tym samym
czasie. W skali mikroskopowej wystepuja obszary réznigce sie
stezeniem polimeru, ktére odgrywaja role centrow zarodnikowania w
procesie zelowania. Sa one rozrzucone beztadnie wewnatrz wylanego
filmu, dajac w efekcie strukture nieuporzadkowang membrany.
Zmiany stezenia substancji wytrgcajacej w trakcie tworzenia sie

tego typu membran przedstawiono na rys. 2.9.

Czynnik wytracajacy Membrana
w Tazie gazonej o strukturze
symetrycznej

§ 3
y ¢y
g &
& =
<

faza gazowa grubos¢ wylanego filnu

Rys.2.9. Zmiany stezenia czynnika wytracajacego w roztworze bto-
notwérczym w réznych okresach procesu formowania membra-
ny o strukturze symetrycznej (B-poczatek wytracania
polimeru, D-punkt tworzenia zelu)

Fig-2.9. Change of nonsolvent concentration in the membrane
forming solution in various periods of symmetrical
membrane forming process (B-begining of the membrane
precipitation, D- gel forming point)

Przy wytrgcaniu membran w fazie ciektej zelowanie przebiega
przez zanurzenie wylanej membrany w #4azni zawierajacej substancje

wytracajaca. W tym przypadku proces zelowania przebiega =z duza



szybkoscia, a otrzymana membrana ma strukture asymetryczng.
Tworzenie warstwy naskérkowej mozna zilustrowac¢ analizujgc zmiany
stezenia substancji wytrgacajacej w trakcie procesu zelowania
(rys.2.10.). Ze wzgledu na znaczny gradient stezenia i aktywnosci
sktadnikéw uk#adu na granicy rozdziatu roztwér blonotwérczy-
substancja wytracajaca, dyfuzja polimeru w tym miejscu nie jest
przypadkowa, Jlecz przebiega w kierunku roztworu b¥onotwérczego.
Po zanurzeniu wylanej membrany do #azni 2z substancja wytracajaca
nastepuje dyfuzja rozpuszczalnika w kierunku do membrany oraz
dyfuzja substancji wytracajacej w kierunku odwrotnym. Po pewnym
czasie na powierzchni membrany stezenie substancji wytracajacej
osigga wartosé¢, przy ktérej nastepuje rozdziat fazowy, podczas
gdy wewnatrz membrany stezenie to jest znacznie wieksze. Dzieki
wysokiemu gradientowi potencjatu chemicznego polimeru wzdtuz
przekroju poprzecznego wylanej membrany nastepuje transport poli-
meru w kierunku prostopadtym do powierzchni. Prowadzi to do wzros-
tu stezenia polimeru w warstwie powierzchniowej z utworzeniem bar-
dziej stezonej warstwy naskorkowej, charakterystycznej dla membran
typu asymetrycznego. Utworzona warstwa naskdrkowa ogranicza dalszy
transport substancji wytracajacej w kierunku membrany, jak réwniez
rozpuszczalnika w kierunku przeciwnym. Staje sie ona zatem barie-
ra ograniczajaca dyfuzje substancji wytrgcajacej i powoduje
znaczng ro6znice jego stezenia w przekroju membrany.

Istnieje roéwniez poglad, ze znaczny wpdyw na tworzenie sie
warstwy naskorkowej odgrywa etap odparowania rozpuszczalnika z
powierzchni wylanej membrany [109],

Mechanizm formowania struktury pod warstwg naskorkowg jest

taki sam, jak przy wytracaniu membran symetrycznych. Pod



- 43 -

powierzchnig warstwy naskérkowej membran asymetrycznych moze
zosta¢ uksztattowana struktura typu gabczastego lub struktura z

duzymi otworami o réznym ksztakcie.

taZnia wutracajaca Grubofélfmvwlanego

Rys.2. 10. Zmiany stezenia czynnika wytracajacego w roztworze
btonotwérczym w réznych okresach procesu formowania
membrany o strukturze asymetrycznej (oznaczenia jak

wyzej)

Fig.2.10. Change of nonsolvent concentration in the membrane for-
ming solution in various periods of asymmetrical membra-
ne forming process (signs as above)

Tworzenie struktury gabczastej spowodowane jest dyfuzja
substancji wytrgcajacej przez warstwe naskorkowg w g¥ab wylanej
membrany. W zaleznosci od przepuszczalno$ci tej warstwy szybkosc¢
dyfuzji zaréwno substancji wytracajacej, jak 1 rozpuszczalnika

moze by¢ rézna, zroéznicowany rowniez moze by¢ gradient stezenia

czynnika wytracajacego w przekroju poprzecznym wylanej membrany.



Zilustrowano to na rys. 2.11, gdzie przedstawiono zmiane stezenia
substancji wytracajacej w trakcie tworzenia membrany o jednorod-
nej 1 niejednorodnej strukturze gabczastej. Jednorodnag struk-
ture porow w membranie otrzymuje sie wolwczas, gdy roéznica
stezen substancji wytracajacej w przekroju membrany jest
niewielka, a czas, w ktérym uktad osigga punkt tworzenia sie zelu
(punkt D na rys. 2.11), jest jednakowy dla catego przekroju
membrany . Niejednorodna struktura poréw powstaje natomiast
wéwczas, gdy czas miedzy poczatkiem wytrgcania (punkt B) i
zelowaniem polimeru (punkt D) wzrasta w miare zwiekszania sie
odlegtosci od warstwy naskoérkowej.

Proces tworzenia membran asymetrycznych, charakteryzujacych
sie strukturg zawierajaca makropory, jest bardziej skomplikowany i
trudny do jednoznacznego wyjasnienia. Istotng role odgrywa tutaj
zjawisko synerezy oraz wptyw sit naprezeniowych wystepujacych w
zestalonym polimerze. Przy tworzeniu struktury dwufazowej (ciekta
i zelowa) w warunkach rozdziatu fazowego sity miedzyfazowe daja
poczatek naprezeniom kapilarnym dziatajacym na Zzelowg Tfaze
polimerowg. Wykazuje ona tendencje do zrastania lub zatamania,
badz tez do eliminacji fazy ciektej zajmujacej puste
przestrzenie. Wielkosc¢ tych naprezen kapilarnych moze by¢
okreslona przez zalezno$¢ Younga-La Place"a:

P = 2ecr/r (€¥))
gdzie: P - naprezenie rozcigagajace w polimerze,
a - napiecie miedzyfazowe miedzy polimerem a ciecza,
r - promien poréw.
Wynika z tego, ze dla okreslonego uktadu im mniejsze jest r,

tym wieksze jest naprezenie w polimerze. Sity naprezeniowe moga
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Rys.2.11. Zmiany stezenia czynnika wytrgcajgacego w roztworze bdonotwérczym w réznych
okresach procesu formowania membrany asymetrycznej o gabczastej strukturze
poddtoza (oznaczenia jak wyzej). A-niejednorodna wielko$¢ poréw, B-jednorodna
wielkos¢ poroéw

Fig.2.11. Change of nonsolvent concentration in the membrane forming solution in various

periods of asymmetrical membrane forming process with spongy structure of mem-

membrane matrix (signs as above). A-heterogeneous pore size, B-homogeneous pore
size
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spowodowaé¢ przerwanie warstwy naskérkowej, a miejsca zerwania
tworzg woéwczas punkty inicjujace wzrost makroporéw. Wewnagtrz
utworzonego otworu wymiana rozpuszczalnika i substancji
wytracajacej jest szybsza niz w innych obszarach wylanej membrany,
a front wytrgcania przesuwa sie znacznie szybciej niz miedzy
otworami. Miedzy tworzacymi sie makroporami powstaje struktura
gabczasta. Spos6b  tworzenia  takiej struktury przedstawiono

schematycznie na rys. 2.12.

a)
czynnikwytracajacy warstwa naskorkowa
regionB-D(na ras. )
7277277 "KAE T tt— roztwér btonotwérczu
W
b)

warstwg naskorkowa
region B*-p (narys 1
roztwér btonotwdrczy

Rys.2.12. Schemat tworzenia poréw w ksztakcie "palcédw™ w membra-
nach asymetrycznych (oznaczenia jak wyzej). A-inicjowa-
nie, B-wzrost

Fig.2.12. Scheme of finger-like pore formation process in asym-
metrical membranes (signs as above), A-initiation,
B-growth



2.4.3. Wptyw parametrow formowania asymetrycznych membran
na ich strukture

Opierajac sie mechanizmie Tformowania asymetrycznych membran
mozna przeprowadzi¢ optymalizacje procesu ich preparowania.
Wsp64czynnik aktywnosci polimeru w uktadzie polimei- rozpuszczal-
nik - substancja wytracajaca, jak 1 stezenie polimeru w
poczatkowym punkcie zelowania (punkt B na rys.2.8) oraz w punkcie
pednego zelowania zalezne sga "od vrodzaju uzytej substancji
wytracajacej i rozpuszczalnika. Wartosci wspodczynnikdw
aktywnosci sktadnikéw uktadu nie sa publikowane w literaturze, a
doswiadczalnie sg trudne do wyznaczenia.

Sity wzajemnego oddziatywania polimei- rozpuszczalnik mozna w
przyblizeniu scharakteryzowa¢ poprzez réznice parametrow
rozpuszczalnosci polimeru i rozpuszczalnika. Ro6wnanie Hildebranda
[72] podaje zaleznos$¢ zmiany entalpii mieszania polimeru i
rozpuszczalnika oraz 1ich entalpii parowania w powigzaniu z

parametrami rozpuszczalnos$ci:

(13)
i
€2))
gdzie: AHm - entalpia mieszania,
R 3 - odpowiednio ukamki objetosciowe rozpuszczalnika

i polimeru,

- catkowita objeto$¢é mieszaniny,

AE “ odpowiednio entalpia parowania rozpuszczalnika
i polimeru,
- odpowiednio objetosciowe utamki molowe rozpusz-

czalnika 1 polimeru,

5i,52 - parametry rozpuszczalnosci.



Jezeli roéznica parametréw rozpuszczalnosci jest mata, polimer i
rozpuszczalnik wykazuja dobrag =zdolno$¢ wzajemnego mieszania.
Oznacza to, ze czas potrzebny do usuniecia rozpuszczalnika ze
struktury polimeru bedzie dtuzszy, a proces formowania membrany
wolniejszy. Przyjmuje sie, ze polimer nie rozpuszcza sie W roz-

puszczalniku, jezeli réznica miedzy parametrami rozpuszczalnosci

przekracza jednos¢é. W tabeli 2.4 przedstawiono wielkos¢
porowatosci membran otrzymanych z réznych polimeroéw i
rozpuszczalnikow, zestawionych w kolejnosci wzrastajacych

parametrow rozpuszczalno$ci rozpuszczalnika [25], Na rys. 2.13
przedstawiono natomiast zmiane porowatosci membran z octanu
celulozy w zaleznos$ci od parametru rozpuszczalnosci rozpuszczalni-
ka [137], Wiadome jest, ze porowatos¢ membran wzrasta ze wzrostem
parametru rozpuszczalnosci rozpuszczalnika (wyjatek stanowiag
membrany otrzymane przy uzyciu dimetyloformamidu). Tendencja do
tworzenia membran o strukturze gabczastej lub zawierajacych
makropory jest roéwniez zwigzana z réznicag parametréw rozpusz-
czalnosci polimeru i rozpuszczalnika. Mniejsza zdolno$¢ mieszania
rozpuszczalnika 1 polimeru, przy statych pozostatych parametrach
procesu, powoduje tworzenie membran o strukturze zawierajacej
makropory.

Energia wzajemnego oddziatywania rozpuszczalnik-substancja
wytrgcajaca jest waznym parametrem przy doborze uk#adu do
formowania membran. Miarg tej energii moze by¢ entalpia mieszania
rozpuszczalnika 1 substancji wytracajacej. Uktady charakteryzu-
jace sie duzg wartoscig entalpii mieszania wykazujag wieksza
szybkos¢ wytracania polimeru 1 w zwigzku z tym tendencje do
tworzenia membran o strukturze® makroporowatej. Na rys.2.14

przedstawiono wzrost temperatury mieszania réwnych ilosci



Porowato$¢ membran w zaleznos$ci

Rozpuszczalnik

Tetrahydrofuran
Tlenek propylenu
Mréwczan etylu
Aceton

Dioksan

Kwas octowy
Dimetyloacetamid
N-metylopirolidon
Dimetylosulfotlenek
Dimetyloformamid

Parametr

rozpuszczal-
nosci roz-

octanu

od parametru rozpuszczalnosci

Tabela 2.4

rozpuszczalnika

Porowatos¢*"membran (%) otrzymanych z

polistyrenu poli(chlorku poliweglanu poiiakrylonitrylu

puszczalnika celulozy

18, 2
18, 4
8 8
19, 8
20,0
20, 2
21,6
22, 6
24,0
24, 2

33
15
18
47
82
83
85
87
87
72

nierozp.

nierozp.

58

nierozp.

74
82

nierozp.

wjnylu)

11

nierozp.

nierozp.

68
78

nierozp.

9

nierozp.

30

nierozp.

77

nierozp.

""oznaczona jako zawartos¢ wody w membranie (w % wagowych)

wymiar:

510~3[J/m3]1/2

nierozp.
nierozp.
nierozp.
77
80
nierozp.
77



rozpuszczalnika i substancji wytracajacej w  funkcji czasu
zelowania membrany =z 15% roztworu poliamidu aromatycznego
(Nomex) [151].-

Stosowanie dodatkéw modyfikujacych do roztworu bdonotwdrczego
lub  substancji wytracajacej wptywa na szybkosé formowania

membrany, a tym samym na jej strukture. Dodanie do substancji

100

................ PARAMETR ROZPUSZCZALNOSCI —

Rys.2.13. Zaleznos$¢ porowatosci membran z octanu celulozy od
parametru rozpuszczalno$ci rozpuszczalnika

Fig.-2.13. Dependence of cellulose acetate membrane porosity on
solubility parameter of solvent



wytracajacej takich zwigzkow, jak sole, cukry, gliceryna,
zmniejsza szybko$¢é wytracania polimeru I sprzyja tworzeniu
membran o strukturze gabczastej [59], Te same modyfikatory

stosowane jako dodatek do roztworu bdonotwdérczego zwiekszaja

40
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Rys.2.14. Wzrost temperatury mieszania DMSO i DMAc z réznymi
substancjami wytracajacymi w zaleznosci od czasu wytra-
cania membrany z roztworu zawierajacego 15% poliamidu
aromatycznego (Nomex), DMSO-dimetylosulfotlenek, DMAc-
-diacetyloacetamid

Fig-2.14. Increase of mixing temperature of DMSO and DMAc with
various nonsolvents depending on membrane precipita-
tion time from 15% solution of aromatic polyamide
(Nomex), DMSO-dimethyl sulfoxide, DMAc-dimethylacetamid



szybko$¢ zelowania membrany, a tym samym sprzyjaja tworzeniu
membran zawierajacych makropory, podczas gdy 1inne (np. benzen)
zmniejszaja szybkos¢ procesu rozdziatu fazowego, tworzac
struktury gabczaste [151].

Stezenie polimeru w roztworze bdonotwérczym ma znaczny wpiyw

na strukture i w#asnosci membran asymetrycznych. Mate stezenie

polimeru sprzyja wytracaniu membran asymetrycznych, duze
natomiast - struktur gabczastych. Zjawisko to mozna wytduma-
czy¢ rozpatrujac proces inicjowania i1 wzrostu makroporow.

Wieksze stezenie polimeru w roztworze b#onotwérczym wpitywa na
wiekszg wytrzymatos¢ warstwy naskoérkowej membrany, co zapobie-
ga jej pekaniu, a zatem inicjowaniu tworzenia sie struk-
tury zawierajacej makropory. Wielko$¢ stezenia, przy ktorym
tworzy sie taka badz inna struktura, zalezy od rodzaju polimeru i
rozpuszczalnika. Ponadto jezeli stezenie polimeru jest za mate,
np. w granicach 3%, to faza bogata w polimer bedzie wykazywata
tendencje do nieciggtosci (np. bedzie wystepowata w postaci
drobnych kropel lub czastek), podczas gdy faza uboga w polimer
bedzie ciagta. Z drugiej strony, jezeli stezenie polimeru jest za
duze, np w granicach 50%, to faza bogata w polimer bedzie
ciggta, a faza uboga w polimer nieciggta. Przy stezeniu polimeru
w granicach 10-40% zdarza sie czesto, ze oObie fazy: bogata i
uboga w polimer sa ciagte, tzn. wytwarza sie podtoze ciaggte
wypednione cieczg ubogg w polimer z uformowaniem membrany o
odpowiedniej strukturze.

Istotng kwestig w preparatyce membran jest wybdr odpowiedniego
materiatu polimerowego. Korzystnie jest zastosowacé polarne

materiaty polimerowe, gdyz utatwia to dobranie odpowiedniego



uktadu rozpuszczalnik-substancja wytracajaca. Ogolnie biorac
polimery niepolarne (np.polietylen) wymagaja specjalnych uktadéw
rozpuszczalnikéw i1 dlatego sg niedogodne do wytwarzania membran.
Nalezy roéwniez wzigé pod uwage stopien krystalicznosci polimeru
oraz jego temperature zeszklenia. Jezeli maja by¢ wytworzone
membrany wysoce porowate, o] dobrej przepuszczalnosci i
selektywnosci, konieczne jest, aby polimer wykazywat albo wysokag
temperature zeszklenia, albo duzy stopien krystalicznosci, badz

tez obie cechy razem.

2.4.4. Podsumowanie
Mechanizm tworzenia asymetrycznych membran ultrafiltracyjnych

otrzymywanych metoda rozdziatu fazowego podzieli¢ mozna na dwa

etapy:

1) tworzenie warstwy naskérkowej przez zelowanie polimeru w
gornej powierzchni wylanej membrany, przy zwiekszajacym sie
stezeniu polimeru na skutek desolwatacji,

2) tworzenie makroporowatego podtoza w wyniku rozdziatu fazowego
typu ciecz-ciecz.

Na tym drugim etapie polimer tworzy ciggta matryce membrany,

a koncowa jej struktura jest typowa strukturag gabczastg. Gdy

réznica potencjatu chemicznego rozpuszczalnika w roztworze

b+onotwérczym i substancji wytrgcajacej Jjest duza, moga sie
tworzyé membrany o] strukturze zawierajacej réwniez puste
przestrzenie (pory) o ro6znym ksztatcie. O korficowej strukturze
membrany decyduje przede wszystkim rodzaj uktadu polimei- rozpusz-
czalnik 1 rozpuszczalnik-substancja wytrgacajgca oraz stezenie

polimeru w roztworze b¥onotwérczym.



3. MODELE TRANSPORTU MASY PRZEZ MEMBRANY SYNTETYCZNE

Teorie przedstawiajace transport masy przez membrany opieraja
sie na termodynamicznym opisie procesu lub tez wprowadzaja
odpowiedni TFfizyczny model membrany. W pierwszym przypadku otrzy-
muje sie ogdélny opis procesu, ktéry odnosi sie zaréwno do ultra-
filtracji (mikrofiltracji), jak i odwréconej osmozy, w drugim
natomiast uzyskuje sie bardziej wyczerpujace informacje na temet
mechnizmu transportu i selektywnosci, ale rzetelno$¢ danych zalezy
od trafnosci wyboru modelu.

Idealne roéwnolegte wiagzki poréw wystepuja jedynie w niektérych
membranach do mikrofiltracji (rys.3.1), natomiast w membranach
stosowanych do ultrafiltracji czy odwréconej osmozy taki idealny
uktad pordéw nie jJest spotykany. Wiekszos¢ membran ma strukture
gabczastag lub gesto upakowanych kulek z polimeru (ang. modular
structure) (rys.3.1 c-d). Transport wody 1 substancji rozpusz-
czonych odbywa sie w przestrzeniach miedzy kulkami polimeru 1lub
+ancuchami struktury gabczastej.

W rozwazaniach nad opisem transportu masy przez poédprzepusz-
czalne membrany nalezy uwzgledni¢ asymetryczno$¢ membran, ktéra

wywiera znaczacy wptyw na szybkosé¢ i1 selektywno$¢é¢ transportu.

3.1. MODEL TRANSPORTU OPARTY NA TERMODYNAMICZNYM OPISIE

PROCESOW NIEODWRACALNYCH

Jezeli uktad membrana - roztwér nie wystepuje w stanie réwno-
wagi, zaleznos$¢ transportu sktadnikéw roztworu przez membrane od
sity napedowej procesu mozna przedstawi¢ za pomoca nastepujacego

réwnania fenomenologicznego [43]:



Rys. 3.1. Schemat réznych struktur membranowych:
a - membrany porowate do mikrofiltracji
b - membrany nieporowate
c - struktura ztozona z gesto upakowanych kulek polimeru
d - struktura gabczasta
Fig. 3.1. Scheme of various membrane structures:
a - porous microfiltration membranes
b - nonporous membranes

c - structure of close-packed polymer spheres
d - spongy structure
J =1 F+ V L F (15)
i li 1 i J
gdzie: - strumien sktadnika "i"
L L - wspédczynniki fenomenologiczne przeptywu,
F,»F - sita termodynamiczna dziatajagca na sktadnik.

Najistotniejsza cecha wspo6tczynnikéw fenomenologiczych jest

ich symetryczno$¢, tzn.:
i T b opray i~ ] (16)

Pierwszy czton roéwnania (15) oznacza, ze i-tysktadnik bedzie
poruszac siezawsze z kierunkiemdziatania sity, bedzie
zawsze dodatnie. Drugi cz#on wyraza zalezno$¢ miedzy strumieniem
sktadnika "i" a sitami dziatajacymi na pozostate sktadniki.

Dla transportu membranowego kierowanego rdéznicg cisnien wpro-
wadzono [76,78] nastepujace rownanie opisujace transport

rozpuszczalnika (J*) 1 substancji rozpuszczonej P s):
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\%

3

S

L (AP - crAll)

VWAL + (1 -a) C 3

Wartos¢ u (wspoétczynnik, przepuszczalnosci substancji

czonej) mozna wyrazi¢ zaleznoscia:

u= (@d " LR2)Hs

an
18)

rozpusz-

9

gdzie: L - wspétczynnik przepuszczalnosci hydraulicznej,
Ld - wspétczynnik przepuszczalnosci osmotycznej,
AP - ré6znica cis$nien hydrodynamicznych po obu stronach
membrany,
Ali - réznica cisnien osmotycznych po obu stronach membrany,
tr - wspotczynnik "odbicia” substancji rozpuszczonej,
C - Srednie stezenie roztworu.

Transport masy przez membrany wyrazajag w tym przypadku

wspétczynniki: i er. W literaturze mozna znalezé

tych wspédczynnikéw w odniesieniu do wzajemnego

substancji rozpuszczonej i membrany oraz wody i membrany.

Pusch [124] otrzymat

zatrzymania substancji rozpuszczonej

® a

rozpuszczalnika, ktérg mozna zastosowac¢ do

Sledzenia procesu ultrafiltracji i odwrdéconej osmozy:
L 1
p

max R " 3

gdzie: m
membrany,

Kmx - maksymalny wspédczynnik zatrzymania.

Z wykresu zaleznosci I/R =

oraz warto$¢ wyrazenia L -(L/L - R2 ).
p D p max

kreslac zaleznosé

Wstawiajac

do roéwnania (17) a = R i 3 =
max v

f(I/JV) mozna otrzymaé¢ wartos¢ R

f (AP

trzy

interpretacje

oddziatywania

liniowa zalezno$¢ miedzy wspdédczynnikiem
transportem

eksperymentalnego

(20)

- cisnienie osmotyczne po wysokocisnieniowej stronie

max

nastepnie

- CrAlT)



mozna odczytaé¢ wartosé Lp oraz Ld z nachylenia prostej roéwnania
(20).

W przypadku duzych szybko$ci transportu oraz znacznej roéznicy
stezen po obu stronach membrany zaleznos$¢ miedzy i nie moze
by¢ reprezentowana przez rownanie (18), nalezy bowiem uwzglednidé
zaleznos¢ miedzy szybkos$cig transportu rozpuszczalnika a réznica
stezen miedzy roztworem a permeatem. W tym celu Spiegler i Kedem
[146] wprowadzili réwnania miejscowej przepuszczalno$ci rozpusz-

czalnika 1 substancji rozpuszczonej:

JV = - Plo(dP/dx - crdn/dx) (21)
JS = - P—dCS/dx - Q- CS JV (22)
gdzie: x - wspoédrzedna dtugosci,

P - miejscowy wspédczynnik przepuszczalnos$ci substancji
rozpuszczonej,

P - wspédczynnik przepuszczalnosci hydraulicznej,

a - miejscowy wspédczynnik odbicia,

C - stezenie substancji rozpuszczonej.

Catkujac réwnania (21) i (22) dla warunkéw granicznych otrzy-

muje sie wyrazenie okreslajgce stezenie substancji rozpuszczonej
po obu stronach membrany (gdzie c® - stezenie substancji rozpusz-

czonej po stronie retentatu, c - stezenie substancji rozpuszczo-

nej po stronie permeatu):

fi = -i-- i-eexp- -i .(1-a) 23)
c - 1l-a 1l-a P
Ax = t X 4)
gdzie: t - parametr uwzgledniajacy droge czasteczki w membranie,

X - grubos$¢ membrany.
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Z rownania tego mozna wyznaczy¢ wielkosé: a i Ax/P.

3.2. MODEL OPARTY NA POROWATEJ STRUKTURZE MEMBRANY

Model zaktada cylindryczne, o] przekroju kotowym, pory
rozciggajace sie prostopadle do powierzchni membrany. Szybkos$é
transportu okresla wéwczas roéwnanie Poiseuille®a, a wkasnosci
rozdzielcze - mechanizm sitowy. Membrana zawiera pory o roéznych
Srednicach, na skutek czego substancja rozpuszczona nie jest
catkowicie zatrzymywana. W modelu tym roéwnania transportu mozna

wyrazi¢ nastepujaco:

J, = -k, AP + k -AP (25)

J_ = -k, AP-C_~ (26)
Wspétczynniki kt i oznaczaja przepuszczalnos¢é membrany o
Srednicy poréw odpowiednio wiekszej (k» I mniejszej (k2) niz

Srednica czagstek substancji rozpuszczonej i moga by¢ wyznaczone z
réwnania:
k = £ 8-t -A
gdzie: c - utamek otwartej przestrzeni membrany (porowatos¢),
r - promien poréw,
t) - lepko$¢ roztworu.

Rzeczywiste membrany mikro- i ultrafiltracyjne nie stosuja sie
Scisle do modelu sitowego, w Kktérym vrozdziat nastepuje wg
wielkosci czasteczek, a na przeptyw wpltywajg sity wzajemnego
oddziatywania sktadnikéw roztworu z polimerem stanowigcym
szkielet membrany. Zaproponowany przez Mertena [102] model
transportu, przy zatozeniu, ze przeptyw wewnagtrz porow ma
charakter zaroéwno lepkosciowy, jak i dyfuzyjny, uwzglednia tarcie

przeptywajacej cieczy o Sciany poréw, na co juz wczes$niej zwrocit



uwage Spiegler. Przeptyw substancji rozpuszczonej przypadajacy na

jednostke powierzchni membrany (3sp) podaje roéwnanie:

{rRT © dc sp (s:p u ,001
JP - ts ~>r +s - (€3]
gdzie: f - wspédczynnik tarcia uktadu substancja rozpuszczona-
-woda,
Cm— stezenie substancji rozpuszczonej w porach,
b - parametr uwzgledniajacy tarcie,
u - predkos¢ liniowa cieczy w porach,

(RT)- odpowiednia stata gazowa; temperatura.
Po scatkowaniu roéwnania (28) dla odpowiednich warunkéw brzego-
wych otrzymuje sie zaleznos$¢:
c - b r 1 Uudy (29)
CTrt = iT +[ 1 “ K exp' _ c~ D
S S SwW
gdzie: K - wspédczynnik dystrybucji uwzgledniajacy réznice stezen
substancji rozpuszczonej w roztworze wypedniajagcym
pory oraz w roztworze nad powierzchniag membrany,
D - wspoédczynnik dyfuzji substancji rozpuszczonej w wodzie,
sw
K=2¢C_"/C_~ ; b=1+Ff _/f_,
sp S sm sw

fmf wsp6tczynnik tarcia uktadu substancja rozpuszczona-
-membrana.
Poréwnujac roéwnanie (23) i1 (29) mozna dostrzec wiele podo-
bienstw, ktdére wyrazajag nastepujace zaleznos$ci:
a=1- K/b (30)
p=, (R, KC D

Oba wiec modele, opisane réwnaniami (23) i (29), sa zasadniczo

zgodne i daja mozliwos¢ obliczenia maksymalnego stopnia



zatrzymania (Rmax) z réwnania (30). Roéwnania (30) 1 (31) wiaza
niezalezne od przyjetego modelu wspétczynniki & i P ze wspoétczyn-
nikami tarcia i1 dystrybucji dajac fizyczny opis mechanizmow

przeptywu i rozdziatu. Z rdéwnan tych mozna wyprowadzi¢ zalezno$¢:

= « | £ ,32
P/Ax D )
S W
z ktoérej wynika, ze stosunek (1 - <r):P dla danej membrany

zalezy jedynie od wspédczynnika dyfuzji substancji rozpuszczonej
W roztworze.

We wczesSniejszej literaturze [93] wkasnosci rozdzielcze
membran byty teoretycznie rozpatrywane w odniesieniu do
efektywnej powierzchni membrany dostepnej dla transportu
substancji rozpuszczonej oraz do tarcia miedzy czgsteczkami
substancji rozpuszczonej i $ciankami pordéw, co wyraza roéwnanie
Ferry-Faxena [93]:

A a a a

s _ A -
A 2(1ag2 - (17 ) 1 - 2,104(hs) + 2,09(”~-)3 - 0,95(as)S (33)
p P P

gdzie: AS - efektywna powierzchnia membrany dostepna dla trans-

portu substancji rozpuszczonej,

A - catkowita powierzchnia membrany,

P
a - Srednica czasteczek substancji rozpuszczonej,
d - Srednica poroéw.

Réwnanie na szybko$¢ filtracji w tym modelu wyprowadza sie z
réwnania Poiseuilee®a bioragc pod uwage fakt, ze efektywna sita
napedowa transportu stanowi réznice cisnien pomniejszong o site

tarcia miedzy substancja rozpuszczong a $cianami poréw membrany:



, H-f C" ;1 AD
t =» (14 i? 1341
przy czym H = er2/87) oznacza przepuszczalno$¢ hydrauliczna
membrany, a M - mase czasteczkowg substancji
rozpuszczonej .

Jonsson®i Boesen opisali szczegétowo model transportu oparty
na przeptywie lepkosciowym i uwzgledniajacy tarcie oraz przedsta-
wili sposéb wyznaczania parametréow b/K i tx/c z réwnania (27)
oraz b, KS, f 1 r z réwnania (32).

sm

3.3. MODEL ROZPUSZCZANIA 1 DYFUZJI

Weddug tego modelu kazdy sktadnik roztworu rozdzielanego roz-
puszcza sie w membranie i dyfunduje przez niag dzieki gradientowi
stezenia i cisdnienia. ROwnanie transportu okreslonego sk#adnika J(
uwzglednia jego ruchliwos¢, stezenie 1 site napedowg procesu

[102]:

D SuU

J. o= - 1 r ) (35)
i (RT) i dC~ 9ad Ci “ Vt 9rad P

gdzie: Ds - wspOtczynnik dyfuzji sktadnika 1 w membranie,

C - Srednie stezenie sktadnika i w membranie,

c
I

potencjat chemiczny sktadnika 1,
Vj - objetos¢ molowa sktadnika i.
Po scatkowaniu réwnania (35) przy zatozeniu, ze réznica stezen
wody po obu stronach membrany jest bardzo mata, otrzymuje sieg

uproszczone roéwnanie opisujgce transport wody (") i substancji

rozpuszczonej (J ) [102]:



= -A-(AP - AU) (36)
Js= -B-ACs G37)
gdzie: ACS - réznica stezen substancji rozpuszczonej po obu

stronach membrany,

DCV D K

A 7 (RT)AX . A%

- wsp6tczynnik dyfuzji substancji rozpuszczonej w
membranie,

- wsp6tczynnik dyfuzji wody w membranie,

Cw - Srednie stezenie wodyw membranie,
V. - objetosé¢ molowa wody.
A i B sa statymi przepuszczalnosci membrany @A) i

substancji rozpuszczonej (E).

2 roéwnan (36) i (37) mozna obliczy¢ stezeniesubstancji
rozpuszczonej w roztworze przechodzacym przez membrane oraz

maksymalny stopien zatrzymania:

J DCVC ™"
I _s. £/, _ S s s W
D6 W 28>
,Cct ", K DV
flax = 1 “ cM =1 " TT -~ (39)
AP->00 K DWVW
gdzie: C " - stezenie wody w permeacie,

Ks,K"- wspédczynniki dystrybucji substancji rozpuszczonej
i wody miedzy fazg membrany a roztworem.

2 przedstawionych réwnan wynika, ze transport wody i substancji
rozpuszczonej jest odwrotnie proporcjonalny do grubosci membrany,
natomiast stopien zatrzymania nie zalezy od tego parametru.
Stopien zatrzymania ros$nie ze wzrostem réznicy cisnien (AP - Ali),

natomiast transport substancji rozpuszczonej jJest praktycznie



niezalezny od tej réznicy.
Opierajac sie na modelu uwzgledniajacym sity tarcia Spiegler i

Kedem [142] wyprowadzili nastepujace roéwnanie na wspotczynnik

odbicia:
. Cs/g 1+ (fs mlis:w ) (Vs/Vw)
a - | ] * ~ | <« »
¢ /c, 1+ (F_/T_) [

(oznaczenia jak w réwnaniach poprzednich)
Poréwnujac roéwnania (30) i (40) oraz uwzgledniajgc zaleznos$¢

wyrazong réwnaniem (40) otrzymujemy wzdér na wspoédczynnik odbicia:

w w

Zgodnie z ta zaleznosSciag selektywnos¢ membran determinujag dwa
czynniki:
- stosunek rozktadu substancji rozpuszczonej i1 wody miedzy

roztwér 1 membrane,

- wspétczynniki uwzgledniajace tarcie oraz dyfuzje cisnieniowg.

3.4. PODSUMOWANIE

Jednolity opis transportéw membranowych wobec ich réznorodnosci
mozliwy jest jedynie za pomocg og6lnych teorii lub praw. Coraz
wieksza liczba fizykéw i1 fFfizykochemikdéw sktania sie ku opisowi
proces6w transportowych za pomocg termodynamiki nieréwnowagowej .
Termodynamika nieréwnowagowa opisuje transporty w kategorii sit
termodynamicznych (F*)/ ktére powoduja przenoszenie strumieni
czagstek (J ). w rozwigzaniach szczegétowych uzyskuje sie wspot-
czynniki fenomenologiczne przeptywu Lijp charakteryzujace
ilosciowo wspotzaleznos¢ sit i przeptywéw Ilub tez uzyskuje sie

wspétczynniki zwane praktycznymi (Lp,cr,w), uwzgledniajac sity



wzajemnego oddziatywania miedzy fazami uktadu membrana - roztwoér.
W transporcie masy przez membrany, niezaleznie od przyjetego

modelu, istotne sg dwa ogélne spostrzezenia:

- transport zaréwno wody, jak 1 substancji rozpuszczonej jest
odwrotnie proporcjonalny do grubosci membrany, natomiast stopien
zatrzymania nie jest funkcjag tego parametru,
efektywna membrana powinna by¢é dobrze przepuszczalna dla
rozpuszczalnika, natomiast praktycznie nieprzepuszczalna dla

danej substancji rozpuszczonej.



4. POLARYZACJA STEZENIOWA

Z punktu widzenia ekonomiki procesu ultrafiltracji 1 innych
proceséw membranowych wazng role odgrywa zjawisko polaryzacji
stezeniowej utrudniajace prowadzenie wszystkich proceséw
membranowych. Polaryzacja stezeniowa powoduje w bezposSrednim
sasiedztwie membrany tworzenie sie warstwy granicznej roztworu o
stezeniu przewyzszajacym Srednie stezenie roztworu rozdzielanego,
w wyniku czego nastepuje niekorzystne obnizenie szybkosci procesu
oraz zmiana whasnos$ci seperacyjnych membrany.

Na rys.4.1 przedstawiono zasade tego zjawiska oraz przebieg
zmian stezenia substancji zatrzymywanej przez membrane w miare
zwiekszania sie odlegtosci od powierzchni membrany. Na rys. 4.1
zobrazowano roéwniez schemat transportu masy w poblizu warstwy
granicznej . Zjawisko polaryzacji stezeniowe]j mozna opisac
matematycznie przy zastosowaniu tzw. modelu filmu powierzchnio-
wego [53,134], ktoéry zaktada istnienie przy powierzchni membrany
laminarnej warstwy roztworu réwniez w warunkach przeptywu
burzliwego. W trakcie procesu ultrafiltracji lub odwréconej
osmozy substancja rozpuszczona przenoszona jest do powierzchni
membrany na zasadzie unoszenia konwekcyjnego, gromadzi sie na
powierzchni, a nastepnie dyfunduje z powrotem do roztworu pod
wptywem gradientu stezenia. Poczagtkowo szybkos$¢é transportu
konwekcyjnego przewyzsza szybkos¢ dyfuzji w kierunku przeciwnym,
co wywotuje wzrost stezenia w warstwie powierzchniowej. Ostatecz-
nie ustala sie réwnowaga miedzy szybkoscig transportu w kierunku
membrany a szbkos$cig dyfuzji wstecznej. W tych warunkach stezenie

substancji rozpuszczonej w warstwie polaryzacyjnej osigga wartosc¢



warstwa
graniczna

Rys. 4.1. Model zjawiska polaryzacji stezeniowej (oznaczenia w
teks$cie)

Fig. 4.1. Model of concentration polarization phenomenon (des-
cription in the text)

stata, zawsze jJednak wyzszg niz stezenie roztworu przeptywajgcego

nad powierzchnig membrany. Réwnanie transportu masy w warunkach
réwnowagi mozna otrzyma¢ z bilansu masy:

JVC + D s dy - j_Cc =0 642L
gdzie: J - szybkos¢ filtracji,
C - lokalne stezenie substancji rozpuszczonej,
Cp - stezenie substancji rozpuszczonej w permeacie,
y - wspo6drzedna prostopadta do powierzchni membrany,
- wspo6dczynnik dyfuzji substancji rozpuszczonej w
roztworze.
Catkujac roéwnanie (42) dla warunkéw brzegowych:
C = dla y =0

i c=2¢C dla vy

5

otrzymujemy zaleznos$¢:



gdzie: Cm - stezenie substancji rozpuszczonej w warstwie gra-

nicznej,
C - Srednie stezenie substancji rozpuszczonej w roztworze,
5 - grubos$¢ warstwy granicznej.

Wprowadzajac do rownania (43) stopien zatrzymania substancji

rozpuszczonej (R) definiowany roéwnaniem:
R=1-¢C/C “4
otrzymujemy zalezno$¢:
exp(J S/D )
C/ Cs = R + (1-R) exp (JVS/DS) (45)

Wed4ug roéwnania (45) wspotczynnik polaryzacji stezeniowej Cm/CS
jest funkcja szybkosci filtracji, wspétczynnika dyfuzji substancji
rozpuszczonej i grubosci warstwy polaryzacyjnej. Oznacza to, ze
polaryzacja stezeniowa jest zjawiskiem szczegélnie niebezpiecznym
dla membran o wysokiej przepuszczalnosci i substancji o wysokich
masach czasteczkowych. Zaktadajac, ze w danych warunkach procesu
szybkos¢ filtracji i wspodczynnik dyfuzji majg wartosé statla,
zjawisko polaryzacji stezeniowej mozna efektywnie kontrolowac
grubosciag warstwy granicznej ), ktéra powinna by¢é  jak
najmniejsza. Grubo$¢ warstwy polaryzacyjnej zalezy jedynie od
wymiaréw kanatu nad powierzchnig membrany oraz charakteru
przeptywu cieczy (laminarny lub burzliwy). Dla przeptywu
laminarnego grubos¢ ta jest bezposSrednio zwiazana =z wymiarem
kanatu w kierunku prostopaddym do kierunku przeptywu cieczy, tzn.

Srednica, gdy przekréj jest kotowy, i wysokos$cig kanatu, gdy



przekréj jest prostokatny. Grubos¢ warstwy polaryzacyjnej zalezy
w tym przypadku odwrotnie proporcjonalnie od d#ugosci kanatu
(lub  predkosci cieczy). Dla przeptywu burzliwego grubosé
warstwy polaryzacyjnej maleje ze wzrostem liczby Reynoldsa,
a rosnie ze wzrostem rozmiarow kanatu. Spotegowanie
zatem burzliwo$sci w obszarach przylegajacych do powierzchni
membrany moze cze$ciowo zapobiec lub ograniczyé tworzenie
sie warstwy polaryzacyjnej. Mozna to osiagna¢ albo przez
intensywne mieszanie cieczy nad powierzchnia membrany w
statycznych ukdadach membranowych albo przez wysokie predkosci
liniowe cieczy w uktadach dynamicznych.

Przedstawiony wyzej model polaryzacji stezeniowej pozwala na
rozszerzenie ilosciowych zwigzkow opisujacych zaleznosci
szybkosci filtracji od fizycznych parametréw charakteryzujacych
uktad ultrafiltracyjny lub do odwréconej osmozy, a mianowicie:
stezenia roztworu; ksztattu i1 wielkosci kanatéw przeptywowych
uktadu oraz predkosci cieczy nad powierzchniag membrany. Poniewaz
grubos¢ warstwy polaryzacyjnej nie jest znana, dogodnie jest
wprowadzi¢ do réwnania (43) wspdtczynnik wnikania masy (k).

Wéwczas réwnanie (43) przyjmuje postaé [61]:

J. =k-Inr » <4 6>
s p
Wspbétczynnik wnikania masy umozliwia okreSlenie wspétczynnika
polaryzacji stezeniowej dla réznorodnych konfiguracji uktadu
ultrafiltracyjnego i roéznych hydrodynamicznych warunkéw przeptywu.
0go6lnie zalezno$¢ taka mozna przedstawi¢ rownaniem [53]:

D d

Sh = k—aw = a-Reb-Scc- 47)
h
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gdzie: a, b, c i d - state otrzymane dla réznych warunkéw hydro-
dynamicznych przepdtywu i réznych ksztattédw geometrycz-

nych kana4éw nad powierzchnia membrany,

dh - Srednica hydrodynamiczna kanatu lub charakterystyczny
wymiar,

L - ddugos$¢ kanatu nad powierzchnig membrany,

Sh - liczba Sherwooda,

Sc - liczba Schmidta (Sc = Y )

Re - liczba Reynoldsa, )

(v - lepkos$¢ kinematyczna).

W tabeli 4.1 przedstawiono warunki zastosowania roéwnania (47)
dla przeptywu laminarnego i burzliwego oraz réznych profili
geometrycznych kanatéw nad powierzchnig membrany.

Dla przeptywu laminarnego zastosowanie réwnan (48) i (49
zalezy od d#ugosci kanatu potrzebnego do osiggniecia ustalonych
warunkéw przeptywu (L*). Wed#ug Grobera i wspétpracownikdéw [64]
dfugosé¢ ta wynosi:

L* = 0.029 d Re (55)

Dla przeptywu burzliwego wybér odpowiedniego réwnania zalezy od
liczby Schmidta (Sc), a dla wszystkich wartosci Sc stosuje sie
réwnanie (51) opisane przez Dreisslera [53],

Rézne formy roéwnania (47) wyjasniaja ilosciowy wptyw parametroéw
hydrodynamicznych przeptywu i fizykochemicznych wtasciwosci
roztworu (Srednica i dfugosé¢ kanatu, szybkos¢é¢ przeptywu, lepkosé
itp.) na proces ultrafiltracji roztworéw makroczasteczek.

Dla roztworéw koloidalnych i suspensji mechanizm jest bardziej

skomplikowany dzieki migracji poprzecznej czasteczek oraz

znacznemu wptywowi efektéw elektrokinetycznych.



Tabela 4.1

Zastosowanie rownania (48) dla réznych warunkéw hydrodynamicznych przepdywu
i geometrii kanatéw nad powierzchnig membrany

Sh = a-Reb-Scc-(d ~"L)d

Sh = (k—DS)/dh, Re = (u—dh)/v. Sc
Charakter Geometria Wartosé Wspétczynniki
przeptywu kanatu N
a b c d
przekréj pro-
stokatny nad 2ewysokos$¢ 1,62 0,33 0,33 0,33
Laminarny powierzchnia kanatu
membrany
modu4 rurowy 0,644 0,5 0,5 0,33
przekrdj 2ewysokos¢
prostokatny kanatu 0,03 0.8 0,33 -
Burzliwy rurowy Srednica 0,023 0,875 0,25 -
0,0096 0,91 0,35 -
Laminarny cela z Srednica
mieszaniem celi (r) 0,285 0,5 0,33 -
Burzliwy cela z 2.
mieszaniem Re=w- ———- 0,044 0,75 0,33 -

w - predkos$é¢ obrotéw mieszadta

r - lepkos¢ kinematyczna roztworu

v/D
S

Kryterium zastosowania

100<Re=Sc  (dh/L)<500

IS0,029-dh°Re

Scsl

IsSc<103

Sc>103

8- 103<Re<32 m103

32-103<Re<82+103

(Nr réwnania)
[Literatura]

(48)
[53]

(49)
[64]

(50)
[53]

(1)
[53]

(52)
[70]

(53)
[70]

G4
[70]



Ograniczenia zwigzane z przedstawionym modelem “filmu
powierzchniowego"” dotycza [53,70] pominiecia wpdywu porowatosci
powierzchni membrany na warstwe polaryzacyjna, co ma duze
znaczenie w przypadku membran ultrafiltracyjnych, oraz wptywu
stezenia substancji rozpuszczonej na wartosci wspétczynnika

dyfuzji i lepkosci.

4. 1, POLARYZACJA STEZENIOWA ROZTWOROW SUBSTANCJI WIELKOCZASTECZ-

KOWYCH TWORZACYCH ZELE

Ultrafiltracja roztworéw zwigzkow wielkoczagsteczkowych i
substancji koloidalnych zwigzana jest z nieco innymi problemami
wywotanymi przez zjawisko polaryzacji stezeniowej [103], Podobnie
jak dla uktadow o] mniejszych masach czasteczkowych, na
powierzchni membrany tworzy sie warstwa polaryzacyjna o stezeniu
wiekszym niz stezenie roztworu. Czesto rozpuszczalnosé¢ w tej
warstwie zostaje przekroczona i ciecz przestaje spedniaé .warunki
prostej cieczy newtonowskiej; tworzg sie bowiem state lub
tiksotropowe zele. W takich warunkach dalsze zatezanie cieczy
poddawanej procesowi ultrafiltracji wymaga¢ bedzie znacznie
wyzszych cis$nien hydrostatycznych niz w normalnym uktadzie ultra-
filtracyjnym. Zaktada sie [103], ze stezenie zelu ma wartosé
statg (zalezng tylko od chemicznych i morfologicznych wkasciwosci
substancji rozpuszczonych), ktéra jest praktycznie niezalezna od
stezenia roztworu, cis$nienia procesu, w#asciwosci przeptywu i
charakteru membrany. Warstwa zelowa wystepujaca miedzy membrang a
przylegtym roztworem tworzy wtérng membrane, ktéra jest przepusz-
czalna dla rozpuszczalnika. Hydrauliczna przepuszczalnos¢ takiego

zelu jest jednak mniejsza niz przepuszczalno$¢ samej membrany, co



w konsekwencji prowadzi do znacznego zmniejszenia szybkosci
filtracji. W warunkach roéwnowagi, podobnie jak przy ultrafiltra-
cji substancji nie ulegajacych zelowaniu, szybko$¢ transportu
konwekcyjnego substancji w kierunku membrany musi byé réwna
szybkosci transportu dufuzyjnego w Kkierunku przeciwnym (od
warstwy zelowej). Ta ostatnia zalezy od wspédczynnika dyfuzji,
parametréw hydrodynamicznych uk#adu (predko$é¢ liniowa cieczy) i
wymiaréw kanatu. W konsekwencji grubos$é¢ warstwy zelowej zwieksza
sie do momentu az szybkos$ci transportu substancji rozpuszczonej w
obu kierunkach stana sie jednakowe. Prowadzi to do niespodziewa-
nego, ale potwierdzonego doswiadczalnie wniosku. Szybkos¢
filtracji jest zalezna wytgcznie od warunkéw wymiany (transportu)
masy w kanale nad powierzchnig membrany, a nie zalezy od
cisnienia oraz aktualnej przepuszczalnosci membrany (z wyjatkiem
bardzo matych cis$nien i membran o bardzo matej przepuszczalnosci).
Szybkos$¢ filtracji jest zatem wprost proporcjonalna do szybkosci
transportu substancji rozpuszczonej w warstwie polaryzacyjnej
(nie zelowej), ktdéra rosnie ze wzrostem liniowej predkosci cieczy,

a maleje ze zmniejszeniem wymiaru kanatu w kierunku prostopadtym

do powierzchni membrany i1 ze wzrostem stezenia roztworu. Na
rys. 4.2 [108] przedstawiono schematycznie wymiane masy Ww
przypadku ultrafiltracji makroczasteczek i koloidow. Powyzsze

rozwazania teoretyczne zostaty potwierdzone przez dane doswiad-
czalne [61] miedzy innymi dla roztwordéw zawierajacych biatka
(rys.4.3). Szybkos$¢ filtracji rosnie jedynie do pewnej wartosci,
przy ktérej tworzy sie warstwa zelowa, a nastepnie mimo zwieksza-

nia cisnienia ma wartos¢ stala.



warstwa polaryzacyjna

warstwa zelowa

\Y

Rys. 4.2. Schemat zjawiska polaryzacji stezeniowej 2z utworzeniem
warstwy zelowej (oznaczenia w teks$cie)

Fig. 4.2. Scheme of concentration polarization phenomenon with
gel layer formation (signs in the text)

Dla warunkéw, w ktérych powstaje warstwa, zelowa rozwigzanie
réownania (42) prowadzi do zalezno$ci [103] okreslajacej graniczng
szybkos$¢ filtracji:

J =k In= (56)

gdzie: Cg- stezenie substancji w warstwie zelowej.

Z powyzszego rownania mozna obliczy¢ 09 ekstrapolujac zalez-
nos¢ J» = f(c) do wartosci = 0 [108],

Graniczng szybkos¢ filtracji mozna wyznaczy¢ réwniez z réwania

filtracji z utworzeniem placka filtracyjnego:
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gdzie: AP - réznica cis$nien po obu stronach membrany,
R, - op6r membrany,
R - op6r warstwy zelowej.
0,0 0,1 0,2 0,3 04- 0,5

CISNIENIE, MPa e —
Rys. 4.3. Szybkos$¢ filtracji biatek osocza krwi o réznym stezeniu
w funkcji cisnienia
Fig. 4.3. Filtration rate of blood plasma proteins of various con-
centration in the function of pressure

Badania przeprowadzone przez Nakao i wspédpracownikéw [108]
dla przeptywu burzliwego w rurowym ukdadzie wultrafiltracyjnym
doprowadzity do wniosku, ze stezenie substancji w warstwie
zelowej jJest jednak zalezne od stezenia 1 predkosci liniowej
cieczy nad powierzchnig membrany. Wspdédczynniki przenikania masy

obliczone z sg zgodne z korelacja Dreisslera [108], ktora



stosuje do analizy przeptywu burzliwego w rurze w obszarze o
wysokiej liczbie Schmidta: (réwnanie 51 - tabela 4.1):
Sh = 0,023 Re0,875 Sc0,2%5 (58)
Opér warstwy zelowej mozna w tych warunkach analizowaé stosujac
réwnanie Kozeny-Carmana, ktére po wprowadzeniu odpowiednich
zatozen symulujacych warstwe zelowa na powierzchni membrany

przyjmuje postac¢ [108]:

S2 c?2

Rg = T (1-¢)7 9
gdzie: S - powierzchnia wkasciwa warstwy zelu,
89— grubos¢ warstwy zelowej,
c - porowatos$¢ warstwy zelu.

W réwnaniu (59) wzrost oporu wyraza sie zmniejszeniem powierz-
chni wkasciwej warstwy zelu i odpowiednim wzrostem jego stezenia.
Dla praktycznych =zastosowan ultrafiltracji bardzo wazna jest
mozliwos¢ wustalenia szybkosci filtracji dla zmieniajacych sie
warunkow eksploatacyjnych. Jest to mozliwe po ustaleniu
zaleznosci miedzy oporem warstwy zelu a jego stezniem. Nakao i
wspédpracownicy [108] prowadzgc bezposSrednie pomiary stezenia
substancji w warstwie zelu dla poli(alkoholu winylowego) oraz
owalbuminy i obliczajac R ze wzoru (59) okreslili te funkcje w
postaci :

R =ac 17 (60)
gdzie: a - warto$¢ stata dla danej czagsteczki (np. a = 2 dla
poli(alkoholu winylowego), a 4,5 dla owalbuminy).

Szybkosci filtracji obliczone przy uzyciu réwnania (60) oraz

zaleznosci Dreisslera (réwnanie 58) sa zgodne z pomiarami

eksperymentalnymi.
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Dla przeptywu laminarnego wspédczynniki wnikania masy
wystepujace w réwnaniu (56) oblicza sie korzystajac z
opracowanych zaleznos$ci dla procesu wnikania ciepta [56], Ro6wnanie

na graniczna szybkos¢ filtracji przyjmuje wtedy postac:

(61)

gdzie: U - predkos¢ przeptywu cieczy,
h - potowa wysokosci kanatu,
L - ddugos$¢ membrany w kierunku przeptywu,
D - wspédczynnik dyfuzji substancji w roztworze.

Shen 1 Probstein [133] stwierdzili jednak, ze réwnanie (61) nie
zawsze jJest zgodne z wynikami doswiadczen, z uwagi na fakt, ze
wsp6tczynnik dyfuzji powinien odnosi¢ sie do warstwy zelowej oraz
uwzgledniaé zalezno$¢ od stezenia. Odpowiednia analiza numeryczna
danych doswiadczalnych doprowadzidta do wyprowadzenia réwnania pot-

empirycznego bedgacego modyfikacjag réwnania (61):

J In ¢ (62)

gdzie: n - wielko$¢ stata,
D (C ) - wspétczynnik dyfuzji w warstwie zelowej dla
stezenia Cg'

DS(CS) - wsp6dczynnik dyfuzji w roztworze o stezeniu CS.



4.2. WPLYW POROWATOSCI POWIERZCHNI MEMBRANY NA POLARYZACJE STEZE-

NI1OWA

Stosowane w praktyce membrany ultrafiltracyjne 1 mikrofiltra-
cyjne charakteryzuja sie zréznicowang porowatosciag [58,101,128],
Oznacza to, ze roztwér przeptywajac wzddtuz powierzchni membrany
napotyka obszary réznigce sie pod wzgledem przepuszczalnos$ci. W
konsekwencji warstwa polaryzacyjna nie jJjest jednorodna na cate]j
powierzchni i Jlokalne stezenie substancji rozpuszczonej czesto
przewyzsza stezenie $rednie. Ponadto duzy wpdyw wywiera rozktad
wielkosci poréw na powierzchni membrany. Stwierdzono jednoznacz-
nie, ze polaryzacja stezeniowa przy porach najwiekszych jest o
jeden rzad wieksza niz przy porach najmniejszych (wielkosci porow
14-30 nm) [53], W zwiazku z powyzszym model "filmu powierzchnio-
wego" opisujacy zjawisko polaryzacji stezeniowej powinien uwzgled-
nia¢ niejednorodno$¢ powierzchni membrany. Fane [53] wprowadzi#
do réwnan (46) i (56) poprawke zwang "wspo6iczynnikiem efektywnej

powierzchni wolnej" (Xe)(ang.effective free-area factor):

C
3, = X_-k-1In 7 (63)
s
X 51,0
L e
J = X -k-In 72 (64)
v e L

S

Efektywna powierzchnia wolna jest czescig powierzchni membrany,
przez ktora przeptywa wiekszos¢ cieczy na druga strone membrany.
Wptyw porowatosci membrany na zjawisko polaryzacji przedstawiono
na rys. 4.4.

Zgodnie z konwencjonalnym modelem polaryzacji stezeniowej

(réwnanie 46 i 56), graniczna szybkos$¢ filtracji zalezy od wspot-



czynnika wnikania masy (k) oraz od stezenia, a nie zalezy od

rodzaju membrany. Zmodyfikowany natomiast model polaryzacji
stezeniowej (réwnania 63 i1 64) uwzglednia rodzaj zastosowanej
membrany, poniewaz wspédczynnik XE jest funkcjag porowatosci
membrany .
VAN A
ii s i
1.0 T

S A v ASA

Rys. 4.4. Wpdtyw porowatosci membrany na zjawisko polaryzacji
stezeniowej
A,C - membrany o matej porowatosci
B - membrany o duzej porowatos$ci

Fig. 4.4. Influence of membrane porosity on concentration
polarization phenomenon
A,C - membranes of low porosity
B - membranes of high porosity

4.3. WPLYW SIt SCINANIA

Istotnym parametrem wptywajgcym na efektywno$é procesu ultra-

filtracyji sag sity Scinajace wywotane przez przeptywajaca ciecz



nad powierzchnig membrany. Szybko$¢ $cinania w znacznym stopniu
limituje tworzenie sie warstwy polaryzacyjnej i/lub zelowej.

Dla warunkéw przeptywu laminarnego szybko$¢ $Scinania jest
wysoka przy powierzchni membrany, natomiast niewielka we wnetrzu
strumienia i zalezy jedynie od geometrii ksztattu kanatu nad
powierzchnig membrany. W tabeli 4.2 przedstawiono zaleznosci
pozwalajace obliczy¢ wartosci szybkosci $cinania dla przekrojoéw
prostokatnego, kotowego i tréjkatnego [56,60], Dla przeptywu
burzliwego natomiast szybko$¢ Scinania (™) 1 wartosci naprezen
Scinajacych (T) przy Scianie o przekroju prostokatnym oblicza sie
metodg opisang przez Pai i Brodkeya [26], Mozna przyjac¢, ze
warunki opisane w tej metodzie sa spednione w procesie ultra-

filtracji. Woéwczas:

7,5 - =- Qa +2ma)) U _/r) (65)
gdzie: a; = (S-m)/(m-1) (66)
a2 = (1-S)/(m-1) (67)
U
S = 1+ a1 (r/r0 )2 + a2 (r/ro Jz (68)

max
Parametry m i S sa zwigzane z liczbag Reynoldsa zaleznos$ciami:
m= - 0,617 + 8,211-10"3-Re0,786 (69)
s = 0,585 + 3,172-10"3-Re0,833 (70)
Powyzsze zalezno$ci pozwalajg na obliczenie wartosci szybkosci
Scinania oraz naprezen $cinajacych wystepujacych w procesie ultra-
filtracyji w warunkach przeptywu burzliwego.
Wielkosci sit $cinajacych wywotanych przeptywem cieczy nad
powierzchniag membrany wywierajag wptyw na szybko$é¢ procesu ultra-

filtracji. Blatt i wspo6dpracownicy [56] adaptowali metode
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Tabela 4.2
Zaleznos$¢ szybkosci $cinania (y ) od geometrii
kanatu nad membrang ultrafiltracyjna

Ksztatt przekroju kanatu Szybko$é $cinania, y«
i
prostokatny 2-h 3BU
T
kotowy 1 - ™ 4§U
§i p
trojkatny /
(membrana / . i
na boku QrR) / 2\ 30U <5i1>2+ 12
r/ \ ¢ a (27la)2+ 20
U---b ——--n

U - predkos$é¢ liniowa cieczy nad powierzchnig membrany

Levegue, stosowang do obliczania wspédczynnika wymiany ciepta w
warunkach przeptywu Jlaminarnego, do okreslenia wspétczynnika

wnikania masy, wystepujacego w réwnaniu (56), otrzymujac réwnanie:

gdzie: B - wartos¢ stata dla danych warunkéw w warstwie polary-
zacyjnej .

taczac rownania (56) i (71) otrzymuje sie zalezno$¢:

Z roéwnania (72) wynika, ze szybko$¢ filtracji w warunkach
tworzenia sie zeli jJest wprost proporcjonalna do pierwiastka
trzeciego stopnia szybkosci $Scinania nad powierzchnia membrany (y )

a odwrotnie proporcjonalna do pierwiastka szes$Sciennego ddtugosci



kanatu (L). Zaleznosci te zostaty przedstawione na rys. 4.5. z
rownania (72) mozna rowniez wnioskowaé¢, ze szybkos¢ sScinania jest
waznym parametrem wpdywajgcym na ograniczenie ujemnych skutkow

polaryzacji stezeniowej.

Rys. 4.5. Zalezno$¢ szybkosci filtracji od szybkosci $cinania
(yw) i dtugosci kanatu (L) nad powierzchnig membrany

dla réznych makroczgsteczek
Fig. 4.5. Influence of share rate (yw) and lenght of the canal
(L) over membrane surface on filtration rate for

varioius macromolecures

Niezawsze jednak wieksze szybkosci Scinania powoduja

zwiekszenie szybkosci procesu ultrafiltracji. Zalezy ona od



hydrodynamicznych warunkéw przeptywu cieczy nad powierzchnig
membrany. Na przyktad w trakcie ultrafiltracji suspensji komorek
E-Coli [37] szybkos¢ filtracji byta o 40% wieksza dla przeptywu
laminarnego przy szybkosci $cinania 10 tys.-s"1 niz w warunkach

burzliwych dla wiekszej szybkosci $cinania wynoszgacej 22 tys.-s~I.

4.4. POLARYZACJA STEZENIOWA ROZTWOROW KOLOIDALNYCH I ZAWIESIN

W wielu praktycznych =zastosowaniach procesu ultrafiltracji
wystepujg roztwory koloidéw fazowych i =zawiesin (np. ultra-
filtracja roztworéw farb emulsyjnych przy elektroforetycznym
malowaniu metali lub mikrofiltracji 1 ultrafiltracji roztworow
pofermentacyjnych). Doswiadczalne wartosci szybkosci Tfiltracji
takich uktadéw sa czesto znacznie wieksze [102] niz wynikatoby to
z modelu "filmu powierzchniowego', przy zastosowaniu wspotczyn-
nika dyfuzji (@_) obliczonego z réwnania Stocksa - Einsteina:

Ds = KT/6llyr (73)
gdzie: Kg - stata Boltzmana,
T - temperatura,
v - lepkos$¢ kinematyczna,
ro- wielkos¢ czagstki koloidu.

Ponadto stata b w zaleznosci szybkosci filtracji od predkosci
przeptywu nad powierzchnig membrany (J ® Ub) moze przyjmowac
wartosci wieksze niz 0,3 dla przeptywu laminarnego, a 0,8 dla
burzliwego (roéownania (48) i (50) ).

Réwnanie (73) stosuje sie jedynie do rozcienczonych roztworoéw
wkasciwych, natomiast dla koloidow i suspensji nalezy wprowadzic

wartosc DS obliczong z réwnania:

D*:Ds (1+KDC) 4

s
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gdzie: Kgq - wartos¢ stata,
C - stezenie w warstwie polaryzacyjnej.

Anderson i wspédpracownicy [4] wykazali, ze wartos$é¢ Kd rosnie
wraz ze zmniejszeniem sity jonowej roztworu, gdy pH jest oddalone
od punktu izoelektrycznego, oraz =zalezy od wielkosci czastek
koloidalnych. Czesto w roztworach o matej sile jonowej, ale
wysokich stezeniach czasteczek otrzymuje sie zaleznos$¢ D > 10-D
Oznacza to, ze dla niektérych roztwordw koloidalnych szybkos$é
filtracji roézni sie znacznie od tej, jakg mozna przewidzieé¢ z
modelu "filmu powierzchniowego™.

Najbardziej popularnym wyjasnieniem tej anomalii [2,63,71,120]
jest zatozenie, ze dyfuzja wsteczna czasteczek koloidalnych jest
zwiekszona przez tzw. migracje bocznag (radialng). Migracja
radialna powoduje ruch czasteczek w poprzek niejednorodnego pola
Scinania do pozycji réwnowagowej poza Scianami kanatu. W procesie
ultrafiltracji oznacza to ruch w Kkierunku przeciwnym do konwek-
cyjnego ruchu czasteczek. Teoretyczna analiza takiej sytuacji
doprowadzita do powigzania szybkosci migracji radialnej W)
czasteczek z warunkami przeptywu:

Ut = U « Rech(rs/2h)3 f(® (75)
gdzie: Re”™ = Ub-2h/A,
h - potowa wysokosci kanatu,
r - promien czasteczki,
U - predkos¢ przeptywu czasteczki w roztworze,
v - lepkos¢ kinematyczna,
f(@)- funkcja okreslajaca pozycje czasteczki w kanale;
f(/3) = 1 oznacza, ze czasteczka znajduje sie bezposrednio
przy $cianie kanatu; znak ujemny implikuje ruch od

sciany.
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Z réwnania tego wynika, ze szybko$¢é migracji vradialnej jest
silnie zalezna od predkosci przeptywu czasteczki w kanale i jej
wielkosci. Belfort [10] w#aczyt roéwnanie (75) do =zaleznosci
wynikajacej z modelu filmu powierzchniowego dla procesu
ultrafiltracji (réwnanie 42) otrzymujac dla przeptywu laminarnego
w rurze réwnanie na szybkos¢ Tfiltracji z uwzglednieniem migracji
poprzecznej czasteczek:

J, = [(1,29 DYr 1)0,3 In(C/C )Ju033 +

0,34 [(rt/v)(r/rt)2784(1-rt/r*) |~-U (76]

gdzie: rt - promien rury,
r* - roéwnowagowa pozycja czasteczki.

Roéwnanie to w wiekszym stopniu uwzglednia wpdyw Tliniowej
predkosci przeptywu i obliczone wedfug niego szybkosci filtracji
sg znacznie wyzsze niz to wynika z modelu filmu powierzchniowego.
Dla danej aparatury do prowadzenia procesu ultrafiltracji i
rodzaju przeptywu wpkyw wielkosci czagsteczek koloidalnych mozna
obliczy¢ z réwnan (73) i (76) i uog6lni¢ do postaci:

J = blg 0,57 + b2r52,84 an),

v
gdzie: bli bz' wartosci state.

Jezeli zatem w roztworze koloidalnym lub zawiesinie wystepuja
czasteczki o ro6znej wielkosci, szybkos$¢ filtracji bedzie najpierw
malata ze wzrostem r , a nastepnie wzrastata przechodzgac przez
minimum. Zaleznos¢ tz zostata potwierdzona doswiadczalnie przez
Fane"a [52] dla koloidalnych roztworéw krzemionki w ultrafiltra-

cyjnej celi z mieszaniem (rys.4.6).
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WIELKOSC CZASTECZKI, jum

Rys. 4.6. Zalezno$¢ przepuszczalnosci wzglednej (@yj ) membrany
od wielkosci koloidalnej czagsteczki krzemionki

J - szybkos¢ filtracji roztworu SiO®
JO - przepuszczalnos$¢ membrany wzgledem wody
Fig. 4.6. Influence of membrane relative permeability on

colloidal silica size

JV - filtration rate of SiO2 solution

30 - water filtration rate

W wiekszosci analiz ultrafiltracji substancji koloidalnych
pomija sie na og6+ wpityw H*adunku powierzchniowego. Wykazano [155]
ze nawet w wypadku makroczagsteczek typu biatek (koloidy
czasteczkowe) wptyw 4+adunku powierzchniowego moze byé znaczny.
Mc Donogh i wspoédpracownicy [99] przedstawili wyniki ultrafiltra-
cji krzemionki koloidalnej (r = 12,1 nm) w celi bez mieszania
przy roéznych wartosciach potencjatu elektrokinetycznego koloidu
(w wyniku dodawania réznych soli i kontroli pH). Wyniki tych
badan przedstawiono na rys. 4.7 jako zalezno$¢ oporu wiasciwego
uktadu membrana - warstwa polaryzacyjna od potencjatu elektro-
kinetycznego koloidalnej krzemionki. Na krzywej wyr6zni¢ mozna
trzy obszary:

- obszar A - niski potencjat elektrokinetyczny (efekt koagulacji)



- obszar B - posSredni potencjat elektrokinetyczny (efekt oddzl j-
tywan warstwy podwéjnej)

- obszar C - wysoki potencjat elektrokinetyczny (efekt elektro-
osmotyczny).

Koloidy charakteryzujgce sie niskim +4adunkiem powierzchniowym
sg nietrwate 1 majag tendencje do flokulacji tworzac uktady
dwuczagsteczkowe, tréjczagsteczkowe itd; rosnie zatem ich wielkos¢.
Utworzona z takich czasteczek zelowa warstwa polaryzacyjna
bedzie stawiata w trakcie ultrafiltracji mniejszy opér. Ze
wzrostem potencjatu elektrokinetycznego ukdadu rosnie energia
czagsteczek i maleje =zdolno$¢ flokulacji. Efektem tego zjawiska
jest wzrost oporu wkasciwego warstwy zelowej w trakcie
ultrafiltracji. Opisanag wyzej zalezno$¢ przedstawiono na rys.4.7,
czesc¢ A.

W warunkach umiarkowanej wartosci potencjatu elektrokinetycz-
nego zaktada sie, ze czgsteczki koloidalne sa trwate 1 nie
ulegaja flokulacji. Warstwa polaryzacyjna tworzy zespot
pojedynczych czasteczek, ktére wulegaja unoszeniu pod wphywem
przeptywajacej cieczy. Sity unoszenia powoduja, ze czasteczki
zblizaja sie do siebie, natomiast ich stosunkowo wysoki 4adunek
powierzchniowy nie dopuszcza do #aczenia w wieksze aglomeraty. Ze
wzrostem potencjatu elektrokinetycznego stabilno$¢ czasteczek
koloidalnych jest wieksza, 1ich odlegtosci sa wieksze, a zatem
op6r whasciwy warstwy polaryzacyjnej mniejszy (obszar B
rys.4.7).

Przy dostatecznie wysokich wartosciach #adunku powierzchnio-
wego przeptywowi cieczy przez uktad membrana - warstwa zelowa
moze przeciwstawi¢ sie przeptyw wywokany efektem elektroosmotycz-

nym. Powoduje tg zmniejszenie szybkosci filtracji, poniewaz



wzrosnie woéwczas opo6r wkasciwy warstwy polaryzacyjnej . Ze
wzrostem potencjatu elektrokinetycznego efekt elektroosmotyczny
powieksza sie, co wida¢ na rys. 4.7 (obszar C).

Wed4ug danych na rys. 4.7 opér whasciwy polaryzacyjnej warstwy
SiC2 zwieksza sie od wartosci 5 do 55-1013 m/kg, natomiast
wartos¢ ta obliczona przez Nakao 1 wspédpracownikéw [108] =z
zaleznosci Kozeny-Carmona (réwnanie 59) (przy zatozeniu, ze
E = O,3*O,4adS =25 nm) wynosi az 340 + 120-1013 m/kg-
Zmniejszenie zatem 4adunku powierzchniowego ukdadu koloidalnego
powoduje drastyczne zmniejszenie oporu whasciwego polaryzacyjnej
warstwy zelowej i wzwigzku z tym zwiekszenie szybkosci

ultrafiltracji koloidéw w stosunku do roztworéw makroczgsteczek.

POTENC3At ZETA, mV —

Rys.4.7. Wpdtyw potencjatu elektrokinetycznego roztworu krzemionki
koloidalnej na opér whasciwy warstwy polaryzacyjnej

Fig-4.7. Influence of electrokinetic potential of colloidal silica
solution on specific resistance of polarization layer



5. TECHNICZNE ASPEKTY PROCESOW MEMBRANOWYCH

Mozliwosci zastosowania proces6ow membranowych mozna scharakte-
ryzowa¢ za pomocg dwoch proceséw jednostkowych: zatezania i
rozdzielania, a 1ich praktyczne wykorzystanie sprowadza sie do
zadan:

- odzyskiwania wody (rozpuszczalnika) pozbawionej substancji
rozpuszczonych mato- i wielkoczgsteczkowych oraz koloidalnych,

- selektywnego rozdziatu substancji rozpuszczonych miedzy permeat
i koncentrat.

Uzyskanie takich efektéw metodami klasycznymi jest czesto

niemozliwe. Podstawowe zalety proceséw membranowych, a wiec
realizacja procesu bez przemiany fazowej, w temperaturze
otoczenia, bez doprowadzenia chemikaliodw oraz mozliwos¢

oddzielania w jednej operacji sktadnikéw na poziomie molekularnym,
predestynuja je do skutecznego rywalizowania z metodami
klasycznymi.

W planowaniu konkretnego zastosowania niezbedne jest wkasciwe
zaprojektowanie schematu technologiczego, a nastepnie optymali-
zacja eksploatacyjnych parametréw procesowych, z ewentualng korek-
ta zatozonego schematu. Punktem wyjsScia jest znajomo$¢ TFizyko-
chemicznych w#asciwosci i rozmiar6w czasteczek w roztworze.
Informacje te wraz z ustalonymi zatozeniami odnosnie do jakosSci
odbieranych produktéw decyduja o wyborze odpowiedniego typu
membran. Cherakterystyka przerabianego roztworu oraz rodzaj
modudow membranowych warunkuja z kolei sposob wstepnego
przygotowania roztworu. Procesy membranowe mozna #gczy¢ z innymi

metodami rozdzielania, jezeli wymagania dotyczace jakosci



odbieranych produktéw uzasadniajg takie rozwigzanie.

Pedne wykorzystanie optymalnego schematu instalacji uwarunko-
wane jest whasciwym doborem parametréw eksploatacyjnych. Istnieje
konieczno$¢ doswiadczalnego optymalizowania takich parametréw,
jak: cisnienie, temperatura, pH przerabianego roztworu, predkos¢
przeptywu nad powierzchniag membrany oraz zaleznos¢ szybkosci
filtracji 6d stopnia odzysku filtratu. Dla wiekszosci zastosowan
pozadana jest wysoka predkos$¢ liniowa roztworu nad membrang, co
pozwala na ograniczenie grubosci warstwy polaryzacyjnej. Na
wysokos¢ cisnienia eksploatacyjnego wptywaja predkos¢ przeptywu
przez modut, charakterystyka roztworu (stezenie, lepkos$é¢,
cisnienie osmotyczne) oraz whasnosci rozdzielcze i strukturalne
membrany. Przy doborze cisnienia nalezy uwzglednié¢, ze wyzsze
cisnienie sprzyja polaryzacji stezeniowej, co nie jest korzystne
dla procesu, nizsze cisnienie powoduje z kolei obnizenie
szybkosci filtracji. Optymalizacja cisnienia jest zatem jednym z
najtrudniejszych etap6éw doboru parametroéow procesu.

Korzystnie na wydajno$¢ procesu wpdywa praca w podwyzszonej -
w dopuszczalnym zakresie - temperaturze, ale wkasciwosSci roztworu
moga uniemozliwié¢ prowadzenie procesu w tych warunkach. Optymali-
zacja tego parametru uwzgledniaé¢ musi temperature zeszklenia
polimeru b4onotwdrczego.

Waznym parametrem jest odczyn roztworu ze wzgledu na roézna
odporno$s¢ na kwasy i zasady, jaka wykazuja surowce polimerowe
membran. Istotne dla optymalizacji procesu jest réwniez ustalenie
wktasciwej ilosci uzyskanego permeatu na jednym etapie procesu,
poniewaz w trakcie zatezania nastepuje stopniowe zmniejszenie

szybkosci filtracji. Doswiadczalnie okresla sie takze zmiany
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wkasciwosci membrany w czasie dtuzszej jej eksploatacji, na ktorag
sktadaja sie etapy pracy 1 czyszczenia.

Optymalizacja wszystkich powyzszych parametréw prowadzi do
okreslenia wydajnosci, jaka uzyska¢ mozna z jednostki powierzchni

membrany w trakcie eksploatacji instalacji.

5.1. SCHEMATY REALIZACJI PROCESOW MEMBRANOWYCH

Istotnym zagadnieniem w planowaniu pracy instalacji jest wybdr
optymalnego schematu pracy instalacji. W zaleznos$ci od projekto-
wanego zastosowania mozliwa jJest praca w uktadzie ciggtym lub tez
eksploatacja szarzowa z recyrkulacja roztworu.

Najczesciej stosuje sie szarzowy uktad prowadzenia procesu ze
wzgledu na wymagane na og6+ wysokie liniowe predkosci roztworu
nad powierzchniag membrany. Eksploatacja szarzowa jest preferowana
réwniez z tego powodu, ze w wielu przypadkach przerabiany roztwér
nie moze by¢ ze wzgledéw technologicznych dostarczany w sposoOb
ciggty. Bardzo czesto niemozliwe jest uzyskanie odpowiedniego
zatezania lub separacji w jednym cyklu przejscia roztworu przez
modu4 lub ich zestaw.

Stosuje sie dwa sposoby prowadzenia procesu w uktadzie szarzo-
wym [83], tj. wariant z pedng lub czesSciowg recyrkulacja
koncentratu (rys.5.1). Schemat 2z pe4nag recyrkulacjg (rys.5.1a)
jest najszybszym sposobem zatezania roztworu, poniewaz modu4
membranowy w kazdym momencie pracuje przy najnizszym mozliwym
stezeniu.- Uk*ad z czesciowa recyrkulacjg (rys.5.1b) zawiera
oddzielny wezet recyrkulacyjny, jest bardziej elastyczny i wymaga
mniejszych naktadow energetycznych, poniewaz jedynie czes¢ cieczy

po wyjsciu z modutu jest sprezana, w przeciwienstwie do schematu



pierwszego, w ktérym catos¢ cieczy po przejsciu przez modut musi

zostaé sprezona.

0) koncentrat

pompa

pompa

Rys. 5.1. Schemat szarzowego sposobu prowadzenia procesu ultra-
filtracji
a - z petnag recyrkulacja
b - z recyrkulacjag czesci koncentratu

Fig. 5.1. Batch mode scheme of ultrafiltration operation
a - with full recirculation
b - with recirculation of fragment of the concentrate

Przy zatozeniu statego stezenia substancji rozpuszczonej
ekonomicznie jest prowadzic¢ proces w uktadzie kaskadowym
(rys.5.2). Jezeli zastosuje sie odpowiednig liczbe stopni (zwykle
ponad trzy), wymagana do zatezania powierzchnia membran jest
tylko nieznacznie wigksza niz w operacji szrzowej jednostopniowej.

Ultrafiltracje w uktadzie kaskadowym stosuje sie roéwniez do



92

frakcjonowania mieszanin makroczasteczek o réznych masach czag-
steczkowych [15], Woéwczas moduty na kolejnych stopniach wyposazo-

ne sa w membrany o réznych wkasciwosciach rozdzielczych.

STOPIC N |

modut ultraflitr

Roztwor — G permeat
pompa pompa
mprodukt
STOPEI B STOPIEN &
modut ultrafi/tr. modut ultrafittr.
permeat .2 permeat
pompa pompa
Rys. 5.2. Kaskadowy sposéb prowadzenia procesu ultrafiltracji
Fig. 5.2. Cascade mode of ultrafiltration opération

W czasie pracy w systemie ciaggtym [23] w schemacie
jednostopniowego przerobu, w zaleznos$ci od przerabianego roztworu
i stosowanych membran, moze by¢é konieczna takze recyrkulacja
cze$ci zatezanego roztworu (rys.5.3a). W +tym przypadku uk#¥ad
pracuje przy nieco wyzszym stezeniu niz stezenie poczatkowe roz-
tworu. W celu osiggniecia wysokiego stopnia odzysku Tfiltratu i
petnego zatrzymania substancji rozpuszczonych w koncentracie
praktyczne zastosowanie znajduja schematy kilkustopniowego prze-

robu. W uktadzie dwustopniowym dodatkowy stopien zatezania moze



znajdowaé¢ sie odpowiednio po stronie koncentratu (rys.5.4a) lub
filtratu (rys.5.4b). W schemacie dwustopniowego przerobu
przedstawionym na rys. 5.4a stopien | ma za zadanie oczyszczanie,
a stopien Il jedynie zatezanie roztworu, przy czym stezenie
potaczonych strumieni wchodzgcych do stopnia | jJest nizsze od
stezenia zasilajacego uktad. Praca uktadu wg schematu na rys.5.4b
polega na tym, ze obydwa stopnie majag za zadanie oczyszczenie
roztworu. Przyktadem tréjstopniowego wariantu prowadzenia procesu
w uktadzie <ciggtym jest schemat przedstawiony na rys. 5.3b.
Celem trzeciego stopnia jest w tym przypadku zatezanie filtratu
ze stopnia Il do stezenia roztworu zasilajgcego uktad. Schemat
ten charakteryzuje sie wiekszg efektywnoscig pracy w stosunku do
uktadu przedstawionego na rys. 5.4a ze wzgledu na mozliwos¢
ograniczenia sumarycznej powierzchni membran.

W przypadku kiedy konieczne jJest oczyszczanie roztworu
substancji wielkoczgsteczkowych od zanieczyszczen zwiazkami typu
jonowego lub matoczagsteczkowymi zwigzkami organicznymi, stosuje
sie proces diafiltracji. W najprostszym ujeciu diafiltracja jest
to proces usuwania z roztworu makroczasteczek substancji mato-
czasteczkowych przechodzgcych przez membrane razem z rozpuszczal-
nikiem. Zastosowanie diafiltracji jest mozliwe wéwczas, gdy mem-
brana wykazuje wyrazng réznice selektywnosci w stosunku do
rozdzielanych sk#adnikéw roztworu. W  trakcie tego procesu
do uktadu doprowadza sie czysty rozpuszczalnik w 1ilosci réwnej
ilosci odbieranego filtratu, przy czym do filtratu przechodzi
razem z rozpuszczalnikiem matoczgsteczkowy sktadnik roztworu, nie
zatrzymywany przez membrane. Proces moze by¢ prowadzony w sposéb

szarzowy lub ciagty (rys.5.5) [15,100], Sposdéb szarzowy polega na
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recyrkulacja

roztwor e MODUty koncentrat
MEMBRANOWE
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filtrat
a)
filtrat
Rys. 5.3. Schemat prowadzenia procesu ultrafiltracji w uktadzie
ciggtym

a -z recyrkulacja czesci koncentratu (jednostopniowy)
b - tréjstopniowy

Fig. 5.3. Scheme of continuous mode of ultrafiltration operation
a - with recirculation of fragment of the concentrate
b - three-stage mode

kolejnym rozcienczaniu roztworu oczyszczanego, a nastepnie jego
ultrafiltracji do objetosci poczatkowej. Szarzowa diafiltracja
jest przydatna dla matych objetosci oczyszczanego roztworu; sto-
suje sie ja jedynie wéwczas, gdy membrana wykazuje zerowy stopien

zatrzymania substancji matoczgsteczkowej. tatwo obliczy¢, ze
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| stopien ustopien
roztwoér MODULY MODULY Koncentrat
MEMBRANOWE MEVBRANOWE
T
filtrat
a)
| stopien
roztwor
filtrat

Rys. 5.4. Schemat dwustopniowego sposobu prowadzenia ultrafiltra-
cji
a -z zatezaniem koncentratu
b - z oczyszczaniem filtratu
Fig.- 5.4 Scheme of two-stage mode of ultrafiltration operation
a - with retentate concentration
b - with filtrate purification

zastosowanie dwéch kolejnych dziesieciokrotnych rozcienczen
pozwala na wusuniecie ponad 99% substancji maloczgsteczkowych.
Znacznie bardziej efektywna jest diafiltracja prowadzona sposobem
ciagtynm, w ktorym do cyrkudtujacego roztworu doprowadza sie

dializat z szybkos$ciag roéwng szybkosci filtracji. W tym przypadku,
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aby osiagnacé 99% usuniecie substancji matoczasteczkowych,

wystarczy przemycie pieciokrotng objetosciag dializatu.

filtrat

b)
dializat

filtrat

Rys. 5.5. Schemat procesu diafiltracji
a - szarzowy

b - ciagty
Fig. 5.5. Scheme of diafiltration process
a - batch

b - continuous



5.2. KONFIGURACJA MEMBRAN W MODULACH

W wiekszosci zastosowan proceséw membranowych polaryzacja
stezeniowa stanowi zjawisko ograniczajace szybko$¢é procesu, a
projektowanie urzadzen powinno uwzglednia¢ zmniejszenie ujemnych
skutkéw  tego zjawiska. Nalezy wiec tak dobra¢ geometrie
urzadzenia, oraz warunki eksploatacyjne, by zwiekszy¢é szybkos$é
odprowadzania roztworu w kierunku od powierzchni membrany. Jednym
z najwazniejszych parametroéw, ktére nalezy uwzglednié¢ przy
projektowaniu geometrii modu4éw membranowych, jest dobranie
odpowiednich warunkéw hydrodynamicznych przepdywu roztworu nad
powierzchnig membrany. Obecnie stosuje sie szereg konstrukcji
modudéw réznigcych sie warunkami przeptywu roztworu, maksymalnym
cisnieniem roboczym oraz kosztami inwestycyjnymi i eksploatacyj-
nymi. Najwazniejsze rozwigazania stosowane w przemy$Sle zestawiono
w tabeli 5.1 i przedstawiono schematycznie na rys. 5.6-5.10.

W koncepcji modudu rurowego (rys.5.6} istnieje mozliwos$¢
regulacji zjawiska polaryzacji stezeniowej. Uktad ten toleruje
duze stezenie zawiesin w roztworze, umozliwia réwniez mechaniczne
czyszczenie membran bez niebezpieczenstwa ich uszkodzenia i
koniecznos$ci ich demontazu [170], Zasada systemu rurowego polega
na uformowaniu membrany w ksztatcie rury 1 osadzeniu jej we
wnetrzu lub na zewngtrz porowatej lub perforowanej rury nosnej.
Koncepcja ta daje wiele mozliwosci rozwigzan konstrukcyjnych,
zakres jej zastosowania determinuje wkasciwy dobdr uktadu
membrana-rura. W typowym uktadzie stosuje sie rury o S$rednicy
wewnetrznej 10-25 mm. Wada systemu rurowego sg wysokie koszty
inwestycyjne i eksploatacyjne oraz niska gesto$¢ upakowania

membran.



Rodzaj
modudu

P+ytowo-
ramowy

Rurowy

Spiralny

Kapilarny

Poréwnanie réznych konfiguracji ultrafiltracyjnych modutéw membranowych

Gestosc¢l* Wielko$¢ kanatu Charakter
upakowania nad powierzchniag przeptywu

m /m membrany

cm

100-600 0,1-0,3 laminarny

50-100 1,27-2,54 burzliwy
1000-3000 0,1-0,6 laminarny
1000-3000 0,1 laminarny

1l powierzchnia membrany/objetos¢ modutu

Szybkos¢

$cinania

ni ska

wysoka

ni ska

Srednia

Koszty

Powlekanie

inwesty- eksploa- membran

cyjne

wysokie

wysokie

bardzo
niskie

ni skie

tacyjne
ni skie stosunkowo
duze
wysokie mate
ni skie stosunkowo
duze
niskie duze

Tabela 5.1

Czyszczenie
membran

trudne

bardzo
tatwe

trudne

tatwe
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PERMEAT
Rys. 5.6. Schemat rurowego modudu ultrafiltracyjnego
Fig. 5.6. Scheme of tubular ultrafiltration module

Moduty ptytowo-ramowe sg klasycznym rozwigzaniem konfiguracji
membran w procesie ultrafiltracji i odwréconej osmozy, a budowag i
dziataniem sa zblizone do prasy filtracyjnej. Istnieje wiele
rozwigzan technicznych réznigcych sie przede wszystkim geometriag
kanatéw, ktérymi przeptywa roztwér [83,98], W kazdym wariancie
ptaskie membrany sa osadzone na porowatej ptycie nosnej stuzacej
réwnoczesnie do odprowadzania filtratu. Nowoczesnym i oryginalnym
rozwigzaniem sg moduty proponowane przez dunska firme DDS (De
Danske Sukkerfabrikker) [98], W uktadzie tym miedzy specjalnie
profilowanymi pdytami i ramami z tworzywa sztucznego umocowane s3g
+tatwe do wymiany membrany (rys.5.7). Wymienione elementy sa
sprasowane za pomocg systemu hydraulicznego. Przeptyw roztworu

nastepuje waskimi kanatami nad membranami w sposéb promieniowy.
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Rys. 5.7. Konstrukcja modutu ptytowo-ramowego
Fig. 5.7. Construction of plate-and-frame module

Nowoczesne moduty pdytowo-ramowe charakteryzuja sie wysoka
gestoscig upakowania membran. Eliminowanie wujemnych skutkow
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polaryzacji stezeniowej jest trudniejsze w tym uktadzie niz w
systemie rurowym, a zatykanie waskich kanatéw, ktérymi przeptywa
roztwér, moze utrudniaé¢ prace, szczegOlnie gdy roztwér zawiera
duzg ilos¢ zawiesin. W systemie plytowo-ramowym rozmontowanie
uktadu 1 czyszczenie membran jest trudniejsze i bardziej praco-
chtonne niz w uktadzie rurowym. Koszty inwestycyjne i eksploata-
cyjne sa nieco nizsze niz poprzedniego rozwigzania [98],

Moduty spiralne sa stosowane przede wszystkim w procesie
odwréconej osmozy, a rzadziej w ultrafiltracji ze wzgledu na duza
wrazliwosé na zanieczyszczenia mechaniczne i koloidalne.
Konfiguracja ta charakteryzuje sie duza gestoscig upakowania mem-
bran i jest stosowana wowczas, gdy stezenie substancji rozproszo-
nych jest niskie. Zaletg moduddéw spiralnych sg niskie koszty
inwestycyjne i eksploatacyjne [153], Na rys. 5.8 przedstawiono
schematycznie budowe klasycznych _modud#déw spiralnych (rys.5.8a)
oraz ostatnio opatentowanego rozwigzania [132] (rys.5.8b), ktore
charakteryzuje sie znacznie mniejszg wrazliwosciag na odktadanie
sie substancji rozproszonych.

Zupednie odrebny"typ modudtéw do odwréconej osmozy zaproponowa-
4y firmy "Du Pont"™ i Dow Chemical™ [23,100,139], ktdére opracowa-
+y moduty z whokien kapilarnych. Modut taki zawiera bardzo duzg
liczbe kapilarnych rurek o S$rednicy 10-100 pm. Wigzka w#dkien
osadzonych obu koncami w porowatej pdycie jJest umieszczona w
cylindrycznym ptaszczu cisnieniowym (rys.5.9) z poliestru
wzmocnionego w#dknem szklanym. Ciecz pod cisnieniem wprowadzana
jest do przestrzeni miedzy whoknami, a permeat opuszcza modu#
przez wkdékna kalilarne, ktdérych Sciany sa poédprzepuszczalnymi

membranami . Modu4 z wkéknami kapilarnymi daje ogromna
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Rys. 5.8. Modu# spiralny

a - konstrukcja klasyczna

b - konstrukcja zmodernizowana
Fig. 5.8. Spiral module

a - classical construction

b - modernized construction

powierzchnie rozdziatu (gestos¢ upakowania do 30 tys. m3/m2),

dzieki czemu mimo nizszej jednostkowej szybkosci filtracji mozna
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otrzyma¢ bardzo wysokie wydajnosci permeatu z jednego modudu.
Wkékna "Dow Chemical"™ wykonywane sg z klasycznego dla odwréconej
osmozy surowca, octanu celulozy, natomiast firma "Du Pont"

proponuje moduty z wdknami z poliamidéw aromatycznych.

wtékna kanilame

PERMEAT KORCENTRAT
ROZTWOR
WEJSCIOWY
Rys. 5.9. Modut z whkékien kapilarnych do odwrdéconej osmozy
Fig. 5.9. Capillary fibre module for reverse osmosis

Wymagania zwigzane z zastosowaniem ultrafiltracji w biomedycy-
nie i w enzymatycznych bioreaktorach membranowych spowodowaty
rozwéj membran ultrafiltracyjnych w formie w#dkien kapilarnych

(rys.5.10). Modu¥ =z membranami kapilarnymi sktada sie 2z duzej

ROZTWOR -\ KONCENTRAT
ROZDZIELANY

PERMEAT

Rys.5.10. Modu4 z whékien kapilarnych do ultrafiltracji
Fig.-5.10. Capillary fibre module for ultrafiltration
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liczby pustych wkékien o $rednicy 0,5-1,5 mm. Roztwér rozdzielany
wprowadza sie do wnetrza kapilar, a filtrat po przejsciu przez
Scianki membran odprowadzany jest na zewnatrz modudu.

Poniewaz membrany kapilarne produkowane sa metoda przedzenia
wkdékien i nie majag podparcia, ich koszty inwestycyjne sg niskie.
Uk+ad taki charakteryzuje sie duzg zwartos$cig i zapewnia szerokie
mozliwosci regulacji predkosci przeptywu roztworu nad po-
wierzchnia membrany. Wadg tych modudéw jest wrazliwos$é na
"zanieczyszczenia roztworu i znaczny spadek cisnienia na

kapilarach [147],



6. ZASTOSOWANIE ODWROCONEJ OSMOZY ORAZ ULTRAFILTRACJI I MIKROFIL-
TRACJI DO PRZEROBU WOD NATURALNYCH

6.1. ODSALANIE WOD

Wzrost zainteresowania odsalaniem wody morskiej oraz sdtonych
i stonawych wéd Srodladowych datuje sie od mniej wiecej 30 lat.
Wynika on przede wszystkim z ogromnego wzrostu zapotrzebowania
na wode dla celdéw komunalnych, przemystowych i1 rolniczych oraz z
grozacego wielu krajom deficytu wody stodkiej. Jest to réwnoczes$-
nie konsekwencja dziatalnosci przemystowej prowadzgcej do zwiek-
szenia zanieczyszczenia wdd powierzchniowych i podziemnych oraz
zasolenia wéd $rédladowych.

Wzrost uprzemysdowienia wiekszosci krajow sSwiata powoduje
zwiekszenie zuzycia wody, a tym samym wieksze zapotrzebowanie na
instalacje do odsalania zasolonych wéd réznego pochodzenia. W
sposéb charakterystyczny ilustrujg to dane dotyczace ilosci i
wydajnosci pracujacych na Swiecie instalacji. Przed rokiem
1965 +*aczna wydajnos¢ instalacji do odsalania wynosita jedynie
okoto 163 tys.m3/6obe, podczas gdy w latach 1966-1971 wzrosta ona
do 1242tys. m3/dobe [34],

Swiatowy kryzys energetyczny, a szczegélnie wzrost cen ropy
naftowej wptynety na weryfikacje dotychczasowych pogladéw na
kryteria wyboru techniki odsalania wéd w celu otrzymania wody
uzytkowej lub odpowiadajacej normom wody odprowadzanej do wod
otwartych. Najczes$ciej stosowang metoda jest destylacja, proces
charakteryzujacy sie wysoka energochdonnoscia. Sprzyja temu
stanowi rzeczy zarowno dostepnos¢ taniej energii w krajach uprze-

mysdowionych, jak 1 brak alternatywnej techniki odsalania. W
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ostatnich Jlatach sytuacja ta catkowicie sie zmienita. Procesy
membranowe, ktére przez ostatnie kilka lat byty wprowadzane do
przemysdowej techniki odsalania, staty sie konkurencyjne dla
destylacji.

W wyniku kryzysu energetycznego, przy 5-krotnym wzroscie
cen paliw, koszty destylacji wzrosty o 40%, natomiast koszty
odsalania wo6d stonawych metodami membranowymi tylko o 10%. Jako
gtéwne zalety i1 korzysci zastosowania membranowych technik
odsalania wymienia sie nastepujace [34]:

- eksploatacja zachodzi w temperaturze otoczenia,

- zapotrzebowanie energii wynosi potowe do jednej trzeciej czesSci
energii zuzywanej w metodzie destylacyjnej,

- niepotrzebne sag drogie, najwyzszej jakosci konstrukcje metalowe,

- nie ma probleméw z korozja,

- nie nastepuje zanieczyszczenie atmosfery,

- elastycznos¢ metod pozwala na otrzymanie wody o zatozonej

jakosci w zaleznos$ci od zapotrzebowania,

- mozliwe sa zmiany wielkosci produkcji dla danej instalacji

(przez zmiane cis$nienia roboczego i rodzaju membran),

- technologia produkcji aparatury jest stosunkowo prosta, a tym
samym niskie sg koszty inwestycyjne,
- koszty inwestycyjne matych instalacji sa niskie w odré6znieniu

od destylacji.

Ze znanych obecnie metod odsalania proces odwréconej osmozy
wymaga teoretycznie najmniejszego wkdadu energii [21], co
przyczynia sie w znacznym stopniu do obnizenia catkowitych

kosztéw tego procesu (tab.6.1).
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Tabela 6.1
Zuzycie energii przy odsalaniu wéd stonawych (10 kg/m )
réznymi technologiami

Proces Zuzycie Stezenie soli 0dzysk

technologiczny energii w permeacie wody
kWh/m3 kg/m3 %

Odwrocona osmoza 5, 26 150 50

Elektrodializa 10, 5 500 33

Destylana ze 23, 7 5 57

sprezaniem oparow

Destylacja ekspansyjna 36, 8 5 25

6.1.1. Odsalanie wod stonawych
Do odsalania wo6d sdtonawych (zasolenie do 10 kg/m3) stosuje sie
jednostopniowe instalacje do odwréconej osmozy przede wszystkim z
modudami typu spiralnego i whokien kapilarnych [34,167], Jedno-
stopniowe instalacje do odsalania woéd stonawych pozwalajg na
odzyskanie 60-80% wody o zawartosSci substancji rozpuszczonych
nawet ponizej 0,1 kg/m3, przy cisnieniach roboczych nie
przekraczajacych na og6+ 5,0 MPa [119], Na rys. 6.1 przedstawiono
schemat ideowy instalacji do odsalania wody stonawej [23,138],
W czasie ostatnich kilku lat wuzyskano znaczne postepy w
redukcji kosztéw inwestycyjnych i eksploatacyjnych odsalania wod
stonawych metodg odwréconej osmozy. Mozliwe to bydo dzieki [34]:
- wdrozeniu celulozowych i niecelulozowych membran, charaktery-
zujacych sie ekonomiczng szybkos$cig filtracji przy stopniu od-
solenia wynoszacym 90-97%,

- wdrozeniu modutéw (zwhaszcza spiralnych) o duzych wymiarach i
wysokiej wydajnosci odsalania,

- rozwojowi technologii 1 system6w odpowiednich do skutecznego
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wstepnego oczyszczania wdéd sdonawych przed wprowadzeniem do
instalacji odwrdéconej osmozy,
- optymalizacji rozwigzan i parametréw pozwalajgcych na bezawa-

ryjna prace instalacji, przy minimalnym naktadzie robocizny.

Zbiomik roztworu
wejsaowego

Rys. 6.1. Schemat jednostopniowej instalacji do odsalania wdd
stonawych metoda odwrdconej osmozy

Fig. 6.1. Flow-sheet of one-stage installation for brackish
water desalination by reverse osmosis

Membrany stosowane w procesie odwréconej osmozy do
rozdzielania uk#adu rozpuszczalnik-substancja rozpuszczona wyka-
zZuja tendencje do powlekania sie koloidalnymi substancjami
organicznymi 1 nieorganicznymi, obecnymi w przerabianej wodzie,
jak roéwniez trudno rozpuszczalnymi zwiazkami wapnia 1 magnezu.
Zjawisko to wpdtywa na zmniejszenie szybko$ci transportu masy
(szczeg6lnie wody) przez membrane, a tym samym na jej zywotnos$c¢.

W celu zapewnienia 1 utrzymania optymalnych parametrow pracy

membrany nalezy zabezpieczy¢ jej powierzchnie przed odktadaniem
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sie sktadnikoéw roztworu. Mozna to osiggng¢ przez chemiczne 1lub
mechaniczne czyszczenie membrany w odpowiednich odstepach czasu,

albo tez przez wstepne oczyszczanie wody przeznaczonej do
odsalania metoda odwr6conej osmozy. Spos6b pierwszy powoduje
wytaczanie instalacji z eksploatacji na okres$lony okres, co wpty-
wa na podwyzszenie kosztow ekspoloatacyjnych. Technologia
oczyszczania wody zasolonej zostata w zasadzie ustalona, trudnym
zadaniem jest jednak podanie uniwersalnego schematu dla
wszystkich wod stonawych. Stopnien wstepnego oczyszczania
uzalezniony jest bowiem zardéwno od rodzaju wody, jak i stosowanych
modudéw membranowych. Bardzo doktadnego oczyszczania wymagaja
wody silnie zanieczyszczone, zwkaszcza zwigzkami organicznymi,

wody metne 1 twarde, a dodatkowo wody kierowane do odsalania na
modutach kapilarnych. Najmniej wymagajace sa natomiast moduty z
membranami rurowymi .

Do usuwania zawiesin 1 czastek koloidalnych stosuje sie na
og6+ koagulacje i sedymentacje, a takze dwustopniowg filtracje w
uktadzie TFfiltr (najczesciej filtry piaskowe) do usuwania czastek
wiekszych oraz filtr cisnieniowy o wielkosci poréw 10-20 agm do
usuwania koloidéw, bakterii i innych drobnych zawiesin. Jezeli wo-
da zawiera wieksze ilosci zwigzkéw organicznych, dodatkowo stosuje
sie Tfiltracje przez ztoze 2z weglem aktywnym. Dla wéd bardzo
twardych stosuje sie w miejsce koagulacji i sedymentacji
zmiekczanie wapnem i soda, a dla wéd o matej twardosci
przepuszczanie przez ztoze jonitowe. Na koncowym etapie przygoto-
wania wode przed instalacjg do odsalania metoda odwrdéconej
osmozy zakwasza sie kwasem siarkowym dla korekty pH, dodaje

szesciometafosforanu sodowego w celu ograniczenia do minimum
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wytrgcania sie siarczanu wapniowego oraz wodorotlenkéw zelazowego
i manganowego.
0g6lny schemat wstepnego oczyszczania wéd przed odsalaniem

przedstawiono na rys. 6.2 [23,24],

SEKCJA WSTEPNEGO PRZYGOTOWANIA WOOY
dwus i%r-
Ch czeksodu

KOAGULACJA l e

z20ze " wZWELRM -

1
SEDYMENTACJA me , ZEOLITOWEI | AKTYWNYM 1|

| |
SEKCJA ODSALANIA WOQV

WODA

00SOLONA D D l:\

10-20nm

moouty membranowe Pompa wysokocisnieniowa

SMFS - szedciometafosforan sodowy
SOLANKA

Rys. 6.2. Uog6lniony schemat wstepnego przygotowania wéd s4ona-
wych do odsalania metoda odwréconaj osmozy

Fig. 6.2. General flow-sheet of brackish water pretreatment
before reverse osmosis desalination

Zasadniczym parametrem w projektowaniu instalacji odsalajacej
metodg odwréconej osmozy jJest procentowy odzysk produkowanej wody,
definiowany jako stosunek ilosci wody odsolonej do #acznej ilosci
wody surowej . Optymalizacje tego parametru okreslaja dwa
czynniki:

- sktad jakosciowy i ilosciowy wody stonawej,
- przepisy odnos$nie do zanieczyszczenia $rodowiska wodnego przy
usuwaniu koncentratu.

Jakos¢ woéd stonawych rézni sie znacznie w zaleznosci od
pochodzenia; w wielu przypadkach g#6wnym 1ich sk#adnikiem jest

chlorek sodowy (wody miekkie), podczas gdy w innych dominujg sole
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wapnia 1 magnezu (wody twarde). Pierwsze sg +tatwiejsze do
odsolenia przy racjonalnym odzysku wody odsolonej i minimalnym
wstepnym przygotowaniu, natomiast drugie wymagajg intensywnego
wstepnego oczyszczania, co pocigga za sobg wzrost kosztow
inwestycyjnych i  eksploatacyjnych wynikajacych z dodatkowe]j
aparatury i chemikaliéw koniecznych do usuwania twardos$ci.

Na obszarach, gdzie wymagania odnosnie do ochrony $rodowiska
wodnego sg szczeg6lnie ostre, a zrédta wody stonawej ograniczone,
istnieje konieczno$¢ projektowania instalacji do odsalania z
95% odzyskiem wody . Wymaga to stosowania instalacji Kkilku-
stopniowych, przy czym ilos¢ stopni odsalania zaleze¢ bedzie od
jakosci wody stonawej 1 zatozonego stopnia odzysku. Schemat
takiej instalacji pokazano na rys. 6.3 [23,34], W typowej insta-

lacji dla 90% odzysku wody odsolonej stosuje sie trzy stopnie:
60% odzysku wody na pierwszym stopniu, 20% na drugim i pozostate
10% na trzecim. Koncentrat z kazdego stopnia, o0 coraz wyzszym
stezeniu, a wiec i cisnieniu osmotycznym, zasila stopien
nastepny. Poniewaz szybkos¢ filtracji jest proporcjonalna do
réznicy cisnien roboczego 1 osmotycznego, konieczne jest, by
kolejne stopnie pracowaty przy coraz wyzszych cisnieniach, a co
za tym idzie, membrany charakteryzowaty sie coraz wyzszymi
stopniami odsalania.

Doktadne okreslenie kosztéw odsalania wéd stonawych metodag
odwréconej osmozy wymaga uwzglednienia szeregu czynniko6w, z
ktérych najwazniejsze to:

- jakos$¢ wody do odsalania,

- koszty energii 1 robocizny,

- lokalne przepisy odnosnie do ochrony wéd przed zanieczyszczeniem,
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wielkos¢ instalacji,

procent odzysku wody odsolonej.

Rys. 6.3. Schemat stopniowego odsalania wéd s#onawych do 90%
odzysku wody

Fig. 6.3. Flow-sheet of gradual desalination of brackish water to
90% of recovery of water

Na rys.6.4 przedstawiono (dla warunkéw amerykanskich) wuogélnio-

ne zaleznos$ci kosztéw inwestycyjnych i eksploatacyjnych odsalania
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od wydajnos$ci instalacji w zakresie 3-100 tys.m3/d [21,167],

Analizujac przedstawione dane mozna stwierdzi¢, ze jJednostkowe
koszty inwestycyjne i eksploatacyjne spadaja znacznie ze wzrostem
wielkosci instalacji oraz ze bardziej kosztowne jest odsalanie
woéd o wiekszym zasoleniu. Na rys. 6.5 i 6.6 przedstawiono udziat
podstawowych sk#adnikéw wpdywajgcych na koszty inwestycyjne i
eksploatacyjne instalacji do odsalania wéd stonawych o wydajnosci

11,34 tys.m3/d dla 60 1 9555 stopnia odzysku wody odsolonej [21,23,
34], Z przedstawionych =zaleznosci wynika, ze dla instalacji

pracujacych z 60% odzyskiem wody koszty odsalania 1 wstepnego
oczyszczania sa w przyblizeniu réwne, podczas gdy przy 95%
odzysku koszty procesu membranowego przewyzszaja okoto dwu-

krotnie koszty wstepnego oczyszczahia.

6.1.2. Odsalanie wody morskiej

Odsalanie wody morskiej wymaga w vrealizacji technicznej
pokonania dodatkowych  trudnosci zwigzanych z konieczno$cig
stosowania wyzszych, rzedu 5-8 MPa, cisnien roboczych. Woda
morska o stezeniu 3,5% soli wykazuje cis$nienie osmotyczne okoto
2,5 MPa, a wiec przy odzysku zaledwie 30% objetosci poczatkowej
w postaci wody odsolonej cisnienie osmotyczne powstajacej solan-
ki o stezeniu 5% wynosi 4 MPa. W celu realizacji procesu
niezbedne sa wiec wymienione wyzej wysokie cisdnienia robocze, a
realny stopien odzysku wynosi 30-40%. W zaleznosci od zatozonej
jakosci wody odsolonej projektuje sie instalacje jedno- lub dwu-
stopniowe .

Instalacje jednostopniowe wymagaja membran o wysokiej wytrzy-
matosci (praca przy wysokich cis$nieniach roboczych) i dajacych

ponad 99,5-procentowy stopien odsolenia wody. Membrany stosowane
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x 1Q00 m3d

B)

x1000 m3d

Rys. 6.4. Koszty odsalania wéd stonawych metoda odwrdéconej osmozy
A - koszty inwestycyjne
B - koszty eksploatacyjne

Fig. 6.4. Costs of brackish water desalination by reverse osmosis
A - capital costs
B - operating costs
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ODSALANIE
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Rys. 6.5. Koszty inwestycyjne 1 eksploatacyjne instalacji do
odsalania o wydajnosci 11,34 m3/d, opartej na modutach
spiralnych przy odzysku wody odsolonej 60%

Fig. 6.5. Capital and operating costs of desalination installation
with efficiency of 11,34 m3/d, spiral modules and 60%
recovery of water
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ODSALANIE

Rys. 6.6. Koszty inwestycyjne i eksploatacyjne instalacji do
odsalania o wydajnosci 11,34 m3/d, opartej na modutach
spiralnych przy odzysku wody odsolonej 95%

6.6. Capital and operating costs of desalination installation
with efficiency of 11,34 m3/d, spiral modules and 95%

recovery of water

Fig.
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w instalacjach dwustopniowych nie muszg charakteryzowac¢ sie tak
wysokag jakosciga. W tabeli 6.2 przedstawiono charakterystyke mem-
bran o jakosci umozliwiajgcej 1ich zastosowanie do jednostopnio-
wego odsalania wody morskiej [23,34], Wymienione membrany to
poliamidowe w#d6kna kapilarne (Du Pont), w#dékna z tréjoctanu celu-
lozy (Dow Chemical), asymetryczne membrany ptaskie (do modutéw
spiralnych) 2z tréjoctanu celulozy (Roga UOP) oraz 2z mieszaniny
dwu- i tréjoctanu celulozy (Aerojet General Company). Nowym
istotnym osiggnieciem w zakresie odsalania wody morskiej metoda
odwroconej osmozy sa membrany kompozytowe (composite membranes)
[34,36], ktorych najwazniejsza zaletg jest mozliwo$¢ uzyskiwania
szybkosci filtracji o okoto 50-100% wiekszej od acetyloéelulozo-
wych asymetrycznych membran p#askich, przy réwnie wysokich

stopniach odsalania.

Tabela 6.2
Whasnosci membran do odsalania wody morskiej

Rodzaj Szybkos¢ Stopien Cisdnienie
membrany filtracji odsalania robocze
m3¥m2nud MPa
Ptaskie z octanu 0,3-0,4 99, 3 10, 5
celulozy
Ptaskie z tréjoctanu 0.4-0,5 99, 2 7.0
celulozy
Wkékna kapilarne 0,03-0,04 99, 0 5,6
z poliamidu
Wkokna kapilarne 0,03-0,04 99, 5 5,6
z trojoctanu celulozy
Dwuwarstwowe z tréj-
octanu celulozy 0,6-0,65 99,5 7,0
Dwuwarstwowe z poli- o g.* o 98.9-99.3 7.0

amidu
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Badania eksploatacyjne wykazaty, ze wstepne przygotowanie wody
morskiej przed wprowadzeniem do instalacji odsalajacej metoda
odwréconej osmozy jest znacznie trudniejsze niz w przypadku odsa-
lania wo6d sdonawych. Zwigzane to jest z wiekszym stezeniem soli
(blizszym stanu nasycenia), obecno$ciag znacznej ilosci substancji
organicznych oraz koloidalnej krzemionki. W zalezno$ci od rodzaju
membran 1 typu modudu membranowego, wstepne przygotowanie wody
morskiej wymaga przeprowadzenia pednego zestawu lub tylko czesci
wymienionych nizej operacji [34,36]:

- chlorowanie,

- filtracja wstepna,

- sedymentacja,

- koagulacja, klarowanie i1 filtracja na z4ozu piaskowym,

- filtracja doktadna lub ultrafiltracja,

- korekta pH do poziomu 5,5-6,5 (w zaleznosci od rodzaju stoso-
wanej membrany,

- odchlorowanie (przy zastosowaniu membran poliamidowych), np.
przez zastosowanie wegla aktywnego lub wodorosiarczynu sodowego,

- ewentualne dodatkowe oczyszczanie, np.: usuwanie wegla
organicznego, zapobieganie tworzeniu sie kamienia membranowego
(przez wprowadzenie szes$ciometafosforanu sodowego).

Schemat typowej instalacji do dwustopniowego odsalania wody
morskiej metoda odwréconej osmozy wraz ze wstepnym przygotowaniem
wody, przedstawiono na rys. 6.7 [23],

Poréwnanie kosztow odsalania wody morskiej metodami odwréconej
osmozy i wyparkoéwg wykazato, ze koszty membranowego odsalania sa
o 10-40% nizsze (w zaleznosci od warunkéw lokalnych, kosztow

paliwa itp.). Oczekuje sie, ze przy dalszym udoskonaleniu modutoéw
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Rys. 6.7. Schemat dwustopniowej instalacji do odsalania wody
morskiej metoda odwréconej osmozy

Fig. 6.7. Flow-sheet of two-stage installation for sea water
desalination using reverse osmosis method

membranowych i samych membran, w najblizszych Jlatach koszty
odsalania wody morskiej metoda odwrdéconej osmozy beda nizsze o
40-50% w pordéwnaniu z metoda destylacyjna [34], Przy poréwnywaniu
obu wymienionych metod odsalania podkresla sie, jJjako zalety
metody membranowej, niskie naktady energetyczne, prace w tempe-
raturze pokojowej (stad nie wystepuje "obciazenie cieplne” ota-
czajacego Srodowiska), nie ma probleméw (lub nieznaczne) z korozja
stosunkowo +*atwo osigaga sie wymagana jakos¢ wody, niskie naktady
inwestycyjne dla instalacji o niewielkiej wydajnosci, mate

zapotrzebowanie powierzchni 1 inne [95],

6.2. OTRZYMYWANIE WODY ULTRACZYSTE]J

Bardzo korzystne jest zastosowanie odwrdéconej osmozy w
potaczeniu z wymiang jonowa do otrzymywania wody ultraczystej

[5,119] na potrzeby przede wszystkim przemystu elektronicznego,
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ale takze farmaceutycznego 1 medycyny, dla energetyki jadrowej
oraz do zasilania wysokocis$nieniowych kotdéw parowych (cisdnienie
robocze powyzej 17 MPa).

Potrzeba opracowania i opanowania techniki przygotowania wody
ultraczystej zrodzita sie w latach szes$édziesigtych, w okresie
szybkiego rozwoju produkcji pédprzewodnikéw, mikroobwodéw, lamp
telewizyjnych itp. Stwierdzono bowiem, ze jako$é tych wyroboéw w
istotny sposéb zalezy od czystos$ci wody uzywanej do ich produkcji
na réznych etapach procesu technologicznego.

Woda ultraczysta powinna odpowiada¢ nastepujacym wymaganiom:

- op6r elektryczny w temp. 25°C - 18 M2,

- zawartos$¢ czastek statych obcych 200 czgstek/cm3,
- wymiar czastek statych - max. 0,5 pm,
- zawartos$¢ substancji organicznych - 1-10"3 kg/m3.

Podstawowg metodg przygotowania wody ultraczystej jest joni-
towa demineralizacja kolejno na ztozu kationitowym, anionitowym i
mieszanym. Przy sezonowych i innych zmianach jakosci wody surowej
nie uzyskuje sie jednak produktu zgdanej jakosci w wyniku
zatruwania anionitu substancjami organicznymi. Wprowadzenie do
schematu technologicznego oczyszczania wody metody odwréconej
osmozy poprawito w sposéb wyrazny wyniki eksploatacji stacji
otrzymywania wody ultraczystej.

Wykorzystanie odwréconej osmozy do otrzymywania wody ultra-
czystej byto jednym z pierwszych jej przemysdowych zastosowan.
Obecnie do otrzymywania wody o bardzo duzej czystos$ci stosuje sie
moduty membranowe typu wkdékien kapilarnych oraz spiralne. W celu
zapewnienia niezawodnej 1 ciagtej pracy stacji odwrdconej osmozy

konieczne jest wtasciwe wstepne przygotowanie wody,
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z zastosowaniem typowych metod. Metno$¢ i zabarwienie usuwa sie

przez koagulacje, sedymentacje i Ffiltrowanie. Czasami celowe jJest

koagulowanie wody +acznie =z dekarbonizacja wapnem, polecane
zwkaszcza przy usuwaniu z wody jondéw metali ciezkich (Fe, Mn).

Dodatkowe zmiekczanie moze by¢é prowadzone na drodze wymiany

jonowej, celowe zwkaszcza dla matych instalacji odwré6conej osmozy.

Zestaw operacji wstepnego przygotowania wody przed stacja

odwréconej osmozy dobiera sie w zaleznosci od charakteru

chemicznego wody surowej oraz wielkosci stacji przygotowania wody
ultraczystej.

Uzyskiwany stopien oczyszczenia wody, przy 75% jej odzysku,
w stacji odwréconej osmozy przed wymianga jonowg przedstawiono w
tabeli 6.3 [23], Potaczenie odwréconej osmozy z koncowag deminera-
lizacjg w wymieniaczach jonowych jest obecnie stosowane w zdecy-
dowanej wiekszosci zaktadow w przemysle poédprzewodnikow.

W pordéwnaniu ze stosowaniem samej wymiany jonowej, uktad
z+ozony typu odwrécona osmoza - wymiana jonowa jest bardziej
ekonomiczny dla oczyszczania wéd surowych, poczynajac od stezenia
0,1 kg/m3, przy czym im wyzsze stezenie tych wéd, tym
korzystniejszy jest uktad z odwrdécong osmozag [23,35].

Na podstawie dotychczasowych doswiadczeh eksploatacyjnych
instalacji otrzymywania wody ultraczystej z zastosowaniem odwro-
conej osmozy mozna przedstawi¢ nastepujace jej zalety [23,35]:

- wymieniacz jonowy w z4ozu mieszanym pracuje ze znacznie Kko-
rzystniejszymi wynikami, zapewniajac ciagte otrzymywanie
wysokiej jakosci wody ultraczystej (nawet przy gorszej jakosci
wody surowej),

- woda oczyszczana nie ulega wtérnemu zanieczyszczeniu,
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- koncowa sterylizacja wody (usuwanie mikroorganizméw) przy pomocy
naswietlania promieniami ultrafioletowymi jest bardziej
skutecza,

Tabela 6.3
Charakterystyka pracy stacji odwréconej osmozy
(GULF/AJAX) do oczyszczania wody przed wymiang

jonowa (wydajnos¢ -380 m3/d; stopien odzysku
wody 75%)

Stezenie g/n3

Sktadniki
woda permeat
oczyszczona
Ca 28 0
Mg 4,8 0
Na 20 2
K 3 0,3
HCO3 31 1,2
SO 70 0
Ccl 35 3
NO3 2,3 0, 77
F 0, 78 0, 38
B 0, 08 0, 08
SiO2 5,0 0, 80
Fe 0, 01 0
PO4 0, 28 0
Zasadowos$¢(Jako CaCon) 25 1
Twardos¢ (Jako CaCon) 90 0
Substancje rozpuszczone 200 9
PH 6,9 6,0
Przewodnos¢ wtasciwa 290 10
uS/cm

- nastepuje znaczne polepszenie fizycznych cech wody,

- zmniejsza sie zuzycie chemikaliéw do regeneracji jonitéw i
samych jonitéw,

- wydduza czasookres pracy ztoza jJonitowego, co znacznie obniza

koszty otrzymywania wody ultraczystej,
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- zwieksza wydajnos$¢ instalacji przy réwnoczesnym zmniejszeniu
jej gabarytow.

Na rys. 6.8 poréwnawczo przedstawiono schemat otrzymywania
wody ultraczystej metoda wymiany jonowej oraz metodg odwrécona
osmoza-wymiana  jonowa [23], a na rys.6.9 schemat typowej
instalacji z zastosowaniem odwré6conej osmozy [23],

W uzupednieniu powyzszych danych warto poda¢, ze z peknym
powodzeniem pracuje od 1973 roku w jednym z zaktadéw przemystu
elektronicznego w Warszawie stacja odsalania 2z zastosowaniem
odwréconej osmozy z modudami Permasep B-9 [5].

Na potrzeby przemysdtu farmaceutycznego wymagana jest woda o
nizszym oporze elektrycznym, rzedu 3-5 MQ, ale catkowicie
pozbawiona mikroorganozméw. Celowe jest wiec oczyszczanie gteboko
dejonizowanej wody =z =zastosowaniem techniki membranowej, przy

czym zwykle wystarcza ultrafiltracja lub mikrofiltracja.

WODA SUROWA

z wymiany jonowej CZYSTA WODA
z odwréconej osmozy

Rys. 6.8. Schemat produkcji wody ultraczystej metoda odwrdéconej
osmozy i wymiany jonowej

Fig. 6.8. Flow-sheet of ultrapure water production with applica-
tion of reverse osmosis and ion exchange
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Wraz ze wzrostem jakosci produktéw elektronicznych okazato sie
[149], ze z wody ultraczystej nalezy usuna¢ substancje koloidalne
i mikroorganizmy. Najczes$ciej do tego celu stosuje sie urzadzenia
do mikrofiltracji 2z membranami o $rednicy poréw 0,5 pm, jako
koAcowy etap przygotowania wody ultraczystej po wymieniaczach
jonowych. Bardzo istotng sprawg jest umieszczenie mikrofiltroéw
jak najblizej miejsca wykorzystania wody, gdyz w trakcie
transportu moze ona ulec wtédrnemu zakazeniu 1 zanieczyszczeniu.
Mikrofiltracje mozna w tym zastosowaniu zastgpi¢ ultrafiltracja,
z uwagi na dduzszg zywotnos¢ membran i lepsza jakosc¢

permeatu [148].

6.3. ZASTOSOWANIE W MEDYCYNIE I SZPITALNICTWIE

Woda otrzymana metodg odwréconej osmozy moze byé wuzyta w
medycynie i1 farmacji do réznych celéw, przede wszystkim jako
rozpuszczalnik do zabiegu hemodializy 1 dializy otrzewnej, do
mycia i plukania szk#a 1 pojemnikow na leki parenteralne.
Ostatnio zostata zaakceptowana przez Farmakopee Stanow Zjednoczo-
nych jako metoda do otrzymywania "wody do injekcji”. W tym
przypadku cata aparatura powinna by¢é zbudowana z obojetnego
metalu lub tworzywa sztucznego (zgodnie z normg FDA). W medycznej
technice laboratoryjnej metoda odwréconej osmozy, obok ultra-
filtracji i mikrofiltracji, stuzy do oddzielania wiruséw, enzyméw
oraz frakcjonowania sktadnikéw pdynéw ustrojowych.

Stosujac wode otrzymang w procesie odwrdéconej osmozy do
dializy zachodzacej w sztucznej nerce zaobserwowano w niektdrych
szpitalach Stanéw Zjednoczonych zjawisko zwane "black blood".

Krew dializowanych pacjentéw stawata sie ciemniejsza. Jak wykazaty
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POBOR WOOY ULTRACZYSTEJ

Rys. 6.9. Schemat otrzymywania wody ultraczystej z zastosowaniem
odwréconej osmozy

Fig. 6.9. Flow-sheet of ultrapure water production with applica-
tion of reverse osmosis

badania, zjawisko to byto zwigzane z obecnos$ciag duzej ilosSci jonow

chlorkowych w wodzie zasilajacej (silnie chlorowana woda
wodociggowa) . Membrany do odwréconej osmozy nie wychwytywaty
wszystkich jonow chlorkowych, ktdre przechodzac do dializatu

powodowaty utlenienie hemoglobiny. Dodanie do dializatu kwasu
askorbinowego pozwolito na zlikwidowanie niepozadanych objawéw.
Postepy w rozwoju aparatury z jednoczesnym obnizeniem kosztow
eksploatacyjnych sprawiaja, ze metoda odwréconej osmozy uwazana
jest obecnie za specjalnie korzystng dla zastosowania do zabiegu
hemodializy, wymagajacej duzych ilosci wody. Wydaje sie, ze w
najblizszej przysztosci wyeliminuje ona inne sposoby oczyszczania

wody .
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Obecnie w laboratoriach klinicznych 1 mikrobiologicznych mikro-
filtracje 1 wultrafiltracje stosuje sie do sterylizacji wody
oraz roztworéw podawanych pacjentom dozylnie, roztworéw witamin,
antybiotykéw, szczepionek, biatek, osocza itp. Przed wprowadzeniem
do tego celu membran mikroorganizmy by4y czesto usuwane metoda
konwencjonalnej filtracji przez ztozaazbestowe, z widékna
szklanego lub tworzyw sztucznych. Filtry tego rodzaju byty
szkodliwe dla zdrowia pacjentéw, szczeg6lnie w przypadku azbestu.
Skuteczno$¢é¢ dziatania membran (zwkaszcza mikrofiltracyjnych) w
sterylizacji zalezy przede wszystkim od rozmiaréw pordéw membran
oraz zachowania sie materiatu membranowego w warunkach eksploata-
cji  (podatnos¢ na pecznienie, deformacja itd. ) [90], Analiza
danych literaturowych wskazuje, ze w celu prawidtowej pracy mem-
bran Srednica najwiekszych poréw membrany powinna 2-4 razy prze-
wyzszac¢ Sredniag Srednice poréw [90], W przypadku wiekszego roz-
rzutu wielkos$ci poréw moze dojsé¢ do zakazenia wody lub cieczy
przechodzacej przez membrane. Czesto stosuje sie sterylizacje
polegajaca na przejsciu cieczy przez kaskade membran o réznej
Srednicy poréw. Membrany mikrofiltracyjne lub ultrafiltracyjne,
stosowane w klinicznych laboratoriach do sterylizacji wody lub
innych pdyndéw, musza by¢é odporne na sterylizacje termiczng lub
pod cisnieniem w autoklawach, w celu zniszczenia bakterii przed
ponownym uzyciem. Wymaga to odpowiedniego doboru materiatu

membrany i pozostatego oprzyrzadowania urzadzen.

6.4. ULTRAFILTRACYJNE UZDATNIANIE WODY

Do uzdatniania wody ze zro6det naturalnych (rzeki, jeziora,

wody podziemne) wprowadzany jest réwniez niskocisnieniowy proces
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ultrafiltracji [13,14,35,92,103], Bezposrednia ultrafiltracja
skazonych Zrédet wody daje ultrafiltrat pozbawiony mikroorganiz-
méw, wiruséw, koloidalnych tlenkéw 1 wodorotlenkéw metali oraz
innych substancji powodujacych metno$¢é 1 barwe. W przypadku
wytwarzania wody do picia ze zroéodet skazonych nie nastepuje
usuniecie nieorganicznych zwigzkoéw typu jonowego. Za wprowa-
dzeniem systemu ultrafiltracyjnego do odnowy wody przema-
wiajg wzgledy technologiczne 1 ekonomiczne. Oprécz prostoty
i mozliwosci pracy w uktadzie jednostopniowym, uktady membranowe
stanowig fizyczng bariere miedzy sktadnikami =zanieczyszczajacymi
wode a woda uzdatniong. Na rys.6.10 przedstawiono uproszczone
schematy konwencjonalnego i1 ultrafiltracyjnego uzdatniania wody.
aj

dodatek
cnemKahow

JR MIOLLY WRALROOE WRoa

Rys.6.10. Schemat konwencjonalnej (@) i ultrafiltracyjnej (b)
metody uzdatniania wody

Fig-6.10. Flow-sheet of classical (@ and wultrafiltration (b)
methods of water treatment

Do usuwania substancji powodujacych nieodpowiedni smak 1
zapach wody stosuje sie niekiedy ultrafiltracje mieszaniny wody i

wegla aktywnego. Badania prowadzone przez firme Dorr Oliver [92]
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potwierdzity mozliwo$s¢ uzyskania w ten sposéb wody o wysokiej
jakosci, wolnej od bakterii 1 wiruséw. Pojawiajgce sie w czasie
pracy instalacji problemy z utrzymaniem wysokiej szybkosci
filtracji, wynikajgce z pokrywania sie bdon duzg ilosSciag osadu,
nie wymagaty stosowania specjalnych sposobdéw oczyszczania b#on.

Ultrafiltracja stuzy obecnie do uzupedniania mikrobiologicznych
technik renowacji wody, pozwalajgc na ilosciowe usuwanie mikro-
organizméw po biologicznym oczyszczaniu, bez utraty zywotnosci
drobnoustrojoéw [14,92],

Rosngce zainteresowanie budzi réwniez mozliwo$¢é zastosowania
ultrafiltracji jako wstepnego oczyszczania przed odsalaniem wody
morskiej i1 wéd stonawych metoda odwréconej osmozy (takze elektro-
dializy czy destylacji) [14,35,159], Ultrafiltracja wody
zasilajacej urzadzenia odsalajgace pozwala na usuniecie substancji
koloidalnych i makroczasteczek zwigzkéw organicznych i nieorga-
nicznych, powodujacych powlekanie membrany czy powierzchni

wymiany ciepta.



7. ZASTOSOWANIE ULTRAFILTRACJI DO FRAKCJONOWANIA SUBSTANCJI
WEDtUG MAS CZATECZKOWYCH

Stosowane obecnie metody frakcjonowania makroczgsteczek, tj.
chromatografia zelowa 1 frakcjonowanie straceniowe [33], wymagaja
starannego przygotowania eksperymentalnego, a 2z ekonomicznego
punktu widzenia sa odpowiednie do przerobu niewielkich ilosci
substancji (do 1 g). Oprécz wyzej wymienionych metod do frakcjo-
nowania stosuje sie roéwniez metode dializy. Stopien rozdziatu
jest w tym przypadku funkcja wspétczynnika dyfuzji oraz stosunku
Srednicy czagsteczki do $rednicy porow membrany. Jak wiekszosé
procesow dyfuzyjnych, dializa jest procesem powolnym, co powoduje,
ze otrzymuje sie duze objetosci dializatu. W wultrafiltracji,
gdzie sitg napedowg jest réznica cisnien po obu stronach membrany,
substancje, ktére nie sa zatrzymywane przez membrane, przechodza
wraz z rozpuszczalnikiem do permeatu. Umozliwia to znacznie
szybszy rozdziat niz zachodzi to w dializie. Ponadto w odréznie-
niu od dializy substancja, ktoéra przechodzi przez membrane,

nie zostaje rozcienczona.

7.1. ROZDZIELANIE MAKROCZASTECZEK OD SUBSTANCJI MALOCZASTECZKO-

WYCH

W wielu przemystowych procesach biochemicznych tworzag sie roz-
twory zawierajace substancje o duzych 1 matych masach czagsteczko-
wych. W pewnych przypadkach (np. produkcja szczepionek) sktadnik
wielkoczgsteczkowy jest produktem, podczas gdy w innych (np. pro-
dukcja antybiotykow 1lub oligopeptydéw) sa nimi substancje mato-
czasteczkowe. W obu przypadkach ultrafiltracja bedzie odpowiedniag

metoda rozdzielania, poniewaz membrany ultrafiltracyjne przepusz-
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czaja zwigzki matoczagsteczkowe, a praktycznie catkowicie zatrzy-
muja wielkoczgsteczkowe. Zwiekszenie wydajnosci substancji mato-
czasteczkowych w permeacie (lub alternatywnie lepsze oczyszczenie
makroczasteczek) moze zostac¢ osiagniete przez ciagta, wielostop-
niowg (kaskadowg) diafiltracje (rys.7.1). tatwos¢, 2z jaka ultra-
filtracje mozna prowadzi¢ w niskiej temperaturze, powoduje, ze
nadaje sie ona szczeg6lnie do frakcjonowania substancji (mato-
czgsteczkowych od wielkoczasteczkowych) wrazliwych na podwyzszong
temperature, a takze do przerobu mieszanin zawierajacych produkty
peptydowe i enzymy proteolityczne, ktére muszg zostaé¢ szybko
rozdzielone w celu unikniecia degradacji produktu.

Gdy produktem reakcji biochemicznej sa zwigzki matoczgsteczko-
we, makroczgsteczki bedace zasadniczym elementem uktadu fermenta-
cyjnego i hodowli komérek (np. biatka osocza krwi lub witaminy)
powinny zosta¢ oddzielone i zawré6cone do ukdadu hodowli komérek.
W tych warunkach ciagta ultrafiltracja 2z vrecyrkulacja jest
odpowiednim sposobem oczyszczania produktu i zawrdécenia biokata-

lizatora do reaktora.

z;)nl‘ElFea’r\gljgﬁgy I, z, " moauty ultrafittracyjne

zanieczyszczenia

Rys. 7.1. Ciagta wielostopniowa kaskada diafiltracji roztworu
biologicznego

Fig. 7.1. Contunuous multistage diafiltration cascade of biolo-
gical solution
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7.2. FRAKCJONOWANIE MAKROCZASTECZEK WG MAS CZASTECZKOWYCH

Zastosowanie ultrafiltracji jako metody frakcjonowania makro-
czgsteczek (np. biatek) wg mas czagsteczkowych od dawna przycigga-
4o uwage biotechnologéw, ale znajdowato ograniczone wykorzystanie.
Dotychczas ultrafiltracje stosowano do frakcjonowania polidyspei-
syjnych rozpuszczalnych w wodzie polimeroéw, Jak: dekstrany,
polialkohol winylowy, poliglikol etylenowy, poliwinylopirolidon
[8,9,14,104], Sukces frakcjonowania tego rodzaju mieszanin
spowodowany jest niska zdolnoscia adsorpcyjna tych zwigzkoéw
wielkoczgsteczkowych, a tworzaca sie warstwa polaryzacyjna
charakteryzuje sie niska wytrzymatosciag mechaniczng. W  tych
warunkach zaréwno szybkos¢ Tfiltracji, jak 1 stopieh zatrzymania
nie ulegaja zasadniczej zmianie. Biatka natomiast wykazuja duze
powinowactwo do polimeréw membranotwérczych i1 #4atwo ulegaja
adsorpcji [17,44]; zatem efektywne 1ich frakcjonowanie wg mas
czasteczkowych jest bardzo utrudnione, a czasami wrecz niemozliwe,
szczeg6lnie przy uzyciu typowych membran hydrofobowych.
Wprowadzenie do praktyki ultrafiltracyjnych membran z polimeroéw
hydrofitowych, Kktorych zdolnos¢ do adsorpcji biatek 1 innych
makroczgsteczek z roztworéw wodnych jest niewielka, stworzydo
mozliwo$s¢ “tatwiejszego frakcjonowania biatek ta metodg. Dobre
wktasciwosci do frakcjonowania biatek wykazuja réwniez asymetrycz-
ne membrany o $rednicy poréw rzedu kilkudziesieciu nm [104], a
wiec membrany posrednie miedzy typowymi filtrami membranowymi a
membranami ultrafiltracyjnymi. Membrany takie sa zdolne do zatrzy-
mywania bardzo duzych czastek,jak wirusy, fragmenty komérek oraz

makroczgsteczek o masie czasteczkowej powyzej 200 000. Stwarzaja
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one roéwniez mozliwo$é prostego usuwania z roztwordéw substancji
pyrogennych i immunokomplekséw jako zanieczyszczen klinicznie

waznych cieczy biologicznych.

7.3. SPOSOBY PROWADZENIA PROCESU FRAKCJONOWANIA

Najbardziej efektywnym sposobem prowadzenia procesu frakcjono-
wania makroczgsteczek zardéwno z technicznego, jak i ekonomicznego
punktu widzenia jJest realizacja procesu stopniowo w ukdadzie
kaskadowym [8,14,88], Pojecie stopnia kaskady frakcjonujacej
mozna zdefiniowa¢ jako membrane lub uktad membran badZ modu4éw o
jednakowych whasciwosciach separacyjnych. Warunkiem powodzenia
frakcjonowania ultrafiltracyjnego mieszaniny wielosktadnikowej
jest stosunkowo duze zréznicowanie wielkosci czgstek rozdzielo-
nych skdtadnikéw. Czesto uktady do frakcjonowania sag trojstopniowe
i otrzymuje sie trzy frakcje, tj. o wysokiej, $redniej i niskiej
masie czasteczkowej.

Zasadniczo rozro6znia sie dwa sposoby ultrafiltracyjnego frak-
cjonowania wg mas czasteczkowych:

a) sposoéb polegajacy na kolejnej ultrafiltracji permeatu,
b) sposob polegajacy na kolejnej ultrafiltracji koncentratu.

Na rys. 7.2 i1 7.3 przedstawiono schematycznie zasade tych

dwéch sposobéw frakcjonowania.
Spos6b pierwszy (rys.7.2) [8,14] polega na tym, ze surowcem

dla stopnia nastepnego jest permeat ze stopnia poprzedniego. Uktad
taki przypomina schemat frakcjonowania sitowego, poniewaz membra-
ny na kolejnych stopniach posiadaja pory o coraz mniejszych roz-

miarach, czyli na kolejnych stopniach usuwane sg czasteczki o
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P-3

Rys. 7.2. Schemat uktadu frakcjonujgcego typu permeat-roztwér
Fig. 7.2. Flow-sheet of fractionation system permeate - solution

type

coraz mniejszych masach czgsteczkowych. W tabeli 7.1 przedsttwio-

no wyniki tréjstopniowego frakcjonowania roztworu poliwinylopiro-
lidonu na membranach firmy Amicon XM-4B (cut-off membrany: 50 000)
i UM-1 (10 000). Na pierwszym i drugim stopniu usuwane sg zwigzki

wielkoczgsteczkowe (o masie czasteczkowej powyzej 50 000) na mem-
branie XM-4B, natomiast na stopniu trzecim (membrana UM-1) =z
permeatem usuwane sa zwigzki maloczasteczkowe (0o masie czastecz-
kowej ponizej 10 000), a z koncentratem - o Srednich masach czag-
steczkowych (10 000-50 000). Druga metoda frakcjonowania typu
permeat-roztwér jest ukdtad, w ktédrym kazdy stopien posiada ten
sam rodzaj membrany [8], Poniewaz wielko$ci poréw membran ultra-
filtracyjnych mieszcza sie zazwyczaj w dos$é szerokich granicach,

uktad frakcjonujacy pracuje analogicznie do kolumny chromatogra-
ficznej. Otrzymuje sie w ten sposéb frakcje, ktdédrych masy cza-
steczkowe odpowiadaja zakresowi wielkosci poréw zastosowanej

membrany. W tabeli 7.2 przedstawiono przyktadowo wyniki tréj-

stopniowego frakcjonowania tym sposobem roztworu dekstranu o
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Tabela 7.1
Wyniki frakcjonowania roztworu poliwinylopirolidonu

Udzia+t Graniczna
Frakcija frakcji liczba
% lepkos$ciowa
cmXg
Roztwdér surowy - 60
Frakcja 1 (membrana XM-4B) 35 75
Frakcja 11 (membrana XM-4B) 30 50
Frakcja 111 (membrana UM-1) 30 33
Frakcja 1V (permeat koncowy) 5 <0, 1
Tabela 7.2

Wyniki tréjstopniowego frakcjonowania 2% roztworu
dekstranu (masa czgsteczkowa 80 000) na membrannach
firmy Amicon typu XM-4B

Udziat Graniczna
Frakcija frakcjia liczba
lepkos$ciowa
cm /g

Roztwér surowy dekstranu - 11
Frakcja 1 26 15
Frakcja 11 20 14
Frakcja 111 44 11
Permeat koncowy 5 8

al straty materiatu wynosity 5%

nominalnej masie czgsteczkowej 80 000 przy zastosowaniu membrany
XM-4B  (Amicon; cut-off: 50 000). Masy czagsteczkowe frakcji,
przedstawione przy uzyciu granicznej liczby lepkosciowej,
zdecydowanie maleja dla poszczeg6lnych frakcji. Ma to szczegdélne

znaczenie w przypadku frakcjonowania substancji charakteryzuja-
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cych sie wysokim stopniem niejednorodnosci masy czasteczkowej
(Mw/Mn), (np. dla dekstranu - 80 000 wynosi on ok.2).

Drugi wariant wielostopniowego frakcjonowania roztworow
zwigzkow wielkoczgsteczkowych [88,163] polega na tym, ze koncen-
trat ze stopnia poprzedniego jest surowcem do stopnia nastepnego
(rys.7.3). Membrany w kolejnych stopniach majag coraz wieksze

rozmiary poroéw.

Rys. 7.3. Schemat uktadu frakcjonujacego typu koncentrat-roztwdr
Fig. 7.3. Flow-sheet of fractionation system concentrate-solution
type

Istotng sprawg jest okreslenie stopnia efektywnosci frakcjono-
wania. Najczesciej do tego celu uzywa sie powszechnie stosowany
stopien zatrzymania, ktéry nie jest wygodng miarg oceny efektéw
rozdziatu przy frakcjonowaniu mieszanin wielosktadnikowych.
Obecnie [163] skutecznos¢ frakcjonowania metodami membranowymi
okresla sie za pomocg tzw. wspédczynnika separacji (1711j)- Dla
kaskady k-stopniowej 1 dla frakcjonowania mieszaniny n-sktadni-
kowej definiuje sie go jako [163]:

mPij masa sktadnika "i" w permeacie stopnia "j"
713 - msi  ~ masa sktadnika "i” w surowcu zasilajgcym
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I
=
N
=}

gdzie: i
Jj =1, 2........ k
W idealnym procesie frakcjonowania sktadnik "i" jJest oddzielony
catkowicie w stopniu "17", tzn. :
71 = 1dla j= 1

oij = Odla j* 1



8. USUWANIE KOMOREK 1 ICH FRAGMENTOW Z CIECZY POFERMENTACYJNYCH

Wiekszo$¢ proces6w biotechnologicznych zachodzi w wyniku
reakcji fermentacji, w ktérej katalizatorami sa enzymy, a
nos$nikami katalizatora materiat komérkowy. Otrzymany roztwér po-
fermentacyjny charakteryzuje sie znacznym rozcienczeniem zmienia-
jacym sie w szerokich granicach. Na przyktad w roztworze pofermen-
tacyjnym stezenie witaminy B12 wynosi jedynie kilkadziesiagt
umoli/dm3, stezenie antybiotykéw jest nieco wyzsze (penicylina G
- kilkadziesigt mmoli/dm3, erytromecyna - kilka mmoli/Zdm3), ale
rowniez bardzo niskie [105]. Zgodnie 2z zasadami termodynamiki
ilos¢ energii potrzebnej do odzyskania sktadnikéw z mieszaniny
pofermentacyjnej jest funkcja logarytmiczng ich stezenia w roz-
tworze. Dlatego tez koszty odzysku produktu fermentacji dominuja
w ekonomice wytwarzania wielu preparatéw otrzymywanych tag metoda.
Dotyczy to przede wszystkim antybiotykéw, witamin, aminokwasow i
kwaséw organicznych [40,105],

Roztwér pofermentacyjny jest nie tylko roztworem rozcienczo-
nym, ale réwniez bardzo zdozong mieszaning pod wzgledem chemicz-
nym i Tfizykochemicznym. Wystepuja w nim zaréwno substancje typu
koloidéw fazowych (mikroorganizmy, resztki komérek) i czgsteczko-
wych (biatka, polisacharydy, kwasy nukleinowe), jJjak 1 zwiagzki
matoczgsteczkowe organiczne (kwasy organiczne, antybiotyki) 1 nie-
wykorzystane skdtadniki preparatéw odzywczych (sole, cukry).
Zakres wielkosSci tych czagsteczek miesci sie w bardzo szerokich
granicach od dziesigtych czesci nm do 1 nm, co stwarza okres$lone
problemy w trakcie odzyskiwania. W tabeli 8.1 podano masy czag-
steczkowe 1 Srednice czasteczek niektérych zwigzkéw chemicznych

wystepujacych w roztworach pofermentacyjnych [114],
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Tabela 8.1
Masy czasteczkowe 1 Srednice zwiazkéw biorgcych
udziat w procesach fermentacji

Rodzaj czagsteczki Srednica czasteczki
Masa czagsteczkowa (nm)
Zawiesina substancji statej 10 000 - 100 000
Najmniejsze dostrzegalne czastki 25 000 - 50 000
Drozdze 1 grzyby 1 000 - 10 000
Komorki bakterii 300 - 10 000
Zwigzki koloidalne 100 - 1 000
Emulsja olejowa 100 - 10 000
Wirusy 30 - 300
Proteiny (Polisacharydy)(Mcz = 104- 106) 2 - 10
Enzymy (Mcz = 104- 10s) 2-5
Antybiotyki (Mcz = 300 -1000) 0.6 - 1.2
Jedno 1 dwucukry (Mcz = 200-400) 0.8 - 1.0
Kwasy organiczne (Mcz = 100-500) 0.4 - 0.8
Jony zwigzkéw nieorganicznych (Mcz=10-100) 0.2 - 0.4
Woda (Mcz = 18) 0.2

Dodatkowym problemem stwarzajgcym trudno$ci w rozdzielaniu i
oczyszczaniu produkéw reakcji biochemicznych jest fakt, ze nie-
ktore sktadniki tych roztworéw wykazujg znaczng wrazliwos¢ na
temperature, pH, site jJonowa roztworu, rodzaj rozpuszczalnika
oraz sity $cinajace. Roztwér pofermentacyjny obciazony substan-
cjami rozproszonymi i koloidalnymi jest roztworem metastabilnym i
wykazuje tendencje do powlekania aparatury samorzutnie koagulu-
jacymi skdadnikami.

Otrzymany w wyniku procesu fermentacji roztwér poddaje sie



- 139 -

operacji rozdziatu w celu oddzielenia bakterii 1 pozywki od pro-

duktéow reakcji. Wiele sposréd stosowanych obecnie do tego celu

metod, jak: filtracja, odwirowanie, ekstrakcja, wymiana jonowa,

destylacja 1 1inne, sg czesto niewystarczajace Ilub kosztowne i

jedynie wysoka wartos¢ produktu koncowego uzasadnia ich stosowa-

nie. Wydaje sie, ze bardzo atrakcyjnym rozwiazaniem tego problemu,

przyjetym juz w niektérych krajach wysoko rozwinietych, bedzie

zastosowanie proces6w membranowych, szczegélnie ultrafiltracji i

mikrofiltracji. Korzysci wynikajace 2z takiego rozwigzania sa

nastepujace [162]:

- mniejsze koszty inwestycyjne,

- mniejszy hatas (niz przy stosowaniu wirdwek),

- brak mozliwosci tworzenia aerozoli zawierajacych bakterie,

- mozliwo$é zwiekszenia wydajnosci produktéw reakcji fermentacji
przez wprowadzenie diafiltracji.

Wymienione procesy membranowe stosuje sie w tej dziedzinie naj-
czesciej w dwoch kierunkach [105,162] (w literaturze anglosaskiej
okresla sie je mianem "downstream Processing'"):

- usuwanie statych produktow fermentacji,
- klarowanie cieczy pofermentacyjnych.

w pierwszym przypadku uzywa sie przede wszystkim ultrafiltracji

(niekiedy nawet proces odwréconej osmozy), natomiast w drugim

mikrofiltracji.

8.1. KLAROWANIE SUROWYCH CIECZY POFERMENTACYJNYCH

Jednym z bardziej oczywistych zastosowah membran ultrafiltra-
cyjnych w biotechnologii jest usuwanie statych pozostatosci po

fermentacji, a wiec klarowanie roztworu pofermentacyjnego. Celem
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operacji klarowania jest otrzymanie mieszaniny poreakcyjnej
wolnej od substancji rozproszonych i koloidalnych oraz komérek i
ich fragmentéw w stopniu wymaganym dla dalszego przerobu i
odzysku produktéw reakcji biochemicznych. Poniewaz zewngtrz-
komérkowe produkty fermentacji majg masy czasteczkowe mniejsze
niz Srednice poréw membran ultrafiltracyjnych, w procesie klaro-
wania stosuje sie membrany o rozdzielczosci (cut-off) 10 000-
30 000, co jest wartoscia wystarczajacag do zatrzymania zawiesin,
koloidéw, a ponadto nieaktywnych biatek, kwaséw nukleinowych,
polisacharydow itp.

Proces wultrafiltracji stosuje sie najczes$ciej do klarowania
roztworéw fermentacyjnych, powstajacych przy produkcji kwasu
cytrynowego 1 octowego, antybiotykéw, aminokwaséw, glukozy i
polisacharydéw [12,40,114,131,162], Dalsze wydzielanie czystych
produktow fermentacji przeprowadza sie metodami klasycznymi
(ekstrakcja, wymiana jonowa), ale réwniez mozna do tego celu
wykorzysta¢ metody membranowe, w ktdrych stosuje sie bardziej
zwarte membrany niz w ultrafiltracji (np. odwrécong osmoze). Na
rys. 8.1 przedstawiono przyktadowo schemat procesu produkcji
antybiotykow realizowany metodami ultrafiltracji i odwréconej
osmozy [45],

Tradycyjnym sposobem klarowania cieczy pofermentacyjnych jest
filtracja na filtrach prézniowych wirujacych. Wkasciwosci fizyko-
chemiczne substancji powstajgcych w procesie fermentacji stwa-
rzaja trudnosci w realizacji tego procesu jednostkowego. Statle
produkty fermentacji sg galaretowate oraz podatne na zgniatanie,
co sprzyja tworzeniu sie plackéw filtracyjnych o wysokiej wytrzy-

matosci i1 matej przepuszczalnos$ci. Duza zawartos$¢ wody w uktadach
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ROZPUSZCZALNIKZ ROZPUSZCZONYMI
ZWIAZKAMI N/SKOCZASTECZKOWYMI

O -~ zanieczyszczenia o charaKterze Koloidalnym
O - antybiotyki
- - elektrolity, cukry, itp

Rys. 8.1. Schemat produkcji antybiotykéw z zastosowaniem ultra-
filtracji 1 odwréconej osmozy

Fig. 8.1. Flow-sheet of antybiotics production using ultrafiltra-
tion and reverse osmosis

galaretowatych hamuje réwniez inne naturalne procesy rozdzielania
oparte na ro6znicy gestosci (sedymentacja, wirowanie). CzeSciowg
eliminacje tych zjawisk umozliwia proces ultrafiltracji
prowadzony w uktadzie krzyzowym (poprzecznym), a wiec w warunkach
gdy kieruneki przeptywu filtratu 1 roztworu klarowanego nie sg
styczne.

W tabeli 8.2 przedstawiono pordwnanie kosztéow eksploatacyjnych
i inwestycyjnych ( dla warunkéw amerykanskich i zachodnioeuropej-
skich) procesu klarowania roztworu pofermentacyjnego przy
produkcji antybiotykéw metodami filtracji prézniowej oraz ultra-

filtracji. W przypadku stosowania ultrafiltracji koszty
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inwestycyjne sga co prawda 4-krotnie wyzsze niz filtracji
prézniowej, ale koszty eksploatacyjne sa nizsze o ponad 40%, co

pozwala na zniwelowanie tej ro6znicy w ciagu kilku lat.

Tabela 8.2
Koszty eksploatacyjne®i inwestycyjne procesu klarowania
roztwordw pofermentacyjnych metodami filtracji prézniowej
i ultrafiltracji

Koszty Filtracja prozniowa Ultrafiltracja
eksploatacyjne

doi.USA/m3 dane USA dane wg [45] dane USA dane wg [45]
Materiat filtracyjny 6, 34 5, 30 - -
Wymiana membran - - 2,22 1, 50
Energia 0, 08 0, 08 0, 25 0, 18
Robocizna 0, 32 0, 26 0, 08 0, 37
Konserwacja 0, 14 0, 06 0, 04 0, 11
Chemikalia - - 0, 43 0, 18
Amortyzacja 0, 28 0, 19 1, 18 1, 10
tacznie 7,16 5,89 4,20 3, 40

Koszty inwestycyjne:
doi.USA/m3 4500 800

doi.USA/m3-d 695 470 2940 2760

Weddug ostatnich doniesien [162], francuska firma Eurolisin
zinstalowata instalacje ultrafiltracyjng o powierzchni membran
900 m2 do produkcji aminokwaséw o wydajnosci 45 tys. m3h. Innym
przyktadem jest instalacja ultrafiltracyjna do produkcji anty-
biotykéw zainstalowana w Ffirmie Merck o powierzchni membran

684 m2 [162].
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8.2. ZASTOSOWANIE MIKROFILTRACJI DO USUWANIA KOMOREK MIKRO-
ORGANIZMOW LUB ICH FRAGMENTOW Z CIECZY POFERMENTACYJNYCH

8.2.1. Charakterystyka procesu mikrofiltracji w procesie odzysku

produktéw reakcji fermentacji
W procesie odzysku enzyméw lub innych matoczagsteczkowych pro-
duktow fermentacji etapy rozdzielania ciato state-ciecz sg wazng
operacja jednostkowg. Rozdzielanie tego typu uktadédw biologicz-
nych jest czesto trudne do zrealizowania, szczegOlnie przy od-
zyskiwaniu enzymow wewngtrzkomérkowych. Wynika to z matych wiel-
kosci czgstek 1 szerokiej dystrybucji ich wielkosci, znacznej ich

cisliwosci, wzrostu lepkosci przy =zatezaniu suspensji (ciecze

o

nienewtonowskie) oraz matej roéznicy gestosci miedzy fazg statg i
ciekta. Stosowanie metod konwencjonalnych (wirowanie lub
filtracja) czesto konczy sie niepowodzeniem lub jest
nieekonomiczne.

Otrzymywanie wewnatrzkomérkowych produktéow fermentacji, do
ktérych nalezy wiekszo$¢ przemystowych i majacych zastosowanie w
medycynie enzyméw i hormonéw, wymaga rozerwania bd4on komérkowych.
Zastosowanie do 1ich odzysku membran ultrafiltracyjnych nawet o
bardzo wysokim "cut-off" jest nieodpowiednie [94], poniewaz zawie-
szone fragmenty komdérek zmniejszajag w znacznym stopniu efektywne
rozmiary poréw membrany. Obecnie do tego celu proponuje sie
prawie wytacznie proces mikrofiltracji [11,91,94], W zwigzku z
duzym postepem w rozwoju nowych materiatéw membranotwérczych do
mikrofiltracji [82,91], istniejg duze nadzieje, ze proces ten
prowadzony w uktadzie skrosnym rozwigze trudne problemy
rozdzielania ciato state-ciecz wystepujgce przy odzyskiwaniu

wewngtrzkomérkowych produktéw fermentacji [49,91,150],
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Proces mikrofiltracji prowadzony w uktadzie skrosnym jest
szczegb6lnie odpowiednig metoda do rozdzielania uktadéw o matej
réznicy gestosci, co wystepuje w suspensjach pofermentacyjnych.
Do wyjasnienia mechanizmu rozdzielania w procesie mikrofiltracji
stosuje sie szereg modeli teoretycznych, jak model polaryzacji
zelowej stosowany w procesie ultrafiltracji [56], model dynamiki
ptynoéw Zhernovaty®ego [171] lub model oparty na tworzeniu placka
filtracyjnego wg Gernedela. Modele teoretyczne nie zawsze jednak
pokrywaja sie z danymi eksperymentalnymi. Wed4ug najnowszych po-
gladéw, dominujgacym czynnikiem odpowiedzialnym za tworzenie sie
warstwy komérek na powierzchni membrany sa naprezenia Sci-
najgce. Obecnie optymalne warunki operacyjne mikrofiltracji w
uktadzie skrosnym sa okreslane empirycznie w trakcie préb
pilotowych. Decydujace znaczenie maja: predkosé¢ przeptywu sus-
pensji, réznica cisnien, wh#asciwosci roztworu i whasciwosci
fizykochemiczne membrany.

Proces mikrofiltracji prowadzi sie w praktyce dwoma sposobami:
przy mechanicznym mieszaniu (system rotacyjny) albo przy
pompowaniu suspensji [91], Dostepne w handlu wyposazenie obejmuje
rotacyjne filtry osiowe [91], filtry rurkowe o duzych sitach
S§cinajacych [7,127], -elementy ptytowo-ramowe [127] lub tez
uktady zawierajgce wktady membranowe o konfiguracji Ffiltrow
"marszczonych®"" [160], Uk#ady z mieszaniem mechanicznym uzywane sa
gtéwnie w przypadku materiatéw nieorganicznych oraz odpornych na
podwyzszong temperature lub duze sity $cinajace, natomiast ukta-
déow przeptywowych uzywa sie do przerobu materiatéw biologicznie

aktywnych.
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W procesie oddzielania komérek po fermentacji przy produkcji
enzyméw wewngtrzkomérkowych nie jest konieczne uzyskanie mocno
odwodnionej masy komérkowej. Zwykle zmniejszenie objetosci do 40%
jest wystarczajace, by dalsze etapy =zatezania 1 oczyszczania
enzyméw byty efektywne [91].

Na rys. 8.2-8.4 przedstawiono zaleznos$ci szybkosci filtracji
od stezenia komérek w suspensji dla mikroorganizméw E.coli,

Bacillus cereus i Brevibacterium Specius [91]-
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Rys. 8.2. Poréwnanie roznych eksperymentéw zatezania komérek
E.coli
| - zatezanie oryginalnej cieczy fermentacyjnej w
module z wktadem Ffiltru marszczonego Millipore
(HVLP 0,45 um)
11 - zatezanie oryginalnej cieczy Tfermentacyjnej w
module kapilarnym (polipropylen 0,3 (im)
Il - warunki jak w 11, ale w wyzszej temperaturze
Fig. 8.2. Comparision of various experiments of E.Coli cells
concentration
| - concentration of raw Tfermentation Jliquid using
module with Millipore wrinkled filter (HVBP 0,45Cim)
11 - concentration of raw Tfermentation liquid using
capillary module (polypropylene 0,3 qgm)
Il - as in Il but in higher temperature



Przebieg otrzymanych krzywych mozna podzieli¢ na trzy zakresy

obrazujace przebieg procesu mikrofiltracji:

1 - faza budowy warstwy zelowej, w ktorej nastepuje okoto 10-krot-

Rys.

Fig.

ne obnizenie szybkosci filtracji,

faza réwnowagi miedzy warstwg zelowa a przeptywajaca nad nig
suspensja komérek, w ktéorej szybkos¢ filtracji utrzymuje sie
praktycznie na statym poziomie,

faza konhcowa, w ktdérej obserwuje sie spadek szybkosci

filtracji 1 znaczny wzrost lepkosci suspensji.

8.3. Zatezanie cieczy pofermentacyjnej Bacillus cereus w mo-
dule kapilarnym (membrany poliprepylenowe 0,3 um, cis$-
nienie 0,08-0,1 MPa, szybko$¢ liniowa 2 m/s)

a - szybko$¢ filtracji
A - spadek cis$nienia
0 - lepkosé

8.3. Concentration of Bacillus cereus broth using capillary
module (polypropylene membranes 0,3 um, pressure 0,08 -
- 0,1 MPa, linear velocity 2 m/s)

Q- filtration rate
A - pressure drop
0 - viscosity



Kofcowe stezenie komdrek otrzymane w wyniku ekstrapolacji krzy-
wej zalezy od rodzaju mikroorganizméw i wynosi dla E.coli 70%,
Bacillus cereus 40%, a dla Bervibacterium 60%. Obserwowany we
wszystkich przypadkach spadek szybkosci filtracji na ostatnim
etapie zatezania spowodowany jest dwoma przyczynami:

- wzrostem .lepkos$ci substancji na skutek wzrostu stezenia,

- kompresja warstwy zelowej (wysoka $cisliwosé).

Rys. 8.4. Zatezanie cieczy pofermentacyjnej Brevibacteriura w
module z membranami  ptaskimi (membrany firmy Gelman
0,2 jim, cis$nienie 0,11 MPa, szybkos$¢ liniowa 2 m/s)
O - szybkos$¢ filtracji
A- spadek cisnienia
0- lepkosé¢
Fig. 8.4. Concentration of Brevibacterium fermentation Jliquid
using module with flat membranes (Gelman membranes
0,2 jim, pressure 0,11 MPa, Ulinear velocity 2 m/s)
O - filtration rate
A - pressure drop
0- viscosity



Warstwy zelowe utworzone =z komérek mikroorganizméw lub ich
fragmentéw wulegaja silnej adsorpcji na powierzchni membran.
Ilustruje to wyraznie rys. 8.5, na ktérym przedstawiono zalez-
nosci szybkos$ci filtracji od stezenia mikroorganizmu Brevi-
bacterium dla surowej cieczy pofermentacyjnej 1 po ponownym roz-
ciefczeniu koncentratu permeatem [91]. Wystepujgca histereza
przebiegu obu krzywych zatezania $wiadczy o wpdywie pozostatych

sktadnikéw cieczy pofermentacyjnej na przebieg procesu zatezania.

Log STEZENIA KOMOREK

Rys. 8.5. Poré6wnanie wynikéw zatezania surowej cieczy pofermenta-
cyjnej Brevibacterium z wynikami zatezania rozcienczo-
nego koncentratu (membrany firmy Gelman 0,2 um)

m-krzywa zatezania surowej cieczy pofermentacyjnej
O - krzywa zatezania rozcienczonego koncentratu
0 - lepkos¢

Fig. 8.5. Comparision of Brevibacterium raw fermentatiom liquid
concentration experiments with concentration of diluted
concentrate (Gelman membranes 0,2 um)

m - concentration curve of raw fermentation liquid
O - concentration curve of diluted concentrate
0 - viscosity



Na rys. 8.6 przedstawiono natomiast wpdyw przemywania po-
wierzchni membrany na wydajno$¢ procesu zatezania organizmu
E.coli. Obserwuje sie wzrost szybkosci filtracji o okoto 50%, ale
wartos¢ ta nie jest na tyle znaczaca, by zdecydowanie poprawic
ekonomike procesu. Analizujac szczegétowo proces mycia membran w
trakcie mikrofiltracji suspensji mikroorganizméw mozna stwierdzic,
ze uzyskuje sie wprawdzie podwyzszenie szybkosci Tfiltracji (nawet
do 100%), ale wastepuje ponowny szybki spadek do wartosci poczat-
kowej. Proces regeneracji membran musi by¢ ustalony indywidualnie
z uwzglednieniem rodzaju membrany i modutu oraz rodzaju mikro-

organizméw.

STEZEWE KOMOREK, % Q3.

Rys. 8.6. Wp4yw regeneracji membran na efektywno$¢ zatezania cie-
czy pofermentacyjnej E.coli (membrana polipropylenowa
0,3 um w formie wkdékien kapilarnych, cis$nienie 0,1 MPa,
predkos¢ liniowa 2 m/s)
0- z regeneracja membran
A- bez regeneracji membran
Fig. 8.6. |Influence of membrane regeneration on effectiveness of
E.coli fermentation liquid concentration (capillary
fibre polypropylene membrane 0,3 um, pressure 0,1 MPa,
linear velocity 2 m/s)
0 - with membrane regeneration
A - without membrane regeneration
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Innym problemem utrudniajacym proces mikrofiltracji suspensji
kom6rek jest wzrost stopnia zatrzymania wewngtrzkomérkowych
produktéw reakcji fermentacji (enzyméw) spowodowany tworzacag sie
warstwa zelowg. Stopien zatrzymania jest rézny dla réznych biatek
i zalezy od masy czasteczkowej, wH4asciwosci Fizykochemicznych
roztworu (pH, stezenie soli), rodzaju mikroorganizmu oraz wkasci-
wosci hydrodynamicznych uk#adu do mikrofiltracji. Dla enzyméw
komérkowych, jak proteazy lub glukohydrolazy, waha sie on w
granicach 0,05-0,8 przy zastosowaniu technicznych roztwordow i
membran o wielkosci poréw 0,1-0,45 um [91], Stopiehn zatrzymania
enzymow lub innych wielkoczgsteczkowych produktéw fermentacji
jest bardzo waznym parametrem, poniewaz celem procesu mikrofil-
tracji jest ich oddzielenie od komérek lub ich fragmentéw z jak
najwiekszg wydajnoscig. Wysoki stopien zatrzymania utrudnia lub
wrecz uniemozliwia efektywne oddzielenie fragmentéw komérek od
produktéw reakcji fermentacji za pomoca mikrofiltracji. Problem
ten czesto nie jest uwzgledniany w badaniach [91,125], Na rys.8.7
przedstawiono wptyw stezenia komdérek mikroorganizmu Candidia
boidinii na stopien zatrzymania enzymu, mréwcznu dehydrogenazy
(masa czagsteczkowa 76 000). Proces prowadzono w module z whoékien
kapilarnych przy zastosowaniu membran o "cut-off"">2 min daltondw.
Stopien zatrzymania zaréwno enzymu, jak i biatek ogélnych wzrastat
w miare wzrostu stezenia drozdzy. Oznacza to, ze cienka, ale
bardzo zwarta warstwa czgsteczek drozdzy ma selektywno$¢ poréwny-
walng do membran ultrafiltracyjnych o niskim "cut-off", ogranicza-
jac nie tylko szybkos$¢ filtracji, ale i szybko$¢ transportu roz-

puszczonych biatek i1 enzyméw.
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Rys. 8.7. Stopien zatrzymania mréwczanu dehydrogenazy i biatek, w
czasie zatezania suspensji fragmentéw komérek Candidia

boidinii (membrana poliweglanowa -2 - 10 daltonéw -
wtbékna kapilarne, cis$nienie 0,08 MPa, predkos¢ liniowa
0,2 m/s)

0- stopien zatrzymania biatka
m- stopien zatrzymania mréwczanu dehydrogenazy
Fig. 8.7. Retention coefficient of dehydrogenaze formate and

proteins during concentration of Candidia boidinii
cells fragments suspenssion (capillary fibre
polycarbonate membrane - 2 < 106 daltons, pressure 0,08
MPa, Ulinear velocity 0,2 m/s)

0- retention coefficient of proteins

m- retention coefficient of dehydrogenase formate

Waznym czynnikiem wpdtywajgcym na prawiddowy przebieg procesu
mikrofiltracji jest obecno$¢ S$rodkéw antypienigcych w suspensji
[11,91], Srodkami zapobiegajacymi pienieniu sie uk¥adéw fermen-
tacyjnych sa najczesciej nierozpuszczalne w wodzie substancje
hydrofobowej jak np. poliglikol etylenowy o masie czasteczkowej

2000. Srodki antypienigce sg najczesciej lepkimi cieczami tworza-
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cymi emulsje w wodzie i maja tendencje do hydrofobowej adsorpcji
na powierzchni polimerowych membran, zmniejszajgac tym samym ich
przepuszczalno$é. Na rys. 8.8 przedstawiono wptyw stezenia poli-
glikolu etylenowego na szybko$¢ fFiltracji i stopien zatrzy-
mania a-glukozydazy i dehydrogenazy w czasie zatezania suspensji
fragmentéw komérek drozdzy piekarskich. Przy stezeniu Srod-
ka antypienigcego 0,2% szybkos¢ filtracji zmiejszyta sie
prawie dwukrotnie, a stopien zatrzymania zwiekszyt sie znacznie.
Podobne zjawisko zaobserwowano dla innych enzyméw wewngtrzkomdi-—
kowych, jak np. proteazy 1 amylazy [91],

W tabeli 8.3 [91] zestawiono wyniKki dotyczgce odzysku wielu
mikroorganizméw przy zastosowaniu réznych moduddéw ultrafiltracyj-
nych i1 membran. Szybkos$¢ filtracji ksztattowata sie na poziomie
przekraczajagcym wartosci 2,4 m3/m2-d, przy Sredniej wartosci
1-1,2 m3¥m2-d. Wartosci te wydajag sie by¢é niskie w poréwnaniu
z innymi metodami rozdzielania uktadéw ciato state-ciecz. Z ekono-
micznego punktu widzenia szybkosci filtracji powinny przekraczaé
wartos¢ 2,4 m3¥m2-d, a najlepiej osigga¢ 3,6 m3¥m2-d. W tabeli
8.4 przedstawiono wyniki pordéwnawcze rozdzielania suspensji
zawierajacej E.coli réznymi metodami, uwzgledniajac efektywnosé
procesu 1 zuzycie energii [91]. Na tle przedstawionych danych
zastosowanie mikrofiltracji w obecnych warunkach wydaje sie by¢
mniej ekonomiczne niz innych metod vrozdzielania zaréwno pod
wzgledem wydajnosci, jak i zuzycia energii. Korzysciag zastosowania
mikrofiltracji jest mozliwo$¢ uzyskania catkowicie klarownego
filtratu, co w wielu przypadkach ma decydujgace znaczenie 1 rzutuje
na dalsze etapy oczyszczania i zatezania produktéw fermentacji. W

tabeli 8.5 przedstawiono podobne dane oddzielania enzymu mréwcza-



Rys. 8.8. Wpdyw stezenia $rodka antypienigcego na szybkos¢ fFil-
tracji 1 stopien zatrzymania enzyméw w czasie mikro-
filtracji fragmentow komérek drozdzy piekarskich
(membrana ptaska polipropylenowa 0,2 am, cisnienie
0,095 MPa, predkos¢ liniowa 1 m/s)

0- spadek szybkosci filtracji
A- stopien zatrzymania dehydrogenezy
m- stopien zatrzymania a-glukozydazy

Fig. 8.8. Influence of antifoaming agent concentration on fil-
tration rate and retention coefficient of enzymes during
ultrafiltration of cells fragments of baker®s yeast
(flat polypropylene membrane 0,2 am, pressure 0,095 MPa,
linear velocity 1 m/s)

0- filtration rate drop
A- retention coefficient of dehydrogenase
m- retention coefficient of a-glucsidase

nu dehydrogenazy od komérek Candidia boidinii. W tym przypadku
zuzycie energii w procesie mikrofiltracji jest mniejsze niz w
innych metodach przy 100% klarownosci filtratu =zawierajacego
enzym. Z drugiej strony stosunkowo wysoki stopien zatrzymania

enzymu (0k.0,4-0,78) wptywa na straty enzymu oraz koniecznosé
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Tabela 8.3

zatezania roéoznych cieczy fermentacyjnych metoda
ultrafiltracji

Rodzaj modudu
i membrany

2

wtdkna kapilarnell
polipropylen2

0,3 (m

d = 1,8 mm4l

wkdkna kapilarne
polisulfon
105daltondw
d = 1,1 mm

ptaski
estry poliakrylowe
0,2 um

wtékna kapilarne
polipropylen

0,3 (m

d = 1,8 mm

wtokna kapilarne
polisulfon
105daltonow
d = 0,7 mm

system kasetowy
PVDFS1
0, 45 (im

ptaski
estry poliakrylowe
0,1 (m

wktékna kapilarne
polipropylen
0,3 um

wktoékna kapilarne
polipropylen

0,3 (m

d = 1,8 mm

Zakres
zatezania,
% komdrek

Srednia
szybkosé

fglgfacji

wilgotnych m™/m~<d

3

10-30

0,8-15

3,5-32

2,5-35

4-40

4,2-48

10-38

10-40

1,5-15

4

2,98

0, 768

0,67-1,08

0,36-0,62

0,38-0,50

0, 792

1, 34

Cisnienie
MPa
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1 2 3
Lacto- system kasetowy
baci Hus PVDF 1,5-28
casei 0, 45 (im

wtbékna kapilarne
Drozdze 0,3 um 4-21

Trichoderma wkdékna kapilarne
resi i 0,3 pm 2,4-6,9

system kasetowy

Bordetella 0,2 (im 18-196l
pertussis (106 daltondw)

1 rodzaj modutu

2 materiat membranotwdrczy
3 Srednica porow lub "cut-off"
4 wewnetrzna Srednica whdékien kapilarnych
51 poli(fluorek winylidenu)
6L stopien zatezenia = stezenie poczatkowe komOrek/stezenie koncowe
komérek
Tabela 8.4
Poréwnanie réznych metod oddzielania E.coli
Czystosc Stopien Wydajnos¢ Zuzycie
Metoda cieczy zatezeniall procesu energii
% m3/m2ed W-h/dm3
Filtr tarczowy 99,5 12,5 9, 60 8
Osadnik-flokulacja >99,5 12,0 13,2 1,8
Prasa filtracyjna >99, 5 21,6 6, 38 8
- flokulacja
Mikrofiltracja 100 14,0 1, 08 11
- widkna kapilarne
Mikrofiltracja 100 11,0 0, 384 31

- membrany ptaskie

1 stezenie poczagtkowe komoérek/stezenie

cd. tabeli 8.3

4 5

0, 672 0, 01
0,98-13,4 -
0,43-3,55 -
0,58-0,79 -

komérek w koncentracie



Tabela 8.5
Poréwnanie kilku metod oddzielania Candida boidinii od enzymu
mréwczanu dehydrogenazy

Zakres Czystos$¢ Wydajnosé Stopien Wydajno$é Zuzycie,
Metoda zatezania cieczy enzymu zatrzymania energi i
%ob j . . % enzymu m3¥m2md  W-h/dm3
Filtr cis$nieniowy z 5% celitu 20-80 99,3 74 - 0, 03 526
Ultrawirowanie 20-100 99,5 89 - - 150
Mikrofiltracja: wkokna kapilarne 4-52 100 50 76 0, 206 33
PC/2; 106 daltondw
Mikrofiltracja: wkékna kapilarne 4-52 100 34 77 0, 173 125
P-100; 105 daltondw
Mikrofiltracja: membrany ptaskie 12 (DFU) 100 58 78 0,3 77
w systemie kasetowym:HVLP-0,45 pm
Mikrofiltracja: membrany ptaskie
w celi z mieszaniem:
HVLP - 0,45pm 8-40 100 62 40 0, 353 370
KM 300 - 310s daltonéw 8-40 100 54 52 0. 288 370

1 DF - diafiltracja
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wprowadzenia dodatkowych operacji przemywania lub diafiltracji.
Takie jednak rozwigzanie ma ekonomiczne konsekwencje w postaci
wyzszych kosztéw eksploatacyjnych i inwestycyjnych [91],

Wed4ug Kronera i wspédpracownikéw [91] w procesie mikrofiltra-
cyjnego rozdzielania cieczy pofermentacyjnych w skali technicznej
zuzycie enrgii wynosi 0,5 kW/m2 membrany, a 10 m2 membrany jest
potrzebne na 1 m3 przerabianej suspensji w ukdadzie szarzowym dla

2-4 - godzinnego zatezania.

8.2.2. Odzyskiwanie catych komérek mikroorganizmoéw

Odzyskiwanie 1 zatezanie komdérek oraz ich oczyszczanie sa
waznymi procesami w biotechnologii. Czesto same mikroorganizmy
stanowig produkt Tfermentacji (np.szczepionki lub mikroorganizmy
do produkcji serow i jogurtéw) i musza by¢ odzyskiwane w catosci.
Rozmiary mikroorganizméw wynoszg 0,2-4 pm dla bakterii i 4-10 pm
dla drozdzy. Wydaje sie wiec, ze mikrofiltracja jest idealnym
procesem membranowym do ich zatezania 1 oczyszczania.

Na rys. 8.9 przedstawiono zaleznosé szybkosci filtracji
suspensji komérek bakterii od czasu procesu dla trzech membran o
réznej Srednicy poréw [94], Podobnie jak w procesie mikrofiltracji
fragmentow komoérek, szybkos¢ filtracji spada gwadttownie na
poczatku procesu, a potem stopniowo po pierwszej godzinie trwania
procesu. Spadek ten spowodowany jest zanieczyszczeniem membrany i
wzrostem stezenia mikroorganizméw. Interesujacy jest fakt, ze
membrana o wielkosci poréw 0,6 pm wykazywata szybkos¢ filtracji o
20% wieksza niz membrana 0,2 pm, natomiast dla membrany o
wielkosci poréw 0,45 pm szybkos¢ filtracji byta dwukrotnie
wieksza niz dla membrany 0,6 pm. Mozna to wytdumaczy¢é zmianami

wzglednych wielkosci komdérek bakterii w stosunku do wielkosci
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poréw i réznymi odlegtosciami miedzy samymi porami. Oznacza to,
ze nie mozna przewidzieé¢ optymalnej $rednicy poréw dla okreslo-

nych mikroorganizméw, lecz nalezy ja dobra¢ doswiadczlnie.

CZAS, h -
Rys. 8.9. Zmiana szybkos$ci filtracji w zaleznosci od czasu pro-
wadzenia procesu i wielkosci poréw membrany (membrany
Asypor, cisénienie 280 kPa, temperatura 310 K, predkos¢
liniowa 0,69 m/s)
Fig. 8.9. Filtration rate change depending on operation time and

membrane pore size (Asypor membranes, pressure 280 kPa,
temperature 310 K, linear velocity 0,69 m/s)

Na rys. 8.10 przedstawiono wyniki procesu zatezania komérek
drozdzy Apiotrichum curvatum charakteryzujacych sie wysoka zawai-
tosciag thuszczow 1 niska gestosciag [94], Zastosowanie wirowania
do oddzielania tego rodzaju drozdzy jest praktycznie niemozliwe.

Proces mikrofiltracji prowadzono dla trzech rodzajéw modudoéw:



srezEm, g/dm-3

Rys.8.10. Zatezenia drozdzy metoda mikrofiltracji

O# A- wkékna kapilarne Romicon - 1,0mm
O wktdékna kapilarne Romicon - 1,5mm
A- membrany ptaskie Gellman - 0,2 um
Fig.8.10. Yeast concentration using microfiltration method
O+ A- Romicon capillary fibre - 1,0 mm
O Romicon capillary fibre - 1,5 mm

A- Gellman flat membranes - 0,2 um

dwéch z whékien kapilarnych firmy Romicon Inc. o Srednicy kapilar
1.5 1 1,0 mm oraz jednego z membranami pdaskimi Ffirmy Gelman o
Srednicy porow 0,2 pm. Dla danego stezenia komérek Srednia
szybkos¢ filtracji wuzyskana dla modudu kapilarnego o Srednicy
1.5 mm byta o okoto 0,24 m3m2-d wyzsza niz dla modudu o mniej-
szej Srednicy kapilar. Stosujac do =zatezania modukt o wiekszej

Srednicy kapilar uzyskano Srednig szybko$¢ filtracji wynoszaca



0,912 m3’m2-d przy wzroscie stezenia od 2% do 28% komorek w kon-
centracie. Dla modutu z membranami ptaskimi szybkos¢ filtracji
wynosita natomiast 0,792 m3/m2-d przy zwiekszeniu stezenia z 29
do 101 g/dm3. Nizsza szybkos¢ filtracji w module 2z membranami
ptaskimi byta spowodowana nizsza predkoscig recyrkulacji
koncentratu.

W poszukiwaniu nowych zrédet zywnosSci wigze sie duze nadzieje
z metodami biotechnologicznymi, ktore droga fermentacji
umozliwiajg wytwarzanie tzw. biatek organizméw jednokomérkowych
(ang.single celi proteins). Biatko to charakteryzuje sie znacznie
wyzsza szybkoscig wytwarzanie niz konwencjonalna zywnos$¢ roslinna
i zwierzeca (tabela 8.6) [122], W warunkach optymalnych bakterie
i niektére drozdze moga podwoi¢ swojag mase 500 razy szybciej niz
wiekszo$¢ zbdéz i1 500-1000 razy szybciej niz wiekszos¢é zwierzat
hodowlanych [122]. Jako warunki konieczne do tego, aby produkcja
biatka paszowego byta ekonomicznie optacalna, wymienia sie przede
wszyskim znalezienie odpowiednich sposobéw rozdziatu 1 odzysku
komérek z mieszaniny pofermentacyjnej. Obecnie sadzi sie, ze
mikrofiltracja jest odpowiednig metodg do tego celu [40,114, 122]

w miejsce konwencjonalnego odwirowania. Stosowanie wirdwek

Tabela 8.6
Szybkos$¢ reprodukcji réznych biatek
zywnos$ciowych (czas podwojenia masy)

Bakterie, drozdze, plesnie, glony 20 min.-6 godz.
Soja, trawa i inne rosliny 1-2 tygodni
Kurczaki 2-4 tygodni

Byd+o 2-4 miesigce
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stwarza wiele powaznych probleméw wynikajagcych z nieznacznej
réznicy gestosci cieczy fermentacyjnej i uwodnionego materiatu

komérkowego, co z kolei wptywa na wieksze zuzycie energii.

8.3. OTRZYMYWANIE KWASU CYTRYNOWEGO Z WYKORZYSTANIEM PROCESU

ULTRAFILTRACJI

Kwas cytrynowy produkowany jest najczes$ciej metoda fermentacji
powierzchniowej i wgtebnej na ptynnych poddtozach melasowych, a w
ostatnich latach coraz czesciej w wyniku fermentacji wgtebnej na
podtozach 2z cukru biatego. Niezaleznie jJednak od stosowanej
metody fermentacji 1 rodzju podtoza produkty odpadowe procesu sa
takie same, a wiec: grzybnia plesni Aspergillus niger, odciek po
filtracji cytrynianu wapnia oraz gips.

Stosowana dotychczas metoda oczyszczania kwasu cytrynowego
polega w pierwszym etapie na wytracaniu cytrynianu wapnia za
pomocg wodorotlenku wapnia. Prawie wszystkie zanieczyszczenia
pozostaja woéwczas w odcieku zawierajacym substancje mineralne,
dozowane do brzeczki melasowej, produkty przemian metabolicznych
oraz znaczne ilosci enzyméw pektynolitycznych, wytwarzanych przez
Aspergillus niger. |Inna metodg oczyszczania kwasu cytrynowego [1]
nie wymaga koniecznosci jJego wytrgacania. Polega ona na dodawaniu
do przefiltrowanego roztworu garbnika (Rotaminy W w celu strace-
nia biatek), wegla aktywnego i1 zelazocyjanku potasu, a nastepnie
filtracji oraz koncowym oczyszczaniu na jonitach. Tak oczyszczony
roztwér kwasu cytrynowego poddawany jest zageszczaniu i
krystalizacji. W obu opisanyth metodach tracone sg wszystkie
biatka enzymatyczne na skutek dezaktywacji pod wpdywem obrébki

cieplnej.
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Nowoczesne technologie produkcji kwasu cytrynowego ida w
kierunku skojarzenia wytwarzania kwasu cytrynowego 1 preparatu
enzymatycznego. W opisie patentowym [117] przedstawiono sposéb
jednoczesnego otrzymywania kompleksu enzyméw pektynolitycznych i
kwasu cytrynowego, polegajacy na neutralizacji roztworu pofer-
mentacyjnego w temperaturze ponizej 323 K, dzieki czemu z odcieku
po wytraceniu cytrynianu wapniowego odzyskiwano biatka enzymatycz-
ne, zatezajac je nastepnie w wyparce proézniowej. W celu uzyskania
preparatéw enzymatycznych o jakosci spozywczej stosuje sie
dodatkowe oczyszczanie [65] metodami chromatografii jonowymiennej,
elektrodializy, dializy, ultrafiltracji lub wysalania. Najlepsze
wyniki uzyskuje sie w przypadku zastosowania dwu pierwszych
metod. Mozna woéwczas uzyskac¢ roztwory o aktywnosci pektynolitycz-
nej zblizonej do aktywno$¢ produkowanego w Jasle krajowego pre-
paratu enzymatycznego Pektopol PT. Na rys.8.11 i 8.12 przedsta-
wiono typowy schemat produkcji kwasu cytrynowego oraz schemat
uwzgledniajacy utylizacje odcieku.

Sposoby odzysku preparatu pektynolitycznego z roéwnoczesng
produkcja kwasu cytrynowego sygnalizowane sa réwniez w
literaturze rosyjskiej. Jedna z metod [118] ©polega na ich
adsorpcji na czasteczkach kwasu benzoesowego. O0Oddzielony adsorbat
rozszczepia sie alkoholem izopropylowym, a nastepnie wytrgcony
preparat enzymatyczny suszy sie w temperaturze 308 K. W innej
metodzie odzysk enzyméw polega na sublimacyjnym suszeniu catego
odcieku 1 nastepnie dziataniu 55% alkoholem izopropylowym. Enzymy
pektynolityczne pozostaja w osadzie, a kwas cytrynowy z
substancjami matoczgsteczkowymi przechodzi do roztworu, z ktdérego

jest odzyskiwany metodami tradycyjnymi.
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Roztwér rzad/ci
Kwasu cytrynowego

Rys.8.11. Schemat ideowy konwencjonalnej metody otrzymywania
kwasu cytrynowego

Fig.8.11. Flow-sheet of <classical method of citric acid
production
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Roztwér

T

preparat
enzymatyczny

Rys.8.12. Schemat metody otrzymywania Kkwasu cytrynowego z
uwzglednieniem utylizacji odcieku

Fig.8.12. Flow-sheet of citric acid production with reflux
utilization
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Jednak zadna z proponowanych metod wutylizacji odcieku nie
znalazta zastosowania praktycznego. Jest on rozdeszczowywany na
polach, a coraz czesciej odprowadzany do $ciekéw, co z uwagi na
jego wysokie BZTs wynoszgce ponad 100 g 02/dm3 oraz ChZT wahajace
sie w granicach 120-200 g 02/dm3 stanowi bardzo powazne ich
obcigzenie.

Obecnos$¢ enzyméw w piynie pofermentacyjnym w produkcji kwasu
cytrynowego wpdywa roéwniez m.in. na ilos¢ 1 jakos¢ produktu
kohcowego 1 prowadzi do znacznych strat [161], Wprowadzenie do
dotychczasowego klasycznego schematu produkcyjnego kwasu cytry-
nowego ultrafiltracji pozwoli na skojarzenie dwéch cykli techno-
logicznych, a mianowicie: odzysku z pdynu pofermentacyjnego
enzymatycznych biaktek pektynolitycznych, czesciowo juz zatezonych
i oczyszczonych, oraz na znaczne zmniejszenie strat produkowanego
kwasu cytrynowego. Na rys. 8.13 przedstawiono schemat ideowy
takiego rozwigzania [22], Proces ultrafiltracji jest szczegélnie
przydatny przy rozdziale wielkoczgsteczkowych mieszanin
poreakcyjnych, a zwhaszcza zatezaniu i oczyszczaniu biatek.
Sposoéb jednoczesnego otrzymywania preparatu enzymatycznego,
zwtaszcza pektynolitycznego, oraz kwasu cytrynowego z p4ynu
pofermentacyjnego podczas hodowli Aspergillus niger opisano w
patencie Instytutu Przemystu Fermentacyjnego [118], Procesowi
ultrafiltracji w uktadzie przeptywowym poddano 14,8 m3 ptynu
pofermentacyjnego o ogo6lnej aktywnosci pektynolitycznej 6600 °PM
i zawartos$ci kwasu cytrynowego 13,3% przy uzyciu membran PM-10
(Amicon), w temperaturze 298 K i pod cisnieniem 700 kPa. Stosujac
jednokrotne rozcienczenie koncentratu wodg w stosunku 1:4 otrzy-

mano 1,6 dm3 koncentratu o aktywnos$ci pektynolitycznej 57500 °PM
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oraz dwie frakcje filtratu: 12 dm3 o zawartosci 13,2% kwasu
cytrynowego i 11,4 dm3 o zawartosci 2,2% kwasu. Charakterystyka

otrzymanego preparatu byta nastepujgca: aktywnos$¢ pektynoli tyczna

57 500 °PM, zawarto$¢ suchej masy - 10,4%, =zawartos$¢ biatka -
23,5% 1 zawartos¢ popiotu - 1%.
Konidia

Aspergillus niger  Roztwdr Pozywki

Rys.8.13. Schemat metody otrzymywania kwasu cytrynowego i
enzymatycznego preparatu pektynolitycznego

Fig.-8.13. Flow-sheet of citric acid production and pectinolytic
enzyme preparation



9. OCZYSZCZANIE 1| ZATEZANIE BIALEK ENZYMATYCZNYCH METODA

ULTRAFILTRACJI

Wzrastajace zainteresowanie zastosowaniem wydzielonych i
oczyszczonych biatek, enzymatycznych jako biokatalizatoréw w skali
laboratoryjnej i w przmysle jest alternatywg w stosunku do po-
dejs¢ bardziej tradycyjnych opartych na typowych procesach
fermentacji (rys 9.1) [45],

Biatka enzymatyczne mogg by¢é produkowane zaréwno na drodze
ekstrakcji z roslin i z tkanek organicznych zwierzat, jak réwniez
w wyniku fermentacji bakteryjnej. Pomimo pojawiajacych sie w
literaturze [60] informacji o laboratoryjnej syntezie substancji
biatkopodobnych, wykazujacych aktywnos$¢ katalityczng, wydaje sie,
ze chyba jeszcze d¥ugo wytacznym producentem enzyméw bedzie zywa
komérka.

Proces wydzielania enzyméw z cieczy kultywacyjnej i ich oczysz-
czanie jest problemem bardzo ztozonym. Rozcienczony wodny roztwér
preparatu surowego obcigzony jJest solami nieorganicznymi, nie-
zbednymi do hodowli mikroorganizméw, oraz matoczasteczkowymi pro-
duktami metabolicznymi. Zanieczyszczenia oraz niskie stezenie
biologicznego sktadnika aktywnego, czutego zwhaszcza na pH
Srodowiska 1 temperature, a takze na obecno$¢ substancji nieorga-
nicznych i organicznych, okreslaja potrzbe zastosowania
postepowania izolacyjnego, nie zawsze dajgacego sie zrealizowaé¢ za
pomoca konwencjonalnych metod fizykochemicznych. Dotychczas w
klasycznym schemacie technologicznym produkcji enzyméw proces
zatezania prowadzi sie metodami wyparkowymi, a w przypadku

dodatkowego ich oczyszczania stosuje sie dialize, metody jono-
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odpowietrzenie
substancje substancje
odpadowe odpadowe
POZYWKA 9. ODZYSK ROZPUSZCZALNIKA
HODOMA KOMOREK ta. ZATEZANIE PRODUKTUSUROWEGO
FERMENTOR PRZEZ ODPAROWANIE

MIESZANINA POREAKCYJINA

n
FILTROWANIE 12 OCZYSZCZANIE. PRODUKTU SUROWEGO
. FILTRAT M-DA WYMIANY JONOWEJ1 ADSORPCII
. EKSTRAKCJA 13 ROZTWOR PRODUKTU CZYSTEGO
SEPROWACDHZENIE PROO. %, KRYSTALIZACJA PRODUKTU KONCOWEGO

PRODUKT SUROWY

0y U1 . ¥WN

Rys. 9.1. Schemat tradycyjnego procesu ultrafiltracji
Fig. 9.1. Scheme of traditional ultrafiltration process

wymienne, wysalanie lub wytracanie rozpuszczalnikami organicz-
nymi. Na rys. 9.2 [41] przedstawiono przyktad ogélnego tradycyj-
nego schematu wyodrebniania i oczyszczania proteazy z
sukcesywnym wzrostem jej aktywnos$ci i wydajnosci w poszczegdlnych
etapach. Nalezy jednak podkresli¢, ze tak wazne pod wzgledem
przemystowym biokatalizatory tracg czesciowo podczas przebiegu
kazdej z tych operacji swoja aktywnos¢. Najczesciej struktura

biatka oczyszczonego nie jest identyczna ze strukturg w stanie
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CYKL TECHNOLOGICZNY

CIECZ POHOOOWLANA (PO OBOZIELENIU GRZYBNI PRZEZ

ODWMROWANIE), DODATEK Na,NPOz, CaCl,,
WIROWANIE
f

OSAD (odrzuca sie) SUPERNATANT; PRZEPUSZCZENIE

PRZEZ KOLUVNE Z JONITEM
,,KAKEN-C-i/SP -//"

t
STREPTOMYCYNA SORBOWANA  ELUAT: PRZEPUSZCZENIE PRZEZ
KOLUMNE Z JONI

NA JONICIE QL
,» KAKEN-C-I/SP-3/
PROTEAZA
NA JONICIE
STREPTOMYCYNA
ELUAT (odrzucasie)
PRZEMYWANIE
WODA
rELUACIA BUFOREM

POPLUCZYNY (0drzuca sie) ELUAT (wzbogacona frakcja)

wysalanie siarczanem
AVONOWYM, FILTRACIA

T
FILTRAT (odrzuca sig) gAD ROZPUSZCZA SIE WR(,'XO:%N\U
POTASU, DIALIZA

DIALIZA, WY RéCANIEACETO-
NEM, WIROWANI

SUPERNATANT pr teaza bezposta -
cmwag

(odrzuca si¢) CONIM SETANIE BomsL
PODATEK ACETONU DO WYSTA-
piENIA ZVETNIENIA, | %ozosta-

wienie W temp

KRYSTALICZNA PROTEAZA

Rys. 9.2. Krystalizacja proteazy Streptomyces griseus
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12-15

12-15
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Fig. 9.2. Crystallization of Streptomyces griseus protease



- 170 -

naturalnym. Nawet przy bardzo ostroznym wydzielaniu nieuniknione

jest rozerwanie stabszych wigzan 4+aczacych czasteczki biatka z
innymi elementami komorki, a aktywnos¢ katalityczna biatek

enzymatycznych zalezy nie tylko od obecnosci odpowiednich grup

funkcyjnych, ale w g#6wnej mierze od konformacji catosci makro-

struktury biatka warunkujacej jego tréjwymiarowg strukture. Budowa
strukturalna biatka aktywnego okresla w znacznej mierze jego

whasciwosci chemiczne, fizykochemiczne i biologiczne, a jej

uszkodzenie prowadzi do zmian, a nawet do utraty niektdérych

whasciwosci rodzimego biatka, ulegajacego czesto procesowi

denaturacji.

W tej sytuacji membrany oraz technologia cisnieniowego rozdzia-
+u membranowego staty sie obiektem wzrastajgcego zainteresowania
jako spos6b umozliwiajacy rozwiagzanie wielu powaznych probleméw.
Proces ultrafiltracji, bedac technika "niedestrukcyjng”, moze
stanowi¢ potaczenie proceséw oczyszézania 1 zatezania biatek
enzymatycznych w wyniku separacji molekularnej. Poniewaz masy
czasteczkowe enzyméw wahaja sie w granic¢aoh .20 000-200 000 [85,
109], a "cut-off" membran ultrafiltracyjnych wynosi ok. 10 000 -
moga one by¢ stosowane do odzyskiwania i zatezania enzyméw.
Metoda ta pozwala na uzyskanie koncentratow o aktywnosci kilka-
krotnie wyzszej od aktywnosci roztworu wyjs$ciowego przy roéwno-
czesnym usunieciu co najmniej potowy matoczasteczkowych zwigzkéow
nieorganicznych, stanowigcych zanieczyszczenia technicznych
preparatéw enzymatycznych. O efektywnosci procesu ultrafiltracji
decyduja przede wszystkim: wkasciwosci fizykochemiczne wykorzysty-
wanych membran, dobér modutu, zastosowanie optymalnego schematu

realizacji procesu (eksploatacja w uktadzie ciggtym lub szarzo-
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wym) oraz whasciwy dobér parametréw eksploatacyjnych uk¥adu mem-
branowego. Istnieje wiec bezwzgledna konieczno$¢ doswiadczalnego
optymalizowania takich wielkos$ci i parametréw, jak: cisnienie
robocze, predko$¢ liniowa przepdtywu roztworu nad powierzchniag
membrany, temperatura, pH, a takze okreslenie szybkosci filtracji
w funkcji stopnia odzysku filtratu (zatezanie roztworu). Nalezy
zwréci¢ szczegélng uwage na fakt, ze wyzej wymienione parametry

opréocz tego, ze w zasadniczy spos6b charakteryzuja przebieg

procesu ultrafiltracji, moga réwniez przyczynic sie do
dezaktywacji poddawanych filtracji technicznych biatek
enzymatycznych.

9.1. MEMBRANY, MODULY MEMBRANOWE 1 SPOSOB PROWADZENIA PROCESU

Stosowane w ultrafiltracji produktéw biologicznych membrany
asymetryczne otrzymywane sg zwykle z polimeréw celulozowych
(octan celulozy, azotan celulozy 1 inne) oraz niecelulozowych
(polisulfon, poli(chlorek winylu), poliakrylonitryl, poliuretany,
poliweglany, politlenek fenylenu).

Og6lna zasada doboru membrany do danego procesu powinna
uwzgledniaé¢ przede wszystkim nastepujace czynniki [112]:

- rozktad poréow i strukture wewnetrzng membrany,

- powinowactwo chemiczne i zdolno$¢ adsorpcyjnag materiatu poli-
merowego membrany w stosunku do enzyméw,

- odporno$¢ na dziatanie czynnikéw myjacych i dezynfekujacych,

- hydrofilowo$¢ i hydrofobowos$é,

- wytrzymatos¢é mechaniczng.

Zastosowanie membran symetrycznych i asymetrycznych do oddzie-
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lania enzymoéw jest zwigzane ze znacznymi ograniczeniami

spowodowanymi powlekaniem substancjami koloidalnymi. Po pewnym
czasie ich wydajnos¢ moze spas¢ do wartosci nieoptacalnej
ekonomicznie. Znaczny wpdyw na to zjawisko maja whasnosci hydro-
filowo-hydrofobowe membran. Membrany o wk#asnosciach hydrofitowych
sg bardziej odporne na powlekanie substancjami wystepujacymi w
roztworze. Badania jJjednoznacznie potwierdzity =zatozenia, ze za
powlekanie membran substancjami obecnymi w roztworach biologicz-
nych jest odpowiedzialny proces adsorpcji (a nawet denaturacja)
biatek na powierzchni membrany. Adsorpcja zachodzi dzieki
wzajemnemu oddziatywaniu elektrostatycznemu i hydrofobowemu
pomiedzy fragmentami biatek a $cianami poréw membrany [155],
Kluézem do zwiekszenia odpornosci membran na powlekanie jest
wytworzenie membran hydrofilowych o minimalnym +4adunku elektro-
statycznym powierzchni. Rozwigzaniem problemu zwiekszenia hydro-
filowosSci membran otrzymywanych z surowcéw hydrofobowych moze by¢
wprowadzenie do nich hydrofilowych grup bocznych. Proponuje sie
dwie drogi urzeczywistnienia tej metody [31]:

- wprowadzenie za pomocg reakcji chemicznych grup hydrofitowych

do surowca polimerowego, a nastepnie preparowanie membran,
- szczepienie gotowych membran hydrofobowych substancjami zawie-
rajacymi grupy hydrofilowe.

Obecnie prowadzone sa badania nad opracowaniem membran o
wtasnosciach hydrofitowych. Nylon, kopolimery poli(tlenek etylenu)
-poliuretan oraz kopolimery oparte na poliakrylonitrylu [42]
wymienia sie jako surowce, z ktdédrych otrzyma¢ mozna membrany

odporne na powlekanie substancjami koloidalnymi. Za przysztoscio-
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we dla bioseparacji uwaza sie membrany ceramiczne, 2z uwagi na duzg
odpornos¢ chemiczng i1 whasnosci hydrofitowe [40],

Obecnie panuje poglad, ze proces ultrafiltracyjnego zatezania
i oczyszczania enzymébw z cieczy pofermentacyjnych powinno
prowadzi¢ sie w przeptywie krzyzowym (skrosnym) (ang.cross-flow
ultrafiltration) [40], Na rys.9,3 przedstawiono zasade procesu
ultrafiltracji prowadzonego w ukdadzie skros$nym, w  ktérym
strumien cieczy poddawanej procesowi ultrafiltracji przeptywa

réwnolegle do powierzchni membrany i krzyzuje sie ze strumieniem

permeatu.
PERMEAT
PERMEAT PERMEAT
Rys. Schemat procesu ultrafiltracji w uktadzie skros$nym

9.3.
Fig. 9.3. Scheme of cross-flow ultrafiltration

W wiekszosci zastosowan ultrafiltracji do oczyszczania i
zatezania enzyméw polaryzacja stezeniowa stanowi zjawisko ograni-
czajace szybkos$é procesu, a projektowanie urzadzen powinno
uwzgledniaé zmniejszenie jego ujemnych skutkéw. Nalezy wiec tak

dobra¢ geometrie urzadzen oraz warunki eksploatacyjne, by
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zwiekszyé szybkosé doprowadzania roztworu w kierunku do
powierzchni membrany. Jak juz zaznaczyli$my wczes$niej, jednym z
najwazniejszych parametroéw, ktoére nalezy uwzglednié przy
projektowaniu modu4éw membranowych, jest dobranie odpowiednich
warunkow hydrodynamicznych przepdtywu nad powierzchnig membrany.
Obecnie stosuje sie szereg konstrukcji modudéw ultrafiltracyjnych
réznigcych sie warunkami przeptywu roztworu, cisnieniem roboczym
oraz kosztami. W zastosowaniu ultrafiltracji do oczyszczania i
zatezania enzyméw najbardziej odpowiednie sa moduty rurowe,
kapilarne 1 ptytowo-ramowe, umozliwiajace prowadzenie procesu w
uktadzie skrosnym i1 zapewniajace najodpowiedniejsze warunki hydro-
dynamiczne przeptywu strumieni w procesie ultrafiltracji. W kon-
figuracji rurowej nalezy tak dobra¢ parametry procesu, by przeptyw
miat charakter burzliwy, podczas gdy w rozwigzaniach ptytowo-ra-
mowych 1 kapilarnych - laminarny.

Istotnym zagadnieniem w planowaniu zastosowania ultrafiltracji
do oczyszczania i zatezania enzyméw jest wybor optymalnego sche-
matu realizacji procesu. W zaleznosci od projektowanych warunkéw
mozliwa jest praca w uktadzie ~ciggtym 1lub tez eksploatacja
szarzowa (rozdziat 5.1). NajczesSciej stosuje sie szarzowy uktad
prowadzenia procesu ze wzgledu na wymagane na og6t wysokie
liniowe predkosci roztworu nad powierzchniag membrany. Eksploata-
cja szarzowa jest preferowana roéwniez z tego powodu, ze w wielu
przypadkach roztwér nie moze byé ze wzgledéw technologicznych
dostarczany w sposob ciggty. JesSli w trakcie ultrafiltracyjnego
zatezania enzyméw szybkos¢ filtracji znacznie zmaleje, a wymagany
jest odzysk produktu koncowego o zwiekszonym stopniu czystosci,

celowe jest whaczenie do schematu technologicznego procesu dia-
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filtracji, ktéry w znacznym stopnia przyczyni sie do podniesienia
wartosci odzyskiwanych sk¥adnikéw. Wptyw zastosowania wielo-
krotnego procesu diafiltracji na jakos¢ otrzymywanego koncentratu

enzymatycznego przedstawiono w tabeli 9.1 [114].

Tabela 9.1
Wptyw procesu diafiltracji na jako$¢ otrzymywanego
koncentratu enzymatycznego

Zawartos¢ w koncentracie, % mas.

S, 2
xn substancji przechodza- substancji
cych przez membrane rozpuszczonych
0 3,00 18,0 0, 83
1 1,10 16,1 0, 93
2 0, 41 15, 4 0, 97
3 0, 14 15, 1 0, 99
n _ objetos¢ wody zastosowanej do diafiltracji
X - objetos¢ koncentratu
2D S - aktywnos$¢é¢ whasciwa enzyméw koncentracie

- aktywnos$¢ whasciwa enzyméw przechodzgcych przez membrane

9.2. WPLYW PODSTAWOWYCH PARAMETROW OPERACYJNYCH PROCESU ULTRA-
FILTRACYJNEGO OCZYSZCZANIA 1 ZATEZANIA ROZTWOROW BIALEK

ENZYMATYCZNYCH NA EFEKTYWNOSC PROCESU

Stosowane w procesie ultrafiltracji cisnienia robocze, podobnie
zresztg jak i w innych <cisnieniowych procesach membranowych
(odwrécona osmoza, mikrofiltracja), zaleza miedzy innymi od:
rodzaju membran, wdasciwosci i1 stezen rozdzielanych sktadnikéw

roztworéw, konstrukcji aparatéw membranowych, a takze od hydrody-
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namicznych w#asnosci uktadu membranowego. Parametr ten wplywa
zaréwno na wtasnosci transportowe i separacyjne membran
polimerowych, jak i na przebieg procesu ultrafiltracji, okreslajac
tym samym jego efektywnosc. Pod wptywem wysokiego cisnienia
membrany ulegaja, zwkaszcza w poczatkowym okresie pracy, trwatej
deformacji, polegajacej na zbijaniu (kompresji) ich porowatej
struktury. Efekt ten jest trwaty 1 nawet po uptywie dHuzszego
czasu od momentu obnizenia cisnienia charakterystyka membrany
rézni sie wyraznie od jej Tformy wyjsSciowej. Otrzymane dane
eksperymentalne wykazujg [50,51], ze podatno$¢ na kompresje mem-
bran okresla pole powierzchni petli histerezy opisane krzywa
J = T(AP) przy stopniowym wzroscie cidnienia, a nstepnie przy
kolejnym jego obnizaniu. Na rys. 9.4 zobrazowano roéznice w
ksztatcie petli histerezy dla tego samego rodzaju membran, lecz
réznigcych sie zwartosciag struktury i kierunkiem udozenia warstwy
naskérkowej w stosunku do rozdzielanego roztworu. Membrany zwarte
charakteryzuje mniejsza powierzchnia petli histerezy 1 wieksza
odporno$¢ na cisnieniowg kompresje porow. W przypadku membran
otwartych obserwuje sie znaczne zwiekszenie pola histerezy, a
podczas ich pracy ciaggtej znacznie szybszy spadek szybkosci
filtracji. Maksimum krzywej przepuszczalnos$ci tdhumaczy sie tym,
ze wzrost cis$nienia wywoduje zmniejszenie sie $Srednicy poréw w
warstwie aktywnej, w wyniku czego znacznie maleje efektywna
powierzchnia membran.

Stosowanie w procesie ultrafiltracji enzyméw wysokich cisnien
wptywa wprawdzie korzystnie na szybkos¢ filtracji, jednak po
przekroczeniu pewnej jego warto$ci (cisnienie graniczne) wielkos¢

strumienia permeatu nie jJest od niego uzalezniona (rys.9.5).



Rys.

Fig.

9 4.

9 4.

a)

0,00

0018

0012

mmim@ I

Petle histerezy funkcji J =

1 - membrany otwarte: warstwa aktywna w kierunku roztworu (@)
2 - membrany zwarte: warstwa aktywna w kierunku roztworu (c)

Hysteresis

1 - open membranes: active layer
2 - compact membranes: active layer

0006 /\] 1 T oooL

oo (/7
5

b)
d)
0,00b
&
y . 0o
E
y 8 002
b v

5}

10 15 20 5 10
— asmm, mpg —

15 20

— ci$nienie, MPa -

f(AP) dla membran z octanu celulozy

i odwrotnie (b)

i odwrotnie (d)
loop of J = f(AP) function for cellulose acetate membranes

in contact with solution (a) and inversely (b)
in contact with solution (c) and inversely (d)

LLT



- 178 -

Zjawisko to tdumaczy sie powstawaniem warstwy zelowej enzymu tuz
nad powierzchniag membrany, ktérej op6r hydrauliczny jest tak
duzy, ze mimo zwiekszania cisnienia szybkos¢ procesu nie ulega
zmianie. Wielko$¢ cis$nienia granicznego i szybkos¢ Ffiltracji
powigzane sa oporem stawianym przez membrane oraz oporem

wywotanym zjawiskiem polaryzacji stezeniowej [85,155],

Rys. 9.5. Wpdyw cisnienia na szybkos¢ filtracji i stopien zatrzy-
mania biatek dla réznych membranach ultrafiltracyjnych:
1. hemoglobina (UAM-400)
2. lizozym (UAM-300)
3. pepsyna (UAM-300)
4. pepsyna (UAM-400)

Fig. 9.5. |Influence of pressure on filtration rate and rétention
coefficient of proteins for various ultrafiltration
membranes

1. hémoglobine (UAM-400)
2. lisozyme (UAM-300)

3. pepsine (UAM-300)

4. pepsyne (UAM-400)

Parametrem wpdtywajgcym w zasadniczy sposéb na wskazniki efek-

tywnosci ultrafiltracyjnej metody odzyskiwania biatek biologicz-
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nie aktywnych, oprécz stosowanego, w procesie ci$nienia, jest
takze liniowa predkosé przeptywu roztworu enzymatycznego nad
powierzchnig membrany, zwkaszcza jezeli proces prowadzi sie
w rurowej konfiguracji membran w module. Zalezno$¢ szybkosci
filtracji od liniowej predkosci przeptywu roztworu nad powierz-

chnig membrany podaje réwnanie [114,120]:

X y
i M (@) =@).-1og(Cg/Cs) (78)
(v)a
gdzie: U - liniowa predkos¢ przeptywu roztworu nad powierzchniag
membrany,

D wspotczynnik dyfuzji,

v - lepkos¢ kinematyczna,

Cg - stezenie substancji rozpuszczonej w warstwie granicz-

nej,
Cs - Srednie stezenie substancji rozpuszczonej w roztworze.
Zwiekszajac predkos¢ przeptywu roztworu na obszarach przylega-

jacych do powierzchni membrany mozna czesciowo zapobiec tworzeniu
sie warstwy polaryzacyjnej lub ograniczy¢ ja. Osigga sie to albo
przez intensywne mieszanie cieczy nad powierzchnia membrany w
statycznych uktadach ultrafiltracji, albo stosujac wysokie prekos$-
ci przeptywu w uktadach przeptywowych. Najpowszechniej stosowanym
sposobem zmniejszenia efektéw polaryzacji stezeniowej w module
rurowym jest zapewnienie turbulentnego przeptywu cieczy przez
zwiekszenie liniowej predkosci przeptywu roztworu nad
powierzchnia membrany. Gdy wartos$¢ liczby Reynoldsa jest mniejsza
od wartos$ci krytycznej (Re<Rexr), wtedy przeptyw jest uwarstwiony,
natomiast gdy Jliczba Reynoldsa przekroczy warto$¢ krytyczna,

mamy do czynienia z przeptywem burzliwym. Jako wartosci krytyczne
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liczby Reynoldsa w przypadku przeptywu turbulentnego przyjmuje
sie wartosci 3+103<Re<le10s.

Charm i Wong [38] okreslili zaleznos¢ wpiywu liniowej
predkosci przeptywu nad powierzchnig membrany vroztworu biatek
enzymatycznych na straty ich aktywnosci w warunkach przeptywu
laminarnego. Wiadomo, ze enzymy poddane sitom $cinajacym ulegaja
czesciowej dezaktywacji spowodowanej prawdopodobnie niszczeniem
ich trzeciorzedowej struktury. Wykorzystujac badania wiskozyme-
tryczne obliczyli oni teoretycznie straty aktywnos$ci biatek
aktywnych w strumieniu roztworu przeptywajacym przez rure
cylindryczng w uktadzie z recyrkulacja. Iloczyn Sredniej
wartosci szybkos$ci $cinania (yr) i czasu przebywania enzyméw w
uktadzie mozna obliczy¢ z réwnania [38]:

R

(7 "t)sr Q (79)
gdzie: R - odleg4os$¢ of Srodka rury,
RN - promien rury,
U - predkos$¢ strumienia,
Q - natezenie przeptywu.

Zaktadajac, ze:

7R = (P/L) - (R/27J) (80)
tR = L/U (81)
(82)

87l

oraz catkujac roéwnanie (79) otrzymujemy zaleznos$cé:

(7=t)ér = (16/3)-(L/d) (83)
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gdzie: P - spadek cis$nienia,
L - d#ugos$¢ rury,
ti - lepkos¢ dynamiczna,
d - Srednica rury.

z rownania (83) wynika, ze strataaktywnosci enzyméw w roztwo-
rze przeptywajacym przez modud, wktédrym panuja warunki przeptywu
laminarnego, nie zalezy od szybkosci przeptywu, a jedynie od
geometril rury. Na rys. 9.6 przedstawiono straty aktywnosci
roztworu katalazy, jako funkcje czasu 1 szybkosci $cinania, a na
rys. 9.7 zalezno$¢ strat aktywnosci od czasu przebywania
roztworu enzymatycznego w uktadzie. Wartos$é¢ ta zalezy roéwniez od
wielokrotnosci przeptywu roztworu przez ukdtad ultrafiltracyjny:

(7>t )ér = (16/3)- (L/d)eN (84)
gdzie: N - wielokrotnos¢ przeptywdédw przez jednostke testujaca.

Z przedstawionych wykreséw mozna wnioskowac¢, ze jezeli 1iloczyn
(7 ’t)ér jest mniejszy od 1-104, to nie wystepuje zjawisko dezakty-
wacji biatek aktywnych. Decydujacy wpdyw na wartos¢ iloczynu
(@ *t)sr ma wielkos¢ N. Bedzie ona w ultrafiltracji zawsze bardzo
duza, poniewaz predkosc¢ liniowa przeptywu roztworow nad
powierzchnia membrany powinna ksztattowa¢ sie na poziomie 3 m/s,
limitujgc tym samym ilos¢ tdoczonego przez uktad roztworu. Aby
wiec zapobiec dodatkowej dezaktywacji biatek aktywnych, wywotanej
czynnikami mechanicznymi, nalezy konstruowa¢ moduty o jak naj-
wiekszej czynnej powierzchni membran, co zdecydowanie skréci czas
trwania samego procesu ultrafiltracji.

W przypadku kiedy przeptyw roztworu nad powierzchnig membrany

ma charakter burzliwy, to:

Q = (49760 )-n-r2-Umax (85)
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Zaleznos$¢ spadku aktywnos$ci katalazy od iloczynu $red-
niej szybkosci $Scinania (?) oraz <czasu przebywania
enzymu w uktadzie (t)

Dependence of catalyse activity drop on average
shear rate (?) and holdup time of enzyme in system (t)

Natomiast wartos¢ Sredniej wartosci szybkosci $cinania 1 czasu

przebywania enzyméw w uktadzie mozna okresli¢ zaleznos$cia:

(yt)ir = (86)
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gdzie: 7 ARR3 (€D

Podstawiajac za Q wartos$¢ ze wzoru (86) otrzymujemy réwnanie:

(r-t).r = 8£8§ 188)
w ktérym brak jest mozliwosci wyeliminowania parametrow
operacyjnych procesu (P,U). Po dokonaniu przeksztatcenia z zasto-
sowaniem modudtéw bezwymiarowych okazuje sie, ze:
(r-t)sr = (1/6)-Eu-Re (89)
Opierajac sie na tej zaleznosci mozna stwierdzié¢, ze na spadek
aktywnosci biatek enzymatycznych w trakcie procesu ultrafiltracji
(w przeciwienstwie do przeptywu laminarnego) zasadniczy wpdtyw maja
parametry operacyjne procesu, a wiec cisnienie robocze oraz
liniowa predkos¢ przeptywu preparatu enzymatycznego nad

powierzchnia membrany.

jrt e -

Rys. 9.7. Zalezno$¢ spadku aktywnosci katalazy od czasu przebywa-
nia enzymu w uktadzie i od Sredniej wartosci szybkosci
Scinania

Fig. 9.7. Dependence of catalyse activity drop on holdup time of
enzyme 1in system and average shear rate
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Temperatura jest takze jednym 2z parametréow wpdywajacych na
efektywnosé procesu ultrafiltracji, a jej wzrost wywotuje
zwiekszenie przepuszczalnosci i selektywnosci membran. Zjawisko
to tdumaczy sie obnizeniem lepkosci roztworu, a takze zmniejsze-
niem intensywnosci wystepowania zjawiska polaryzacji stezeniowej.

Mozliwo$¢ stosowania w uktadzie ultrafiltracyjnym wysokich
temperatur uzalezniona jest od rodzaju polimeru bdonotwérczego, z
ktérego wykonana jest membrana, a konkretnie od temperatury jego
zeszklenia. Istotny jest takze charakter Tfiltrowanego roztworu.
Niektore enzymy bedac biatkami mogg w zbyt wysokich temperaturach
ulega¢ nieodwracalnej denaturacji, przy czym szybko$¢é tego
procesu zwieksza sie pod wptywem ogrzewania wielokrotnie szybciej
niz pod wptywem reakcji chemicznych. Temeratura prowadzenia
procesu ultrafiltracji substancji biologicznie aktywnych waha sie
w szerokich granicach. Moze by¢ zardéwno niska, rzedu 274-275 K,
jak 1 wysoka (353 K), w zaleznos$ci od rodzaju otrzymywanego
produktu. Najczes$ciej spotykang temperaturg jest 293 K [114],
Waliander [115] =zatezajac w temperaturze 313 K ciecz pohodowlang
szczepu Bacillus subtilis zawierajaca, amylaze 1 proteaze otrzy-
mat w permeacie 75-80% wszystkich rozpuszczalnych substancji przy
ich minimalnych startach (max 2%).

Na fizykochemiczng charakterystyke po6dprzepuszczalnej membrany,
a zwkaszcza na jej selektywnosé, wpdywa zmiana pH roztworu pod-
dawanego zatezaniu lub selektywnemu rozdzielaniu. Zaréwno
rozpuszczone substancje jak 1 membrany charakteryzuje pewien
+tadunek elektryczny, przyczyniajacy sie niejednokrotnie do powsta-
wania warstwy polaryzacyjnej na ich powierzchni wskutek wzajemnego

oddziatywania uktadu membrana-roztwér. Wyrazny wzrost stopnia



- 185 -

zatrzymania rybonukleazy (rys.9.8) [51] w obszarze pH = 9-10
ttumaczy sie wzrostem stopnia asocjacji czasteczek biatka w
poblizu punktu izoelektrycznego (dla rybonukleazy pH = 9,45),

natomiast rosngcy charakter Kkrzywych przy pH>6 prawdopodobnie

------------------ CZAS, s —

Rys. 9.8. Zaleznos$¢ selektywnosci membrany ultrafiltracyjnej od
pH roztworu rybonukleazy:

1 - membrana "RIPOR-1" AP = 0,1 MPa
2.3 - membrana "RIPOR-2" AP = 0,2 MPa
4 - membrana "RIPOR-4"

Fig. 9.8. Dependence of ultrafiltration membrane selectivity on
pH of ribonuclease solution

1 - "RIPOR-1" membrane AP =0

2.3 - "RIPOR-2"" membrane AP =0
4 - "RIPOR-4” membrane
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wywotany jest wzrostem wzajemnego przyciggania czasteczek biatka
i powierzchni membrany. Ewentualna zmiana #adunku elektrycznego
czgsteczki biatka powoduje zmiany w strukturze i utozeniu
przestrzennym +ancuchéw polipeptydowych. W punkcie 1izoelektrycz-
nym wiele whasciwosci biatek charakteryzuje sie najmniejszym lub
najwiekszym nasileniem, jednak ich rozpuszczalno$¢ jest wdwczas
najmniejsza. Pasek i inni [69,115] badali wpdtyw kwasowosci na
szybkosé¢ i1 efektywnosé¢ ultrafiltracji celulolitycznej pozywki
fermentacyjnej (rys.9.9). Jak widaé¢, najnizszg szybkosé¢ filtracji
osiggnieto dla pH = 3,9 , co catkowicie odpowiada wartosci punktu
izoelektrycznego celulozy biosyntezowanej przez szczep Tridwderma
viride. Aby ja zwiekszyé, nalezato kazdorazowo doprowadzi¢ pH
roztworu TFiltrowanego do 4,5, przy ktérym osiggano optymalng

szybkos¢ filtracji.

9.3. ULTRAFILTRACYJNE 0CZYSZCZANIE 1 ZATEZANIE BIALEK

ENZYMATYCZNYCH

Fakt, ze p#yn pohodowlany otrzymany w wyniku bakteryjnej bio-
syntezy enzyméw zawiera oprécz biatek aktywnych 1liczne zwigzki
matoczasteczkowe jak: sole nieorganiczne, barwniki, weglowodany
oraz biatka nieaktywne, przyczynit sie w ostatnich latach do
coraz wiekszego zainteresowania procesem ultrafiltracji,
dzieki ktéremu mozna by je catkowicie oczyscié od tych
domieszek [56,69,94,104,105,113,114,122], Schemat takiego ultra-
filtracyjnego odzyskiwania oczyszczonych i zatezonych w
pewnym stopniu enzyméw przedstawia rys. 9.10. W tabeli 9.2
[114] przedstawiono przyktadowo wyniki ultrafiltracyjnego zateza-

nia trzech enzyméw: penicilinazy, (3-galaktozydazy i trypsyny
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Rys. 9.9. Wpdyw pH na szybkos$¢ i efektywnos$é ultrafiltracji celu-
lolitycznej pozywki fermentacyjnej (AMICON 202, PM - 10,
P = 0,25 MPa, T=295 K, 400 Obr/min)

Fig. 9.9. Influence of pH on the rate and effectiveness of cellu-
lotic fermentation broth ultrafiltration (AMICON 202,
PM-10, P=0,25 MPa, T=295 K, 400 rpm)

na membranach amerykanskiej firmy Amicon (UM-10).
Stopien zatezania wahat sie w granicach 4,6 do 30, a enzymy
byty catkowicie zatrzymywane przez membrane. Efektywnos$é odzysku
enzyméw, definiowana jako stosunek ich zawartosci w koncentracie
do catkowitej zawartosci w roztworze surowym, wynosit
77-91,3%. Straty enzymu spowodowane bydty jJego adsorpcja na po-
wierzchni membrany oraz dezaktywacja wywodtang innymi czynnikami
fizycznymi i mechanicznymi. Wang i inni [56] przeprowadzili préby
oczyszczania surowego preparatu enzymatycznego trypsyny. Aktywnos$¢

wtasciwa otrzymanego produktu $Swiadczy o tym, ze oprécz zatezenia



Rys.9.10. Ultrafiltracyjne oczyszczanie 1 zatezanie biatek enzy-
matycznych

Fig.9.10. Ultrafiltration purification and concentration of
enzymatic proteins

biatka enzymatycznego osiagnieto réwniez pewien stopien jego
oczyszczenia. Sk#ad surowego preparatu okreslony na podstawie
badan chromatograficznych wykonanych na zelu Sephadex G-75 przed-
stawiono na rys.9.11. Z diagramu wynika, ze aktywnosci enzyma-

tyczne eluatéw korespondujag z bardzo niska zawartoscia



Tabela 9.2
Ultrafiltracyjne zatezanie niektérych enzyméw przy zastosowaniu
membrany UM-10 (Amicon)

Objetosc¢ Objetos¢ Stopien Stezenie enzymu, jedn./cm3
poczatkowa koncowa zatezenia Efektywnosc¢
Enz m . R
y dm dm3 probka koncentrat filtrat odzyskul*
wyjsSciowa %
Penicylinaza 1, 80 0, 150 12, 3 100 950 0 79, 3
(3-galaktozydaza 1, 00 0, 033 30, 3 0, 75 5, 44 0 24,0
Trypsyna2l 1, 40 0, 310 4.52 4,5 18, 7 0 91, 3
Trypsyna 1, 32 0,290 4, 56 4,3 14,9 0 76, 6
1 Efektywnos¢ odzysku = (zawarto$¢ enzymu w koncentracie/zawarto$s¢ enzymu w prébce wyjsSciowej)=100

2 Proces ultrafiltracji prowadzono w temp. 284 K; inne badania w temp. 298-299 K.



- 190 -

Rys. 9.11. Chromatogram obrazujacy filtracje zelowg roztworu
trypsyny przed jej ultrafiltracyjnym oczyszczaniem
(0,15 mg/dm trypsyny w 0,1 n roztworze buforu tris,
pH = 8,2)

Fig. 9.11. Chromatogram of gel filtration of tripsine solution
before ultrafiltration purification (0,15 mg/dm3of
tripsine in 0,1 n of tris buffer solution, pH = 8,2)

biatka (objetos¢ elucji 45-65 cm3), a zasadnicze jego zanieczysz-
czenia pojawiajag sie w eluacie przy objetosci od 72 do 95 cm3.
Zawarte w nim biatka o mniejszej masie czgsteczkowej (od 11 000
do 19 000) nie wykazuja aktywnosci enzymatycznej. Poniewaz
trypsyna ma mase czasteczkowg okoto 24 000 dalsze badania
prowadzono na ultrafiltracyjnej membranie HFA-200 (Abcor) o "cut-
-off" - 20 000, a otrzymane wyniki zawarto w tabeli 9.3 i na rys.
9.12 i 9.13. Stopien odzysku trypsyny wynosit 70,2% , a
pozostata cze$¢ biatka przeszta do permeatu. Stopien zatezenia
roztworu enzymatycznego wynosit 8,35, a oczyszczenie enzymu bydo

2,35-krotne.
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Rys.9.12. Chromatogram obrazujacy filtracje zelowa roztworu tryp-
syny po zatezeniu na membranie celulozowej HFA-200

Fig-9.12. Chromatogram of gel filtration of tripsin solution
after concentration on cellulose membrane HFA-200
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Rys.9.13. Chromatogram obrazujacy filtracje zelowag roztworu fil-
tratu po przejsciu przez membrane octanowo-celulozowag

Fig.9.13. Chromatogram of gel filtration of filtrate after
penetration of cellulose membrane

W 1985 r. Ortienberg i wsp. [113] przeprowadzili préby ultra-
filtracyjnego odzyskiwania a-amylazy 2z amylosubtyliny G 10x-1I.
Oczyszczany 1 zatezany preparat enzymatyczny produkowany by#+
przez mikroorganizmy Bacillus subtilis i1 zawierat tylko 10% biatka

aktywnego, charakteryzujgcego sie aktywnoscig amylolityczng i
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Tabela 9.3
Zatezanie 1 oczyszczanie trypsyny przy zastosowaniu membrany
HFA-200 z octanu celulozy (poczatkowe stezenie trypsyny:
0,15 mg/cm3 w 0,1 n buforze tris zawierajacym 0,02 m CaCl ,
PH = 8,2) 2

Wielkos$ci oznaczane Prébka Koncentrat Filtrat
wyjsciowa

Objetos¢, cm3 1420 170 1250
Stopien zatezania - 8, 35 -
Catkowita zawartos¢ enzymu, 10900 7650 2180
jedn.enzym.

Stopieh odzysku enzymu, % - 70, 2 20, 0
Aktywno$¢ wzgledna enzymu, EU/mg 45 106 14, 0
Wsp64czynnik oczyszczania - 2,35 -

koncentratu

proteolityczng. Rys.9.14 ilustruje typowe chromatogramy technicz-
nej amylosubtyliny (rys.9.14a) oraz oczyszczonego metoda
ultrafiltracji koncentratu a-amylazy (rys.9.14b). Jak widaé, w
przypadku chromatogramu oczyszczonego jJuz preparatu otrzymano
tylko jeden pik obrazujacy stezenie biatka 1 pokrywajacy sie z
pikami wyznaczajagcymi aktywnosé¢ amylolitycznag i proteolityczng.
Pik obrazujacy stezenie biatek o nizszych masach czagsteczkowych
ulegt wyraznemu obnizeniu.

Badania z zakresu zastosowania ultrafiltracji do oczyszczania
1 zatezania enzym6w prowadzone byty roéwniez w Polsce w Zak#adach
Pektowin w Jasle na urzadzeniu firmy angielskiej Patterson Candy
Int.Ltd. z modutami rurowymi [84,143], Badano wpdyw réznych
parametréow na efektywnos¢ Ffiltracji enzyméw pektynolitycznych
[84], Osiagnieto wysoki stopien oczyszczania roztworow
enzymatycznych usuwajgc 60-70% substancji balastowych, przy czym

straty aktywnos$ci enzymatycznej osiagaty wartosci 9-13%. Z prze-
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Rys.9.14. Chromatogram (Sephadex G-100) amylosubtyliny (&) oraz
oczyszczonego preparatu amylolitycznego (b):
1 - biatka nieaktywne: mg/cm3
2 - aktywnos$¢ amylolityczna, ED/cm
3 - aktywnos$¢ proteolityczna, PE/cm3
4 - weglowodany, mg/cm
Fig-9.14. Chromatogram (Sephadex G-100) of amylosubtilin (a) and
purified amylolytic preparation (b):
1 - nonactive proteins; mg/cm
2 - amylolitic activity; ED/cm3
3 - pectinolitic activity; PE/cm3
4 - carbohydraes; mg/cm3

badanych trzech rodzajéw membran firmy PCl: F4/A-1600, F5-13000 i
T6/A-16000 najlepsze efekty uzyskano w przypadku trzeciej bdony.
Jednakze, w wyniku dtuzszych préb okazato sie, ze trwatos$¢ mem-
bran byta stosunkowo niska 1 po 400-500 godzinach pednej eksplo-
atacji szybkos¢ filtracji spadta 3-krotnie, a w permeacie stwiei-
dzono obecno$¢ biatek aktywnych.

W Instytucie Przemystu Fermentacyjnego w Warszawie zbadano
natomiast mozliwos¢ oczyszczania i zatezania enzyméw proteoli-
tycznych pochodzenia plesniowego i bakteryjnego oraz pektynoli-

tycznych [143]. Stosujac membrany PM-30 wuzyskano 13-krotny
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wzrost aktywnosci proteaz bakteryjnych i prawie 9-krotny wzrost
aktywnosci wtasciwej, podczas gdy dla proteaz plesniowych
uzyskano odpowiednio 13-krotny i 6-krotny wzrost aktywnosci. Przy
uzyciu membran Amicon XM-50 osiagnieto 8-krotne zwiekszenie
aktywnosci enzyméw pektynolitycznych i 2-krotne podwyzszenie

aktywnosci wkasciwej.

9.4. ZAKONCZENIE

W Polsce w chwili obecnej na skale przemystowg stosuje sie
spozywcze 1 techniczne preparaty enzymatyczne przewaznie produkcji
krajowej. Otrzymywane w wyniku procesu fermentacji p4yny pohodo-
wlane sa poddawane filtracji, a nastepnie zatezane w wyparkach
prézniowych bez dodatkowego oczyszczania. W tabeli 9.4 [114]
przedstawiono poréwnanie kosztéw zwigzanych z zatezaniem i oczysz-
czaniem enzyméw metodg ultrafiltracji oraz metoda wyparkowa
(warunki amerykanskie). Koszt inwestyczyjny instalacji ultrafil-
tracyjnej ustalono na 5-150 tys. dolaréw USA dla typowej aparatury
szarzowej. Koszty eksploatacyjne wynosza okoto 4 dolaréw USA na
1 m3 filtratu, co stanowi jedynie 50% kosztéw metody wyparkowej
(tabela 9.4A). Na korzys¢ stosowania ultrafiltracji przemawia
jeszcze wyzszy stopien odzysku produktu (90-98%) niz w metodzie
wyparkowej potaczonej 2z wysalaniem (70-90%). Biorac pod uwage
wysokie na og6+ ceny enzyméw daje to dodatkowe korzysci w postaci
6-18 dolarow USA na 1 m3 mieszaniny pofermentacyjnej [114].

Dane liczbowe wyraznie $wiadczg o tym, ze w przypadku
oczyszczania 1 zatezania biatek enzymatycznych proces ultrafi 1-
tracji pod wzgledem energetycznym moze zdecydowanie konkurowaé¢ z

innymi metodami klasycznymi.
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Tabela 9.4
Koszty eksploatacyjne oczyszczania i zatezania enzymoéw
metoda ultrafiltracji 1 wyparkowa

A. Koszty eksploatacyjne Ultrafiltracja Metoda
(doi.USA/m ): wyparkowa
Amortyzacja 1, 00 1, 00
Wymiana membran 2, 00 -
Energia 0, 20 0, 07
Konserwacja, robocizna 0, 65 0, 21
Para - 5, 66
Ogotem 3, 85 6, 94

B. Zatozenia analizy ekonomicznej:

Szybkos¢ filtracji 20 dm3/m2-h
Zywotno$é membran 12 miesiecy
Wymiana membran $ 150/m2

Zuzycie energii 0,14 kWh/m2

Koszt energii $ 0,03 kWh

Czas eksploatacji 16 h/d; 250 d/rok
Koszt inwestycyjny $ 800/m2
Amortyzacja 10 lat

Koszt pary $ 2271000 kg

Przedstawione powyzej rozwazania 1 przyktady, a takze fakt, ze
proces ten jest procesenm bezsciekowym, przebiegajacym w
temperaturze otoczenia, bez przemian fazowych, i
charakteryzujgcym sie roéwniez niskim zuzyciem energii, pozwalaja
przypuszczac, ze oczyszczanie i zatezanie roztwordéw biatek
biologicznie aktywnych mozna prowadzi¢ whasnie tg metodg. Znajac
sktad jakosSciowy surowego preparatu enzymatycznego oraz stosujac
membrany o odpowiednich w#asnosciach transportowo-rozdzielczych
bedzie mozna metodg ultrafiltracji odzyskiwaé¢ stosunkowo czysty

koncentrat biatek enzymatycznych.



10. SKOJARZONE UKLADY PROCESOW FERMENTACJI I BIOKONWERSJI ENZY-
MATYCZNEJ Z PROCESAMI ULTRAFILTRACJI

Wprowadzenie urzadzenia ultrafiltracyjnego jako integralnej
czesci pewnych proceséw biotechnologicznych pozwala na zapewnie-
nie ciggtosci uktadow reakcyjnych oraz przyczynia sie do
zwiekszenia wydajnos$ci reakcji. Ultrafiltracje +aczy sie gtéwnie
z fermentorami lub reaktorami, w ktdorych procesy biochemiczne

katalizowane sa przez enzymy lub cate mikroorganizmy.

10.1. MEMBRANOWE REAKTORY ENZYMATYCZNE

Wiele artykuddéw i patentédw dotyczgcych tematyki enzymOw moze
Swiadczy¢ o tworzeniu sie nowej gatezi biotechnologii, zwanej
"inzynieriag enzymatyczng'", zajmujacej sie produkcja, rozdzielaniem
i oczyszczaniem enzyméw oraz ich zastosowaniem w reaktorach
enzymatycznych.

Aktywnos¢ kinetyczna enzyméw natywnych w roztworze homogenicz-
nym jest okreslona zgodnie z mechanizmem zaproponowanym przez

Michaelisa-Mentena [110,167]:

Ki
S(substrat) + E(enzym) -k ES(kompleks enzym-substrat)

> E + P(produkt),

ktéry podaje ogélne réwnania na szybkos¢ reakcji w postaci:

R — (Rmax*S )/ (Km+S) (90)
Rmax = K2*E (CIY)
Km = K- + K2/K1 (92)

gdzie: R - szybkos$¢ reakcji,

K - stata szybkosci reakcji enzymatycznej.



- 197 -

Km - stata Michaelisa,

S - stezenie substartu,
E - stezenie enzymu,

P - stezenie produktu.

Zastosowanie enzyméw w uktadzie statycznym z mieszaniem i w
podobnych reaktorach jest klasycznym rozwigzaniem inzynieryjnym.
Ma ono jednak wiele wad i ograniczen, do ktérych nalezg przede
wszystkim: niska wydajnos¢ reaktora, trudne lub w ogodle nie-
mozliwe odzysk 1 ponowne uzycie enzymu oraz znaczne zanieczysz-
czenie produktu. Wiekszo$¢ powyzszych probleméw mozna roz-

wigzaé¢ przez zastosowanie enzyméw unieruchomionych lub umiejsco-

-
N

wionych w $cisle okreslonym regionie przestrzeni, ktore
zachowujag swoje whasnosci katalityczne i mogag by¢é uzywane w
spos6b ciagty [167], Zastosowanie takiego rozwigzania wigze sie z
réoznymi korzysSciami, do ktérych naleza:

- mozliwo$¢ ponownego uzycia enzymu,

- wieksza stabilno$¢ enzymu,

- tatwiejsze oddzielenie produktu od biokatalizatora,

- niskie koszty eksploatacyjne i niskie zuzycie enzyméw,

- wieksza wydajnos¢ reakcji biochemicznej.

10.1.1. Reaktory enzymatyczne z enzymem natywnym

Pod ta nazwa sklasyfikowano wszystkie urzadzenia, w ktérych
jednorodny roztwdr enzymu umieszczony jest w okreslonym regionie
przestrzeni ograniczonej membrang, odgrywajacag role bariery dla
czasteczek biatek enzymatycznych [167], Produkty reakcji sa w
spos6b ciggty odprowadzane z peemeatem, natomiast do reaktora z

ta samg szybkosciag doprowadzany jest substrat. Ze wzgledu na
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spos6b wyprowadzania strumienia permeatu wyréznia sie dwa typy
reaktoréw enzymatycznych [110],

Na rys. 10. la przedstawiono schemat bioreaktora, w  ktorym
membrana jest umieszczona w jego wnetrzu, natomiast na rys. 10.1b
komora reaktora 1 urzadzenie ultrafiltracyjne sg przestrzennie
rozdzielone. Wydaje sie, ze lepszym rozwigzaniem jest uktad z
membrang na zewngtrz reaktora ze wzgledu na to, ze reaktor jest
bezcisnieniowy, #datwiejszy do sterylizacji oraz #+atwiejszy jest
dostep do membran z mozliwoscig wymiany podczas ruchu [11].
Problemami wystepujgcymi w tego rodzaju uktadach sa: czesciowa
dezaktywacja enzymu oraz ujemne skutki zjawiska polaryzacji ste-
zeniowej [110,121], Pierwszy problem mozna rozwigza¢ przez
wprowadzenie Swiezej porcji enzymu, natomiast drugi przez
dobranie odpowiedniej membrany oraz wtasciwych warunkow

hydrodynamicznych przeptywu mieszaniny nad powierzchnig membrany.

a) b)
SUBSTRAT SUBSTRAT enzym

PRODUKT

Rys.10.1. Konstrukcja enzymatycznych reaktoréw membranowych

a - z membrang wewngtrz reaktora

b - z urzagdzeniem ultrafiltracyjnym na zewnatrz reaktora
Fig.10.1. Construction of enzymatic membrane reactors

a - membrane inside reactor

b - ultrafiltration device outside reactor



Z teoretycznego punktu widzenia [167] w warunkach roéwnowagi
bilans masy substratu w reaktorze przedstawia sie nastepujgco:
(Sr - S)/t = R(S,P) (93)
gdzie: z = V/Q - stata czasowa reaktora,
Sf - stezenie substratu w strumieniu doprowadzanym,
V - objetos$¢ reaktora,
Q - objetosciowa predkos$é¢ doptywu roztworu.
taczac rownania (90) i1 (93) oraz wprowadzajac stopien konwersji
reakcji (X) jako:
X = (Sr -S)/sf 4
otrzymujemy roéwnanie kinetyczne w postaci:
X-Sf + X’km*(1l -X) = Rmaxez (95)
Uwzgledniajac natomiast bilans masowy substratu w reaktorze w
warunkachréwnowagi masy mamy do czynienia zzaleznoscig:
Qe(Sr -S) - ReV = Vm(dS/dt) (96)
W warunkach gdy stezenie substratu jest stezeniem roztworu
nasyconego, czyli R = Rmax = Ki-E, roéwnanie (96)przyjmuje postac:
Sr - S)/r - (dS/dt) = Ki-E- ()
Zaktadajac wstepnie wyktadniczg zalezno$¢ spadku aktywnosci
enzymu zgodnie z zaleznos$cia:
E = Eo-exp(-K-dt) (98)

i rozwigzujac roéwnanie (97) otrzymamy:

S = Sf + RSa«x-exp(-t/y}/;)en K "dtAn. 99)
gdzie: t - czas reakcji,

Eo - poczatkowe stezenie enzymu,

Kd - stata szybkos$ci reakcji w odniesieniu do jednostki

aktywnosci enzymu.
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rSUx - maksymalna szybko$¢ reakcji w odniesieniu do poczatko-
wego stezenia enzymu Eo.

Nastepnym problemem, ktdry musi by¢é¢ wziety pod uwage w modelo-
waniu enzymatycznych reaktoréw membranowych, jest zjawisko
polaryzacji stezeniowej. Nawet w reaktorze z idealnym
wymieszaniem enzymu, catkowicie zatrzymywanego przez membrane,
ulega on akumulacji na jej powierzchni. Zilustrowano to na rys.

10.2 [110,167],

Rys.10.2. Rozk#ad stezenia enzymu w reaktorze membranowym (ozna-
czenia jak w tekscie)

Fig.10.2. Enzyme concentration distribution in membrane reactor
(signs in the text)

W warunkach rownowagi bilans masowy enzymu w warstwie polary-
zacyjnej opisuje rownanie:
J-E +De"(dE/dx) = 0 (100)

gdzie: J - szybkos¢ filtracji,
De - wspédczynnik dyfuzji enzymu.
Po rozwigzaniu réwnania (100) otrzymyjemy zaleznosc¢:
Ex = Eb-exp[(@/De)=(6 - x)], 5%xs0 (101)
gdzie: Eb - stezenie enzymu w reaktorze,

5 - grubos$¢ warstwy polaryzacyjnej.
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Z catkowitego bilansu masy enzymu w uktadzie reakcyjnym, ktory

moze by¢ wyrazony przez roéwnanie:
A-L-Eo = A- JNE(X) =dx + A-(L - 6)mEb (102)
mozna okresli¢ utamkowg aktywnos¢ enzymu jako:
Eb 1
EZ ~ (1 -a) + am[exp(Pe) - 1]/Pc (103)
gdzie: a = S/L
Pe = (J-6)/De (zmodyfikowana liczba Pecleta)

Wartos¢ Eb/Eo jest w duzym stopniu zalezna od szybkosci filtra-
cji, ktoéra musi by¢ utrzymana ponizej pewnej wartosci krytycznej.
Duze predkosci mieszania mogg minimalizowaé¢ to zjawisko, zmniej-
szajac grubos¢ warstwy polaryzacyjnej kosztem czesciowej dezakty-
wacji enzymu wywodtanej naprezeniami $cinajacymi.

Konkludujac, enzymatyczne reaktory membranowe sg obiecujagcymi

urzadzeniami do prowadzenia vreakcji biochemicznych. Istnieje
w tym przypadku mozliwos¢ prowadzenia reakcji przy uzyciu
biokatalizatoréw tworzacych jednorodne systemy reagentéw, bez

ograniczen dyfuzyjnych i bez strat aktywnosci enzymu spowodowa-
nych 1ich immobiliza¢ja. Ponadto uktady enzym-substrat sa +atwo
wymienialne, co umozliwia prowadzenie reakcji w uktadach wielo-
enzymowych [167],

Pierwsze badania nad membranowymi reaktorami enzymatycznymi
zostaty wykonane juz na przetomie lat siedemdziesigtych przez
Blatta i wspoédpracownikéw [16]. Prowadzili oni proces proteolizy
1% serwatki, stosujac jako biokatalizator a-chymotrypsyne. Enzym
i substrat biatkowy byty zatrzymywane przez membrane, podczas gdy

produkt przechodzit przez nig.
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Ciggte membranowe reaktory enzymatyczne znalazdy zastosowanie
réwniez w reakcjach enzymatycznego scukrzania skrobi [40,56,122],
W konwencjonalnym procesie scukrzania skrobi enzym jest mieszany
z roztworem substratu i1 po okresie 7-100 godzin produkty (glukoza
lub dekstrany) sg odzyskiwane metodg wyparkowga ze stratg
wszystkich enzyméw. Stosujac membranowe reaktory enzymatyczne
nalezy tak dobra¢ wkasnosci membrany, by zatrzymywata enzym i nie-
.przereagowang skrobie, a przepuszczata produkt. Na rys.10.3
przedstawiono wyniki hydrolizy skrobi za pomocag a-amylazy w
uktadzie z membrang ultrafiltracyjng PM-10 (Amicon). W ciagu 12
dni prowadzenia procesu nie zaobserwowano straty aktywnos$ci
enzymu. Przy zastosowaniu odpowiedniej membrany oraz
kontrolowaniu stosunku stezenia enzymu do substratu mozliwe

jest frakcjonowanie dekstran6ow wg mas czasteczkowych. Wiadomo

bowiem, ze produktami hydrolizy skrobi przy zastosowaniu
a-amylazy jako katalizatora sg dekstrany ro6zniagce sie masg
czasteczkowa (rys. 10.4) [131], Powodzeniem zakonczyty sie

réwniez badania hydrolizy skrobi przy zastosowaniu glukoamylazy
jako enzymu. Przy prowadzeniu procesu w membranowym reaktorze
enzymatycznym wydajnos¢ glukozy, przypadajgca na jednostke obje-
tosci reaktora, masy biatka enzymatycznego 1 jednostke czasu,
byta znacznie wyzsza w porownaniu do wydajnosci uzyskanej w
reaktorze okresowym [131],

W niektorych krajach zachodnioeuropejskich 1 w USA wiele
bardzo waznych aminokwaséw syntezuje sie i rozdziela na izomery
optyczne na skale przemystowg poprzez reakcje enzymatyczne
prowadzone przyuzyciu membranowych reaktoréw enzymatycznych

[106].
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Rys.10.3. Wyniki hydrolizyskrobi katalizowanej oc-amylazg w
membranowym reaktorze enzymatycznym (temperatura 313 K,3
cisnienie 1,05 MPa, pH = 10, stezenie enzymu 0,16 mg/cm )
V - objetos¢ filtratu

Vq - poczatkowa objetos$¢ cieczy w fermentorze

Fig. 10.3. Results of starch hydrolise catalised by a-amylase in
membrane enzymatic reactor (temperature313 K, pressure
1,05 MPa, pH = 10, enzyme concentration 0,16 mg/cm )

VF - filtrate volume

V - initial volume of liquid in the reactor

Mozna zatem stwierdzié¢, ze zastosowanie membranowych reaktoréw
enzymatycznych pozwala na szybsza konwersje substratu do
produktu, odzysk produktéw o znacznie wyzszym stopniu czystosci,
ponowne uzycie biatek enzymatycznych, dobrg kontrole pH 1 tempe-
ratury oraz na zwiekszenie wydajnosci procesu biochemicznego w

poréwnaniu z uktadem okresowym.
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------------------ MASA CZASTECZKOWA *10~3  —oeeeece-m—

Rys.10.4. Chromatogram frakcji otrzymanych z enzymatycznego reak-
tora membranowego przy scukrzeniu skrobi za pomoca
a-amylazy

Fig.10.4. Chromatogram of fractions obtained from membrane enzy-
matic reactor and starch saccharification by a-amylase

10.1.2. Membranowe uktady z unieruchomionym enzymem

Immobilizaéja enzyméw jest jedng z form 1ich modyfikacji.

Polega ona na unieruchamianiu lub oddzielaniu czasteczek enzymu w

przestrzeni reaktora bez straty aktywnosci biokatalitycznej.

Do tradycyjnych technik wunieruchamiania enzyméw zalicza sie

[110,167]:

- przeprowadzenie w zel,

- adsorpcje na powierzchni nosnika polimerowego,

- kowalencyjne wigzanie z nos$nikiem polimerowym,

- kopolimeryzacje z nos$nikiem biatkowym,

- inkluzje w strukturze polimeru,

- zamykanie w okres$lonej objetosci bioreaktora.
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Wiodgacym Kkrajem w rozwoju 1inzynierii enzymatycznej jest
Japonia. Przeprowadzono tam proby unieruchamiania okoto 70 rodza-
ju biatek enzymatycznych, z ktorych jedynie 10 znalazdo praktyczne
zastosowanie [45]: posréd hydrolaz - a-amylaza, (3-galaktozydaza,
inwertaza, pepsyna, trypsyna, chymotrypsyna; wsrod oksydoreduktaz
- oksydaza glukozowa, katalaza oraz izomeraza glukozowa. Najczes$-
ciej spotykanymi no$nikami enzyméw sg w#dkna celulozowe, pochodne
chityny, porowate kulki szklane, bentonit, zele poliakryloamidowe,
polialkohole 1 1inne [156,157], Ograniczenie liczby unieruchomio-
nych enzyméw, ktére znalazty zastosowanie w praktyce, wynika z
faktu, ze stosowane do immobilizacji nos$niki sa drogie, a skutecz-
nos¢ proponowanych technik niska.

Wydaje sie, ze adaptacja uktaddéw membranowych do unieruchamia-
nia enzyméw i catych komérek jest obiecujaca propozycja dla roz-
woju inzynierii reaktoréw biochemicznych. Enzymy unieruchomione
na membranach czy zamkniete w ograniczonej przestrzeni przez mem-
brany pracuja w warunkach zblizonych do warunkéw "In vivo".
Ponadto membrany i ukfady membranowe sa tanim suportem do immobi-
lizacji enzyméw. Inng korzyscig wynikajacag z zastosowania takiego
rozwigzania jest mozliwos¢ ciggtego usuwania produktéw reakcji,
co wptywa na zwiekszenie wydajnosci procesu. Ponadto membranowe
uktady enzymatyczne pozwalaja na zaprojektowanie zwartej i
elastycznej aparatury, szczegélnie uzytecznej, gdy reakcja bio-
chemiczna jest potaczona z procesem rozdzielania.

Literatura podaje [167] kilka praktycznie stosowanych metod
unieruchamiania enzyméw w ukdadach membranowych. Najwazniejszymi
z nich sa:

- reaktory membranowe z enzymem w formie zelu,
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- reaktory z enzymem zamknietym przez membrane w ograniczonej
przestrzeni reaktora biochemicznego,

- ciagte reaktory przeptywowe z enzymem przytaczonym do membrany
za pomocag wiazanh kowalencyjnych,

- reaktory zawierajgace enzym lub cate komérki unieruchomione w
porowatej strukturze membrany (inkluzja w strukture polimeru).
Obecnie inzynieria enzymatyczna do konstruowania membranowych

reaktoréw z wunieruchomionym enzymem preferuje ultrafiltracyjne

moduty z whdékien kapilarnych [167],

10.1.2.1. Immobilizacja enzymu przez zelowanie na powierzchni
membrany ultrafiltracyjnej

Interesujaca technika unieruchamiania enzym6w na powierzchni
membrany jest wykorzystanie zjawiska polaryzacji stezeniowej [31,
40,45,48,62,167,172], Podczas ultrafiltracji roztworu enzymu z
wykorzystaniem membrany, ktéra go catkowicie zatrzymuje, na po-
wierzchni membrany tworzy sie warstwa polaryzacyjna enzymu o
stezeniu wiekszym niz jego stezenie w roztworze. Tworzenie sie tej
warstwy jest wynikiem szybkosci dyfuzyjnego i konwekcyjnego tran-
sportu enzymu w kierunku membrany oraz w kierunku przeciwnym.
Jezelil stezenie enzymu w warstwie polaryzacyjnej przekroczy steze-
nie tworzenia sie zelu, na powierzchni membrany powstaje warstwa
zelowa o statym stezeniu [32,62], Membrana z warstwa enzymu w
formie zelu moze by¢ wykorzystana w reaktorze enzymatycznym do
prowadzenia vreakcji biochemicznych (rys. 10.5). Substrat jest
wprowadzany w sposéb ciagty do uktadu i przechodzac przez membra-
ne ulega reakcji katalizowanej na warstwie enzymu w formie zelu.
110$¢ enzymu, ktérg nalezy wprowadzi¢ do uk#adu w celu uzyskania

zelu, mozna okres$li¢ znajac stezenie zelowania enzymu. Bilans
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masowy enzymu w reaktorze (rys.10.2) prowadzi do nastepujacego
réwnania rézniczkowego:
Dee(d2E2/dx2) + V-(dE/dx) = 0 (104)
Uwzgledniajac nastepujace warunki:
X =0,De- (dE/dX) + V-E = 0 (brak permeacji przez membrane)
i EQc<A«dx = N (og6lnybilans dla N molienzymuwprowadzonego do
reaktora)
oraz rozwigzujac roéwnanie (104) otrzymamy profil stezenia enzymu
w rektorze bez mieszania:
E(X) = N-V/A-De-exp(-U-x/De) (105)
Stezenie przy powierzchni membrany wyniesie (x=0):
BMm = N-V/A-De (106)
Réwnanie (106) moze by¢ zastosowane do obliczenia ilosci enzymu
niezbednego do otrzymania warstwy zelowej na powierzchni membrany
(Em = Eg).
Unieruchamianie enzyméw opisang wyzej technika jest atrakcyjne
z kilku powodéw. Prosta technika przygotowania zelu oraz brak
fizycznego 1 chemicznego oddziatywania na enzym powoduja, ze
spos6b ten jest szczeg6lnie odpowiedni dla enzyméw #4atwo ulegaja-
cych dezaktywacji. Interesujaca jest rowniez mozliwos¢ prowadzenia
reakcji wieloenzymatycznych na membranie zawierajacej kilka
warstw zelu réznych enzyméw. Metoda ta ma jednak wiele niedogod-
nosci zwigzanych gdoéwnie ze stabilnoscig warstwy zelowej. W ukta-
dach membranowych (wkdékna kapilarne, rurowe) przeptywajacy osiowo
strumien cieczy na skutek dziatania sit Scinajgcych moze powodowac
czesciowe lub nawet catkowite zerwanie unieruchomionej warstwy ze-
lu. Znane sag sposoby czesciowego zapobiegania temu zjawisku, pole-

gajace na zwiekszeniu mechanicznej wytrzymatosci zelu. Dodanie do
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SUBSTRAT recyrkulacja
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A-A
membrana zel enzymu

Rys.10.5. Reaktor z enzymem unieruchomionym na powierzchni mem-

brany w formie zelu
Fig.10.5. Reactor with immobilized enzyme on membrane surface in

the gel form

roztworu enzymu (przed zelowaniem) wielkoczgsteczkowych substancji
obojetnych, zwieksza trwato$¢ zelu. Inng metodg (kopolimeryzacja-
zelowanie) jJest wstepna reakcja sieciowania enzymu za pomoca
makroczasteczek (np.albumina) lub czgsteczek mostkujacych (np.
aldehyd glutarowy), a nastepnie zelowanie na powierzchni
membrany. Spos6b ten wigze sie z cze$ciowg dezaktywacja enzymu,
jednak wytrzymato$¢é mechaniczna otrzymanego zelu jest znacznie
wyzsza. Wyzszg wytrzymatosé¢ wykazuja réwniez zele enzymédw umiejs-

cowionych wewngtrz poréw membrany, gdzie sity Scinajace wywotane
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przez przeptywajacy strumiehn cieczy sg mniejsze.

10.1.2.2. Reaktory z enzymem umiejscowionym w okreslonym regionie
przestrzeni uktadu membranowego

Tego rodzaju reaktory enzymatyczne wykazujag pewne podobienstwo
do membranowych reaktoréw enzymatycznych, w ktérych enzym cyrkulu-
je nad powierzchnig membrany. W opisanych reaktorach enzym jest
nieruchomy 1 ograniczony w przestrzeni przez membrane, natomiast
nie przeprowadza sie rzeczywistej immobilizacji.

Do konstruowania tego rodzaju reaktoréw stosuje sie moduty z
wkoékien kapilarnych do ultrafiltracji lub odwréconej osmozy w
konfiguracji ptaszczowo-rurkowej. Unieruchomienie enzymu moze
nastapi¢ w trzech réznych czesciach reaktora [164,167]:

- wewnatrz kapilar lub pustych wkdékien po stronie warstwy naskoi-
kowej,

- po zewnetrznej stronie wigzki wkokien kapilarnych,

- wewngtrz porowatej struktury matrycy membrany asymetrycznej.

Wazng zaleta takich rozwigzahn w poréwnaniu do innych technik
immobilizowania jest eliminacja mechanicznej lub chemicznej dez-
aktywacji enzymu.
10.1.2.2.1. Reaktor z enzymem unieruchomionym wewnatrz rdzenia

membran kapilarnych

W tej konfiguracji rdzen pustych whokien lub kapilar membrany
asymetrycznej jest wypedniony roztworem enzymu od strony warstwy
naskérkowej. Obydwa konce peku wkdékien lub kapilar po uszczelnie-
niu tworza reaktor typu ptaszczowo-rurkowego (rys.10.6) [167],
Roztwdr substratu jest wprowadzany do komory (ptaszcza) reaktora,
jego czasteczki dyfundujg poprzez rdzen wkdkna, reaguja w

obecnosci enzymu, a nastepnie dyfundujag z powrotem do przestrzeni
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z roztworem. W reaktorze wyro6zni¢ mozna cztery przestrzenie decy-

dujace o transporcie masy i reaktywnos$ci uk#tadu (rys.10.6):

- wnetrze whdékna, gdzie unieruchomiony jest enzym (region 1),

- warstwa naskdérkowa oddzielajaca enzym od roztworu reakcyjnego

(region 2),

- porowata, gabczasta (matryca) czes$¢ membrany (region 3),

- komora reaktora, gdzie przeptywa roztwér substratu (region 4).

Rys.10.6.

Fig.10.6.

a)

Reaktor z enzymem unieruchomionym wewngtrz rdzenia mem-

bran kapilarnych

A - reaktor

B - przekréj poprzeczny wkdkna: 1 - rdzen w#okna, 2 -
warstwa naskérkowa, 3 - matryca membrany, 4 - komo-
ra reaktora, 5 - enzym

Reactor with immobilized enzyme within the lumen of

capillary membranes

A - reactor

B - cross-section of fibre: 1 - lumen of fibre, 2 - skin
layer, 3 - membrane matrix, 4 - reactor chamber,

5 - enzyme
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Analiza wymiarowa takiej konfiguracji reaktora z uwzglednieniem
poszczegbélnych region6w przestrzeni daje trzy bezwymiarowe

parametry [164], charakteryzujace sie efektywna jego praca:

Pe = KeQea3/d2"Ch - liczba Pecleta,
Q = Km/Sr - bezwymiarowa stata Michaelisa,
p = Az-Q - bezwymiarowa d#ugos$¢ reaktora,

gdzie: \ - modut Thielego,

K - stata szybkosSci reakcji enzymatycznej,

a - promien wewnetrzny wkokna kapilarnego,

Q - predkos¢ przeptywu,

d - grubos$¢ sScianki whdkna kapilarnego,

Kn - stata Michaelisa,

Sr - stezenie substratu,

Do - wspoétczynnik dyfuzji substratu w regionie 4.

Przedstawiony reaktor znalazt zastosowanie w przypadku
nastepujacych enzyméw: ureazy, urikazy, dehydrogenazy alkoholowej
i fosfatazy alkalicznej [167], Zasadniczymi wymaganiami stawiany-
mi reaktorom tego typu sa: dostepnos¢ membran kapilarnych, prze-
puszczalnych dla substratéw i produkéw reakcji biochemicznej,
oraz doktadna kontrola przeptywu cieczy woké+ whdkien kapilar-
nych. Jako korzys$ci wynikajace z zastosowania takiego rozwigzania
wymienia sie +*atwo$é unieruchamiania enzymu bez niebezpieczenistwa
jego dezaktywacji oraz mozliwo$sé odzysku i ponownego uzycia
enzymu.
10.1.2.2.2. Rektor z enzymem umiejscowionym wewnatrz poréw
membrany asymetrycznej
Membrany asymetryczne w postaci w#dékiem kapilarnych sa bardzo

interesujgcym suportem do unieruchamiania enzymoéw. Struktura
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gabczasta membrany asymetrycznej zawiera 80-90% pustej przestrze-
ni o grubos$ci oko#o 75 pm z porami o S$rednicy 5-10 pm. Pory tej
warstwy moga zostaé¢ nasycone roztworem enzymu, tworzac membranowy
reaktor enzymatyczny typu ptaszczowo-rurkowego (rys.10.7A) [123,
167], Pory warstwy naskérkowej muszg by¢ na tyle mate, by mogty
zatrzyma¢ czagsteczki enzymu, a na tyle duze, by +tatwo przepuszcza-
4y substraty i produkty reakcji enzymatycznej. Reaktor jest
zasilany roztworem substratu do wnetrza wkodkien kapilarnych, tzn.
odwrotnie niz w reaktorze opisanym w poprzednim rozdziale.

Czasteczki substratu dyfunduja przez warstwe naskorkowa do unie-

ruchomionego enzymu, ulegaja tam reakcji, po czym produkty
dyfunduja z powrotem do roztworu, a gdy sg w stanie gazowym,
opuszczajag reaktor od strony zewnetrznej. W reaktorze wyréznic

mozna trzy obszary reakcyjne (rys.10.7B):
- wnetrze w#dkien lub kapilar, gdzie przeptywaja substraty i
produkty reakcji (obszar 1),
- warstwa naskoOorkowa, przez ktdérg dyfunduja reagenty (obszar 2),
- pory matrycy membrany zawierajace unieruchomiony enzym i gdzie
zachodzi reakcja biochemiczna (obszar 3).
Modelowanie matematyczne reaktora i analiza wymiarowa réwnan
transportu masy oraz kinetyki reakcji prowadzi do uzyskania para-
metrow opisujacych reaktor z punktu widzenia inzynierili

chemicznej [123,164,167]:

modu4 Thielego A2 =Rmax.a2/KmeD;
dtugos¢é bezwymiarowa Z = X/L,
bezwymiarowa stata Michaelisa Q =Km/Sr,
parametr ip = A2Q,

oraz nastepujace bezwymiarowe wielkosci:



- 213 -

d/a, D1/D3 i D1/D2
gdzie: d - grubos$¢ Sciany wkdkna kapilarnego.

Taka konfiguracja reaktora jest atrakcyjna, poniewaz substra-
ty sa oddzielone bariera fizyczna od roztworu enzymu przez bardzo
cienka warstwe naskérkowa, ktéra sprowadza do minimum opér dyfu-
zyjny ukdadu reakcyjnego. Jako pozostate zalety takiego
rozwigzania wymienia sie: duzy stosunek powierzchni membran do
objetosci reaktora, znacznag ilos¢ enzymu przypadajaca na
jednostke objetosci reaktora oraz catkowite zabezpieczenie enzymu
przed dezaktywacja powodowana sidtami $Scinajacymi.

Reaktor taki znalazt zastosowanie w reakcji hydrolizy laktozy
za pomocag enzymu /3-galaktozydazy.
10.1.2.3. Unieruchamianie enzyméw metoda tworzenia wiazan

kowalencyjnych

Jednym 2z czesto stosowanych sposobéw unieruchamiania biatek
enzymatycznych jest ich miedzyczasteczkowe sieciowanie za pomoca
wigzan kowalencyjnych [156,157,167] z powierzchnig membran asyme-
trycznych (rys.10.8). Najpierw przeprowadzona zostaje adsorpcja
enzymu na substancji makroczasteczkowej (np.albuminie) w Tformie
monowarstwy, a nastepnie uktad taki jJest unieruchamiany na po-
wierzchni membrany przez miedzyczgsteczkowe sieciowanie najczes$-
ciej aldehydem glutarowym. Czasami stosuje sie bardziej aktywne
czagsteczki tworzace mostki miedzyczgsteczkowe, np. CNBr [167],
Mechanizm immobilizacji nie zawsze jest jJednoznaczny. Jezeli
czynnikiem sprzegajacym jest aldehyd glutarowy, sadzi sie, ze
immobilizacja jJest wynikiem reakcji miedzy grupami aminowymi
enzymu a grupg aldehydowg 2z utworzeniem zasady Schiffa. Takie

wigzanie jest z reguty trwate. Czagsteczka substancji wigzacej
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a)
SUBSTRAT

Schemat reaktora membranowego z enzymem unieruchomionym
wewnatrz poréw membrany

A - schemat aparatury, B - przekrd6j poprzeczny membrany
C - przekr6j wzddtuz wkdékna kapilarnego

1 - wnetrze whokna; 2 - warstwa naskdrkowa; 3 - warstwa
makroporowata nasycona enzymem;

S - substrat P - produkt

Scheme of membrane reactor with immobilized enzyme
inside membrane pores

A - apparatus flow-sheet, B - cross-section of membrane,
C - cross-section along capillary fibre;

1 - fibre inside; 2 - skin layer; 3 - macroporous layer
impregnated by enzyme

S - substrate P - product



- 215 -

Rys.10.8. Schemat reaktora membranowego z enzymem unieruchomionym
metodg tworzenia wigzan kowalencyjnych
A - schemat aparatury
B - membrana enzymatyczna (przekrdj poprzeczny).
Fig.10.8. Scheme of membrane reactor with enzyme immobilized by
formation of covalent bonds method
A - apparatus Tflow-sheet,
B - enzymatic membrane (cross-section)
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jest mata, co utatwia penetracje reagentéow w giagb biatka
enzymatycznego do jego miejsc aktywnych. Jezeli w trakcie
tworzenia wigzan kowalencyjnych miejsce aktywne enzymu ulega za-
blokowaniu, traci on swoja aktywnos$c¢.

Jezeli immobilizowany tym sposobem enzym nie traci aktywnosci,
to membrana z nim zwigzana moze by¢ stosowana w ciagtych reakto-
rach przeptywowych (rys.10.8A). Ten spos6b dynamicznego tworzenia
membran enzymatycznych byt badany dla nastepujgacych enzyméw:
asparaginaza, araginaza,liganoina, transferaza glutationowa,
katalaza, urikaza, allantoina, na wdkdéknach kapilarnych z kupro-
fanu [167], Asparaginaza i dehydrogenaza alkoholowa by+4y unieru-
chamiane na membranach rurowych 2z nylonu, natomiast ureaza,
dekstranaza 1 papaina na ptaskich membranach celulozowych i poli-
sulfonowych [167], Teoretyczna analiza rurowych reaktoréw membra-
nowych, w ktérych enzymy sg kowalencyjnie zwigzane z membrang,
jest dostepna w literaturze [30,86],

Kowalencyjnie immobilizowane enzymy na membranach maja trzy
zasadnicze zastosowania:

- elektrody membranowe do celéw analitycznych,
- reakcje, w ktdrych substraty majg nizszg mase czgsteczkowg niz

“cut-off” membrany,

- enzymatyczna konwersja makroczasteczek do matoczgsteczkowych
zwigzkdéw mogacych przechodzié¢ przez membrany.

Enzymy wigzane kowalencyjnie z aktywna strong wkékien
kapilarnych bydy réwniez badane w zastosowaniach terapeutycznych
[167], W  takich przypadkach stabilnos¢ i sita wigzan sa
szczegblnie istotne. Uktady tego rodzaju stosuje sie miedzy innymi
do detoksyzacji krwi i usuwania argininy i asparaginy 2z Kkrwi

os6b chorych na leukemie.
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10.1.2.4. Immobilizacja biokatalizatorow przez zamykanie
(inkluzje) wewnatrz struktury membrany

Wiekszo$s¢ opisanych wczesniej bioreaktoréw z unieruchomionymi
enzymami charakteryzuje sie pewnymi wadami, ktdére ograniczaja ich
wydajnos¢. Na przyktad w reaktorach, w ktérych enzym jest unieru-
chomiony wewnatrz gagbczastej struktury membrany kapilarnej, tran-
sport substratéw i produktéw jest procesem dyfuzyjnym, a wiec bai-
dzo wolnym. Charakterystyka reaktora zalezy jedynie od ilosci i
rodzaju enzymu oraz dynamiki przepdtywu cieczy wewngtrz wkdkna.
Wystepuja ponadto straty .enzymu na skutek przechodzenia przez
warstwe naskorkowa membrany. Sieciowanie enzymu moze z kolei wye-
liminowa¢ wymienione straty enzymu, z drugiej jednak strony juz w
trakcie procesu immobilizacji nastepuje spadek aktywnos$ci enzymu.
Przedstawione techniki nie nadaja sie ponadto do unieruchamiania
catych komérek mikroorganizméw.

W ostatnich latach opanowano technike formowania membran
metoda rozdziatu fazowego 1 powstata koncepcja immobilizowania
biokatalizatoréw przez wprowadzanie ich do struktury membran w
trakcie formowania. Roztwér enzymu lub zawiesin mikroorganizméw
dodaje sie do roztworu bdonotwérczego i z tej mieszaniny formuje
sie membrane. Otrzymane w ten sposéb membrany enzymatyczne sped-
niajag podwojnag Tunkcje: biokatalizatora 1 separatora reagentéw.
Metoda ta jest ograniczona przez warunki, jakie towarzysza formo-
waniu membran, a wiec przez obecnos¢ niewodnych rozpuszczalnikow
(dimetyloformamid, aceton i inne) oraz wysoka temperaturg
wystepujaca w trakcie modyfikacji termicznej membran do odwréco-
nej osmozy.

Wydaje sie, ze do immobilizacji biokatalizatoréw opisang wyzej
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metodg bardziej uzyteczne beda komérki mikroorganizméw, ktére sa
zréodtem wielu enzyméw o znaczeniu przemystowym. Ostatnio odkryto
szereg mikroorganizméw (np.Sulfolobus Solfataricus) [45], ktore
sg odporne zardéwno na wysoka temperature, jJak 1 rozpuszczalniki
organiczne. Enzymy w nich zawarte nie tracg aktywnos$ci biologicz-
nej dzieki otoczce z bdony komérkowej. Membrany z tymi komdérkami
byty formowane w formie ptaskiej z polisulfonu 1 octanu celulozy
[46] oraz poliuretanu w formie pianki [47], Membrany z unierucho-
mionymi komérkami wykazuja aktywnos$¢ biologiczng i stabilnosé¢ w
ciggu dtugiego okresu czasu. Stwierdzono ponadto [167], ze immo-
bi lizowane tym sposobem biokatalizatory wykazuja wyzsza aktywnosé
niz w roztworze jednorodnym. Efekt ten spowodowany jest prawdopo-
dobnie przepuszczalnoscia b4on komérkowych.

Drioli i wspoédpracownicy [47] przedstawili wyniki badan immo-
bilizacji odpornych pod wzgledem chemicznym i1 termicznym termofi-
lowych mikroorganizméw Caldariella acidophilia na ptaskich
membranach z polisulfonu, octanu celulozy i1 poliuretanu (rys.10.9)
Mikroorganizm ten syntezuje enzym, (3-galaktozydaze, ktéry jest
biokatalizatorem hydrolizy laktozy. Na rys.10.10 i1 10.11 przed-
stawiono wyniki enzymatycznej hydrolizy laktozy przy uzyciu tych
membran, obrazujace zaleznos¢ szybkosci filtracji produktoéw
hydrolizy oraz stopnia przemiany laktozy od czasu.

Rucka [130] przeprowadzita préby inkluzji enzymu lipazy wew-
natrz struktury ultrafiltracyjnych membran z octanu celulozy i po-
Ii (chlorku winylu). Membrany byty modyfikowane dodatkiem do roz-
tworu bdonotwérczego oliwy oraz amin. Charakteryzowaty sie one wy-
sokg aktywnoscia rybonukleazowg. Membrany z poli(chlorku winylu),

ktoérych struktura zawiera duze puste przestrzenie w ksztalcie
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wyd4uzonej kropli (rys. 2.6), wydaja sie szczeg6lnie przydatne do
immobilizowania enzymoéw przez inkluzje wewnatrz porowatej

struktury [20],

0 L - MAKOOCZASTECZKI
=0 - LAKTOZA

= - GLUKOZA
0-GALAKTOZA

Rys.10.9. Schemat reaktora membranowego z enzymem zamknietym
wewnatrz struktury membrany
1 - membrana z unieruchomionymi komérkami C.Acidophilia
Fig.10.9. Membrane reactor scheme with enzyme immobilized inside
membrane structure
1 - membrane with immobilized cells C. Acidophilia

10.2 FERMENTORY MEMBRANOWE

Potgczenie fermentora z ultrafiltracyjnym modudtem membranowym
pozwala na ciagta hodowle kultur drobnoustrojéw =zastepujac z
powodzeniem fermentory okresowe i przyczyniajac sie réwnoczesnie
do zwiekszenia wydajnosci ukdtadu [3,73,145],

Zasade dziatania fermentora membranowego ilustruje rys. 10.12.
Staty doptyw do fermentora sSwiezych sk#tadnikéw odzywczych oraz
mozliwo$¢ usuwania toksycznych metabolitédw zapewniaja odpowiednie
warunki ciggtej hodowli. W procesach fermentacji okresowej

bardzo czesto wzrost komdérek jest hamowany przez akumulacje



Rys.10.10. Zaleznos¢ szybkosci filtracji produktéw reakcji hydro-
lizy laktozy od czasu w reaktorze membranowym (cisdnie-
nie 0,2 MPa, temperatura 343 K, membrana z octanu celu-
lozy z unieruchomionymi komérkami C.Acidophilia)

Fig.10.10. Dependence of filtration rate of Jlactose hydrolise
Products on time in membrane reactor (pressure 0,2 MPa,
temperature 343 K, cellulose acetate membrane with
immobilized C.Acidophilia cells)

nadmiernej ilosci bioproduktéw (np.etanol, kwas mlekowy, anty-
biotyki) [40], W wyniku usuwania produktéw reakcje fermentacji
mozna realizowa¢ przy stosunkowo wysokich gestosciach biomasy w
roztworze fermentacyjnym oraz zwieksza¢ produktywnosé¢ fermentora.
Na rys. 10.13 i 10.14 [56,122] przedstawiono wyniki wytwarzania
proteinaz (masa czasteczkowa okoto 100 000) w czasie ciagtej
kultywacji beztlenowego organizmu Clostridium histolyticum w
fermentorze membranowym wyposazonym w membrany HFA-300 (Abcor) o
"cut-off" wynoszgcym 50 000. W fermentorze konwencjonalnym Swiezg
porcje substartu dodaje sie po 12 h fermentacji, tj. w momencie,
kiedy mikroorganizmy osiggajag faze stacjonarng (rys.10.13), a

stezenie komdérek w roztworze pohodowlanym nie zmiania sie juz i



Rys. 10.11.

Fig.10.11.

Fig.10.12.
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CZAS, h

Zaleznos$¢ stopnia przemiany laktozy od czasu w membra-
nowym reaktorze enzymatycznym (cis$nienie 0,2 MPa,
temperatura 343 K, membrana z octanu celulozy z unieru-
chomionymi komérkami C.Acidophilia)

Dependence of lactose conversion on time in membrane
enzyme reactor (pressure 0,2 MPa, temperature 343 K,
cellulose acetate membrane with immobilized C.Acido-
philia cells)

Scheme of membrane fermentor
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Rys.10.13. Porownanie szybkosci kultywacji mikroorganizméw w
fermentorze membranowym (1) i1 fermentorze szarzowym (2)
(A-dozowanie substratu)

Fig.10.13. Comparision of microorganism cultivation rate in conti-
nuous membrane fermentor (1) and batch fermentor (2)
(A-substrate dosage)

wynosi 4 g suchych komérek na dm3. W uktadzie membranowym komdrki
rozmnazaty sie w dalszym ciagu osiggajac koncowe stezenie ponad
10 g/dm3. Byto wiec ono przesz4o dwukrotnie wyzsze w pordéwnaniu z
fermentorem okresowym. Aktywno$¢é enzymatyczna wytworzonej protei-
nazy w Tfermentorze okresowym osiggneta maksymalng wartos¢ 180
jednostek enzymatycznych na 1 cm3 podfoza komérkowego i zaczeta
gwattownie male¢, podczas gdy w uktadzie membranowym wzrosta do
700 jednostek enzymatycznych. W ultrafiltracie nie zaobserwowano
obecnosci biatek aktywnych, a stosunek powstajgcych enzyméw na
jednostke masy produkowanych komérek wynosit+ w uktadzie okresowym
45 jednostek enzymatycznych na 1 mg suchej masy komérkowej,

natomiast w uktadzie membranowym osiggnat wartos¢ 70 jednostek.
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.................... CZAS FERMENTACIJI, h —

Rys.10.14. Poro6wnanie szybkos$ci produkcji enzyméw w ciagtym
fermentorze membranowym (1) i1 fermentorze szarzowym (2)
(A-dozowanie substratu)

Fig.10.14. Comparision of enzyme production vrate 1in continuous

membrane fermentor (1) and batch fermentor (2)
(A-substrate dosage)

Przedstawione dane wyrazZnie $Swiadczg o tym, ze w membranowym
fermentorze ciagtym istnieja warunki do rozwoju komérek mikro-
organizoéw.

Wydaje sie, ze podobne rozwigzania mogtyby znalezé zastosowa-
nie w wielu innych procesach fermentacji. Na rys. 10.15 przedsta-
wiono schemat fermentora membranowego pracujacego w uktadzie bez-

tlenowym (anaerobowym) [45],

10.3. BIOMEMBRANOWE OCZYSZCZANIE SCIEKOW KOMUNALNYCH

Uzyskane w Japonii korzystne wyniki [6] w badaniach pilotowych
matej instalacji oczyszczania Sciekow bytowo-gospodarczych

zblokowang metodag osadu czynnego i ultrafiltracji przypomniaty
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Rys.10.15. Schemat pilotowego fermentora membranowego pracujgacego
w uktadzie anaerobowym (MARS)
1 - reaktor; 2 - zbiornik; 3 - modut ultrafiltracyjny;
4 - pompa zasilajaca; 5 - pompa sprezajgca; 6 - kontro-
la pH; 7 - kontrola temperatury; 8 - pompa oprézniaja-
ca; 9 - miernik ilosci gazu

Fig.10.15. Scheme of pilot membrane fermenter working in anaerobic
system (MARS)
1 - reactor; 2 - tank; 3 - ultrafiltration module;

- feed pump; 5 - pressure pump; 6 - pH control;

- temperature control; 8 - évacuation pump;

- gas-amount-meter

O ~NDd

znang z konca lat szes$édziesigtych koncepcje biomembranowego
oczyszczania $ciekéw. Powrét do tej koncepcji w wersji oczysz-
czalni o wydajnosci kilkunastu m3 na dobe jest wynikiem poszukiwan
zwartych systeméw oczyszczania S$ciekow komunalnych, umozliwiajag-
cych oczyszczanie u Zrédet powstawania $ciekéw z odzyskiem jak
najwiekszej ilosci wody zdatnej do ponownego wykorzystania [24],
Schemat typowego uk#adu biomembranowego przedstawiono na rys.
10.16, a na rys. 10.17 schemat konwencjonalnego uk#tadu do
oczyszczania $ciekédw komunalnych metodg osadu czynnego oraz z
wykorzystaniem ultrafiltracji. Reaktor biologiczny jest zblokowa-

ny z modudem ultrafiltracyjnym w taki sposéb, ze strumien odptywu
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Rys.10.16. Uk#ad do biomembranowego oczyszczania $ciekéw komunal-
Fig.10.16. g¥ggembrane sewage treatment system

z komory napowietrzania w catosci przechodzi przez ultrafiltra-
cyjny ukdad membranowy. Mieszanina $ciekédw z osadem czynnym ulega
w ten sposo6b zatezeniu, gdyz na zewngtrz odprowadzany jest filtrat
catkowicie pozbawiony zawiesiny. Koncentrat ultrafiltracyjny po-
wraca do komory napowietrzania, a jego czes¢ moze cyrkulowaé¢ w
obiegu z pominieciem reaktora biologicznego. Do reaktora
doprowadza sie w sposéb ciggty Scieki w ilosci rownej wydajnosci
uktadu wultrafiltracyjnego. Z danych literaturowych wynika, ze
stezenie osadu w komorze napowietrzania mozna zwiekszy¢ nawet do
50 kg sm/m3 [24,121,145], co umozliwia zmniejszenie pojemnosSci
komory. Obecnos¢ tak duzej 1ilosci biomasy sprzyja adsorpcji
sktadnikéw ze Sciekoéw; zmniejsza sie wiec niebezpieczehstwo
szybkiego powlekania membran. Poniewaz membrana zatrzymuje w
uktadzie sktadniki Sciekéw ulegajace trudniej biodegradacji,
wymagany normalnie czas zatrzymania moze zostaé¢ skrécony lub tez

zwiekszona zostanie dla danej jednostki wydajnos¢é oczyszczania.
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KONWENCJONALNY UKLAD Z OSADEM CZYNNYM

SCIEKI SUROWE

UKLAD OSAD CZYNNY - ULTRAFILTRACJA

SCIEKI SUR(!)EA!':I _£Hr2 '

Zbiomik Komora pompa nr

wstEony aeracji ) SCIEKI
Sito OCZYSZCZORE

ultrafiltracia

Rys.10.17. Klasyczny uktad do oczyszczania S$ciekdw komulnalnych
oraz metoda z wykorzystaniem ultrafiltracji
RAS - osad czynny recyrkulujgacy w uktadzie
WAS - nadmierny osad czynny

Fig.10.17. Classical system of sewage treatment and method using
ultrafiltration
RAS - recirculation of activated sludge
WAS - waste activated sludge

W wyniku pednego zatrzymania w uktadzie czgstek zawieszonych,
adsorpcji matych czasteczek przez biomase i duzych czaséw zatrzy-
mania dla substancji refrakcyjnych nastepuje wyrazne obnizenie
BZTs 1 ChZT w odprowadzanych z uktadu biomembranowego wodach.
0gélne zmniejszenie BZTs wynosi 95% przy cadtkowitym usunieciu
zawiesiny [121], Charakterystyczny dla metody biomembranowej jest

brak lub znikome tworzenie sie nadmiernego osadu czynnego
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[92,121], Jako optymalne parametry pracy uktadu biomembranowego

oczyszczania $ciekéw komunalnych podaje sie:

- stezenie osadu w komorze napowietrzania 0,5-3 kg sm/m3,

- stezenie tlenu w komorze napowietrzania 0,5-3 g/m3,

- temperatura w uktadzie ponad 300 K,

- membrany o "cut-off” 10-100 tys. i przepuszczalnosci wody ponad
7 m3¥m2-d przy cis$nieniu 0,2 MPa,

- predkos¢ liniowa przeptywu Sciekdéw z osadem czynnym nad po-
wierzchnig membrany 0,5-3 m/s.

Koncepcja biomembranowego procesu oczyszczania Sciekow
opracowana i sprawdzona doswiadczalnie w USA, zostata opatento-
wana w 1969 roku przez Budda 1 Okeya, a pionierem na polu jej
wdrazania jest Dorr Oliver Inc. [145], W inzynieryjnym rozwigza-
niu procesu proponuje sie roézne schematy potgczenia reaktora
biologicznego z aparaturg ultrafiltracyjng, 2z réznymi sposobami
recyrkulacji biomasy, wykorzystaniem energii kinetycznej
zawracanej mieszaniny do intensyfikacji mieszania 1 natleniania
zawartosci reaktora.

W projektowanej instalacji biomembranowego oczyszczania
Sciekow komunalnych wydajnos¢ (wielko$¢) aparatu ultrafiltracyj-
nego jest narzucana przez ilos¢ Sciekédw dostarczanych do oczysz-
czania. DosSwiadczalnie musi jednak zosta¢ ustalona dla Sciekéw o
znanej charakterystyce szybko$¢ filtracji w warunakch optymalnej
pracy zaréwno reaktora, jak 1 membran. W kazdym przypadku
konieczny jest wiec doswiadczalny dobdér wszystkich parametrow
pracy reaktora biologicznego, co pozwoli na okreslenie niezbednej
jego wielkosci.

Dla czes$ci ultrafiltracyjnej uktadu nalezy dobra¢ optymalng
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wielko$¢ strumienia mieszaniny w module, uwzgledniajac oprécz
szybkosci filtracji niebezpieczeAstwo mechanicznego zniszczenia
membrany 1 Kkoszty energetyczne zwigzane 2z pompowaniem cieczy.
Optymalizacji wymaga takze cis$nienie robocze w module membrano-
wym, gdyz zbyt wysokie cisnienie zwieksza polaryzacje stezeniowa,
a zatem naktady energetyczne.

Uktad biomembranowy moze by¢ stosowany dla proces6w aerobowych
i anaerobowych, 2z reaktorami biologicznymi otwartymi 1 zamknietymi
Mozliwe jest wiec nie tylko oczyszczanie $ciekédw komunalnych, lecz
i przemystowych, np. po rozbudowaniu uktadu o zestaw do odzysku
substancji wartosciowych.

Powszechnie podkreslang zaleta potgczenia metody osadu czynne-
go z ultrafiltracja jest zwarto$¢ uktadu i mozliwo$é pednej auto-
matyzacji . W przypadku instalacji projektowanych dla matych
jednostek (budynki mieszkalne, szpitale, biurowce czy fabryki)
istnieje wiec mozliwos¢ ich pomieszczenia wewngtrz budynku.

Swiadczag o tym m.in. doniesienia literaturowe z Japonii z
wynikami dziesieciomiesiecznej ciagtej pracy instalacji pilotowej
o wydajnosci 15,2 msld [6], W pedni =zautomatyzowana jJednostka
pracowata bez zakto6cen, oczyszczajac mieszanine Sciekoéw
bytowo-gospodarczych, przy obstudze ograniczonej jedynie do
kontroli parametréw pracy 1 jakosci odbieranego filtratu. z
komory napowietrzania (objetos¢ 4 m3) po wstepnym przesianiu
(sito bebnowe 80 mesh) mieszanina cieczy 1 osadu czynnego pompo-
wana bydta do urzadzenia ultrafiltracyjnego z membranami typu
JOPOR ("cut-off" 24 000). Liniowa predko$é¢ mieszaniny nad membra-
ng wynosita 1,8 m/s, przy zastosowaniu oddzielnej pompy cyrkulu-

jacej dla mieszaniny. Do wytwarzania wymaganej réznicy cisnien po
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obu stronach membrany uzyto pompy prézniowej po stronie odbiera-
nego filtratu, wuzyskujac przy prézni rzedu 13,5 kPa (wartosé
optymalna) prawie stata szybkos$¢ filtracji 0,6 m3m2-d, bez czysz-
czenia membran w catym okresie pracy. Przy duzych wahaniach w
obcigzeniu $ciekédw (gdy np. BZT zmieniato sie w zakresie 20,7-421
g/m3, a utlenialnos¢ 24-333 g/m3) uzyskiwano filtrat o statej
wysokiej jakosci (BZT<2 g/m3, wutlenialno$é¢<10 g/m3); stopien
zmniejszenia BZT przekraczat 99% a utlenialnosci 93,5%. Mimo
krétkiego czasu zatrzymania (okoto 6 godzin) zachodzita w wysokim
stopniu nitryfikacja towarzyszaca usunieciu BZT. W uktadzie nie

powstawat nadmierny osad czynny; niewielkie ilosci osadu

Tabela 10.1
Wyniki pracy instalacji biomembranowej

Obciazenie

Skdadnik Wymiar )

(parametr) Scieki Filtrat
Zawiesina g/m3 236 0
BZT g/m3 134 1,2
Utlenialnos¢ g/m3 96, 5 6,1
Wegiel organiczny g/m3 129 4,3
NH4—N g/m3 19,8 4,2
Chlorki g/m3 148 75, 2
Zwigzki powierzchniowo g/m3 11,1 0,17
czynne

Ekstrakt eterowy g/m3 70, 8 2,7
Bakterie Coli ilos¢/m3 73-104 0
Zawie§ina w Fomorze g/m3 4300--27400
napowietrzania

Temperatura °C 6--26

Szybkos¢ filtracji m®/m” «d o 57
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pobierano jedynie do analiz. Srednie wartosci obcigzenia

7y

ciekdéw i powstajgcego filtratu przedstawiono w tabeli 10.1.

W celu zwiekszenia efektywnosci oczyszczania S$ciekow komunal-
nych i uzyskania wody o duzej czysto$ci proponuje sie rozszerzenie
metody biomembranowej o adsorpcje na weglu aktywnym. Wegiel
aktywny moze recyrkulowa¢ razem z biomasg poprzez moduty ultra-
filtracyjne [56,121], Jest on katalizatorem reakcji rozmnazania
sie drobnoustrojéw w reaktorze; zmniejsza sie wiec czas zupednego
rozruchu biologicznego uktadu. Wegiel adsorbuje mate czagstki
substancji organicznych trudno ulegajacych biodegradacji, szcze-
golnie tatwo substancje wykazujgce tendencje do powlekania
membran. Zwieksza sie wiec rzeczywisty czas zatrzymania w
uktadzie, a rownoczesnie membrany znacznie wolniej ulegaja

zanieczyszczeniu.



11. MEMBRANOWE ELEKTRODY ENZYMATYCZNE

Jednym z najwazniejszych wymogéw prawiddowego prowadzenia
przemystowych proceséw biochemicznych jest mozliwo$é #+atwego,
szybkiego i ciagtego pomiaru stezenia reagentow. Stosowane
dotychczas metody wykrywania i pomiaru substancji biologicznych w
ztozonych mieszaninach sa na og6+ prymitywne, co w znacznym
stopniu ogranicza rozwdj wielu proceséw biologicznych i1 bioche-
micznych w skali przemystowej.

Praktyka oraz literatura $wiatowa [100,104,105,168] potwier-
dzity decydujaca role poédprzepuszczalnych membran w rozwoju
przyrzadéw i metod analitycznych substancji biologicznych.

Najprostszym, ale waznym zastosowaniem membran w urzgdzeniach
do monitoringu jest ich zastosowanie w celu zabezpieczenia elek-
trod potencjometrycznych do pomiaru pH, zawartosci kationoéw i
anionéw oraz substancji gazowych (tlen i dwutlenek wegla). Mem-
brany, przepuszczalne dla zwigzkow matoczgsteczkowych ale
zatrzymujace koloidy 1 makroczagsteczki, umieszcza sie miedzy
roztworem analizowanym a powierzchnig elektrody. Membrana zabez-
piecza elektrode przed adsorpcja zwigzkédw wielkoczgsteczkowych,
zmieniajgca w wielu przypadkach elektrochemiczne w#asciwosci
elementu pomiarowego [104],

Najbardzie]j interesujgcym zastosowaniem membran w analizie
jest ich wykorzystanie do produkcji tzw. elektrod enzymatycznych,
w ktérych membrana spe#nia role podtoza do immobilizacji enzymu
oraz bariery ograniczajacej transport reagentéw reakcji bioche-
micznej. Elektrody enzymatyczne charakteryzuje duza czudos¢ i

specyficznos¢ w odniesieniu do substancji biochemicznych wystepu-
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jJjacych w z+ozonych mieszaninach biologicznych; mozna je
wykorzystywa¢ do pomiardw ciaggtych, jak i pojedynczych. Elektrody
enzymatyczne stosuje sie nie tylko do kontroli przemysdowych
proceséw biochemicznych, ale réwniez do analizy organicznych
sktadnikéw krwi i innych ptyndédw ustrojowych w miejsce stosowanych
dotad metod spektrofotometrycznych 1 optycznych [100], Analiza
elektrochemiczna 2z wykorzystaniem elektrod enzymatycznych moze
by¢é stosowana w sposéb bezposredni z pominieciem etapu przygoto-
wania probki do analizy, co wystepuje w przypadku stosowania
innych metod analitycznych.

Na rys. 11.1 przedstawiono zasade dziatania elektrody enzy-
matycznej z membrang z immobilizowanym enzymem. Membrana, prze-
puszczajaca zarowno substraty, jak i produkty reakcji
enzymatycznej, Jest umieszczona miedzy roztworem analizowanym a
roztworem wewnetrznym elektrody, ktéry jest w bezposSrednim
kontakcie ze standardowa elektrodg potencjometryczng. Substrat
dyfunduje do membrany, gdzie ulega reakcji enzymatycznej (hydro-
liza, utlenienie lub inny proces chemiczny). Produktem reakcji
jest prosta czagsteczka chemiczna lub jon (hp. wodorowy, amoniak),
ktére mozna oznacza¢ metoda potencjometryczng lub amperometryczng.
Produkty reakcji enzymatycznej po przejs$ciu przez membrane bedg
gromadzity sie w celi zawierajacej roztwér wewnetrzny i po
osiggnieciu stezenia réwnowagowego bedg dyfundowaty do elektrody
z szybkosciag proporcjonalng do szybkosci dyfuzji substratu do
membrany. Jezeli szybko$¢ reakcji enzymatycznej nie jest ograni-
czona 1iloscig enzymu, stezenie produktu w roztworze wewnetrznym
jest okreslone stezeniem substratu w analizowanym roztworze,

a sygnat potencjometryczny mozna kalibrowaé bezposrednio w
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jednostkach stezenia substratu. Teoretycznie mozna wykrywacé i
oznacza¢ stezenie kazdej substancji, dla ktdérej istnieje enzym
katalizujacy reakcje powstawania produktu oznaczanego potencjo-

metrycznie lub amperometrycznie.

zimmobihzowanym  z roztworem potencjometryczna
enzymem wewnetrznym

0 - substancja oznaczana

a - enzym

« - wielkoczasteczkowy fragmentreakcji enzymatycznej
* -jon okreslany potencjometrycznie

Rys.11.1. 0g6lny schemat dziatania membranowej elektrody enzyma-
tycznej

Fig.11.1. General scheme of enzymatic membrane electrode

W zaleznosci od rodzaju uzytej elektrody potencjometrycznej
membranowe elektrody enzymatyczne mozna podzieli¢ na posSrednie i
bezposrednie [168]. Elektrody enzymatyczne pos$rednie oparte sg na
systemie detekcji reagentéw enzymatycznych przez specyficzne
elektrody jonoselektywne. W elektrodach bezpos$rednich stosuje sie
elektrody utleniajaco-redukujace, a elektrony przechodzg miedzy
reagentem a elektrodg. Elektroda sktada sie z cienkiej warstwy
enzymu, zwigzanej bezposSrednio z elektrodg, oraz z poédprzepusz-
czalnej membrany, ktérej zadaniem jest ochrona enzymu oraz

ograniczenie dostepu do elektrody sktadnikéw przeszkadzajagcych

oznaczaniu.
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W zaleznos$ci od whasciwosci katalitycznych enzyméw, membranowe
elektrody enzymatyczne dzieli sie na trzy kategorie [100]:

a) elektrody oparte na oksydoreduktazach,
b) elektrody oparte na deaminazach,
c) elektrody oparte na dekarboksylazach.

W tabeli 11.1 [100,107, 168] =zestawiono szereg membranowych
elektrod enzymatycznych, ktdére moga by¢ przydatne w laboratoriach
przemysdowych, biochemicznych i klinicznych. Trzeba  jednak
podkresli¢, ze tylko niektére zostaly wprowadzone do powszechnego

uzytku i sg dostepne w handlu.

11.1. ELEKTRODY BAZUJACE NA OKSYDOREDUKTAZACH

Zasade dziatania tej grupy membranowych elektrod enzymatycz-
nych najlepiej mozna opisa¢ na podstawie elektrody stuzacej do
pomiaru stezenia D-glukozy. Jest to pierwsza elektroda
enzymatyczna, a zostata skonstruowana przez Upolike®a i Hicksa.
Stanowi ja miniaturowy przetwornik sktadajacy sie z warstwy enzymu
osadzonego na zelu poliakrylonitrylowym. Oksydaza D-glukozy kata-
lizuje reakcje: /3-D-glukoza + 02 >D-glukono-1,5-lakton + HO
a elektroda tlenowa mierzy szybko$¢ wyczerpywania sie tlenu w
roztworze, ktéra jest proporcjonalna do stezenia D-glukozy.
Elektroda tlenowa jJest otoczona membrang z octanu celulozy.
Jezeli elektroda umieszczona jJjest w roztworze biologicznynm,
zawierajacym D-glukoze, to glukoza i tlen dyfundujag do wnetrza
uktadu zel-membrana z szybko$cia zalezng od szybkosci reakcji
utleniania. Jezeli ilos¢ tlenu nie ogranicza szybkosci reakcji,
wystepuje liniowa zalezno$¢ miedzy szybko$Scig obnizania sie

zawartosci tlenu a stezeniem glukozy. Do monitoringu stosuje sie



Substrat
D-glukoza
D-glukoza
D-glukoza

Sacharoza

Mocznik

Alkohol

Kwas mlekowy
L-aminokwas
D-aminokwas
Cholesterol
Penicilina

Amigdalina

Glutamina
Tyrozyna

Fenylo-
alanina

polarograficzne elektrody tlenowe.
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Tabela 11.1

Enzymatyczne elektrody membranowe

Enzym Elektroda

oksydaza glukozy tlenowa (EC2)
oksydaza glukozy monitorowanie Hz%
oksydaza glukozy hydrochi nonowa

/3-D-fruktofuranozydaza
i oksydaza glukozy

tlenowa (@EC2)

elektroda pH
elektroda na NH*
elektroda na gazzwy NH3

ureaza
dehydrogenaza alkoholowa monitorowanie Hzg
dehydrogenaza mleczanowa elektroda Pt
oksydaza L-aminokwasowa elektroda na NHt
oksydaza D-aminokwasowa elektroda na gazowy NH3
oksydaza cholesterolu tlenowa @EC2)
penicilinaza elektroda pH

elektroda na jon
cyjankowy

(3-D-glukozydaza

glutaminaza elektroda na NHj

dekarboksylaza tyrozyny elektroda na gazowy CO2
dekarboksylaza

elektroda na gazowy CO2
fenyloalaniny

Elektrody tego rodzaju sa tatwe

w konstrukcji, tanie, i dlatego bardzo przydatne do okreslania za-

wartosci glukozy w laboratoriach klinicznych 1 przemysdtowych.

Elektrody enzymatyczne oparte na tej zasadzie zostaty wprowadzone

na rynek przez firme Yellow Springs Instruments Co. [100,168],

Odmiang elektrody enzymatycznej do pomiaru glukozy jest anali-

zator przemystowy wyprodukowany roéwniez przez firme Yellow
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Springs Instruments Co. [100,141,145], Zasade jej budowy przed-
stawiono na rys. 11.2. Elektroda ta sktada sie z cienkiej warstwy
oksydazy glukozowej immobilizowanej na czasteczkach zywicy
umieszczonej miedzy dwiema membranami, z ktdrych jedna jest
przymocowana bezposrednio do elektrody platynowej (czutej na

nadtlenek wodoru). Analizowang proébke wprowadza sie specjalnie

kalibrowana mikrostrzykawka do komory z buforowanym
roztworem wewnetrznym, w ktérym umieszczona jest elektroda.
Glukoza dyfundujac przez warstwe enzymu wulega utlenieniu

do kwasu glukonowego, przy czym powstaty nadtlenek wodoru ozna-
czany jest amperometrycznie. Przyrzad zawdziecza swdj sukces
strukturze membran [168], ktére spedniaja nie tylko role enzymu,
ale réwniez eliminujag ujemny wpdyw substancji przeszkadzajacych
analizie. Membrana zewnetrzng Jjest membrana z poliweglanu
zawierajgca pory o wielkosci pozwalajacej na przejscie glukozy,
tlenu 1 innych zwigzkéw matoczgsteczkowych, natomiast zatrzymu-
jacych komérki i1 zwigzki wielkoczasteczkowe. Membrana wewnetrzna,
wykonana z octanu celulozy, ma pory o znacznie mniejszych $redni-
cach, zatrzymujacych glukoze, kwas moczowy, kwas askorbinowy i
wiekszo$¢é substancji mogacych =zakdécié wynik oznaczenia, na-
tomiast przepuszczajacych czagsteczki typu H”~. Stosujac tego ro-
dzaju elektrode nalezy uwzgledni¢ mozliwos¢ utlenienia substancji
matoczasteczkowych (substancje konserwujace krew, niektdre leki),
i tym samym fatszowania wynikéw pomiaréw.

Na podobnej zasadzie oparte jest dziatanie elektrody
enzymatycznej do oznaczania alkoholu [39,100], Polega ono na
polarograficznym oznaczaniu nadtlenku wodoru wytwarzanego przy

utlenieniu alkoholu przez oksydoreduktaze alkoholowg. W przypadku
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membrana membrana
z octanu celulozy z poliweglanu

Rys. 11.2. Schemat budowy membranowej elektrody enzymatycznej do
oznaczania glukozy

Fig.11.2. Scheme of enzymatic membrane electrode used for glucose
determination

elektrody enzymatycznej jest utleniana anodowo. Przez
umieszczenie membrany enzymatycznej bardzo blisko lub na
powierzchni anody platynowej, czes¢ ~"2°2 utleniana anodowo

powoduje przeptyw pradu polarograficznego, proporcjonalnego nie
tylko do stezenia nadtlenku wodoru, 1lecz takze do stezenia
substratu. Na rys. 11.3 przedstawiono charakterystyke enzymatycz-

nej elektrody do oznaczania alkoholi.

Rys.11.3. Charakterystyka elektrody enzymatycznej z dehydrogenaza
alkoholowg

Fig-11.3. Characteristic of enzymatic electrode with alcohol dehy-
drogenase
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Williams i wspoédpracownicy [165] opisali elektrode enzymatyczng
z oksydaza glukozowg oparta na elektrodzie chinhydrynowej, w
ktoérej chinon zastepuje tlen jako akceptor elektronéw. Pomiar
stezenia glukozy polega na monitorowaniu stopnia utlenienia hydro-
chinonu. Do oznaczania kwasu mlekowego [100] zastosowano natomiast
uktad polegajacy na utlenieniu uktadu zelazicyjankienm za
pomocg dehydrogenazy mleczanowe]j lub cytrochromu B. W obu
przypadkach elektrody sktadaty sie z elektrochemicznego czujnika
(platyna), membrany enzymatycznej oraz membrany dialitycznej.
Elektrode glukozowg stosowano do badania krwi, za$ mleczanowa do

badania ptynéw wewnatrzkomérkowych.

11.2. ELEKTRODY OPARTE NA ENZYMACH GRUPY DEAMINAZ

Elektrode enzymatyczng do oznaczania mocznika opisali po raz
pierwszy Guilbault i Montalvo [67], Na rys. 11.4 przedstawiono
przekr6j tego rodzaju elektrody enzymatycznej. Podstawg jej dzia-
+ania jest reakcja hydrolizy mocznika przez -enzym ureaze z

wydzieleniem jonu NH*:

CO(NH_) + H. O + 2H* Ureaza > CO_ + 2NH*,
27 2 2 4

a podstawowg jej czescig elektroda szklana selektywna na jon NH*.
Elektroda szklana (3), zawierajaca elektrode wyprowadzajaca (1) 1
roztwér wewnetrzny (2), otoczona jest warstewka zelu (4) zawiera-
jaca enzym 1 zabezpieczona membrang celofanowag 1lub 2z 1innego
tworzywa. Przy zetknieciu 2z roztworem analizowanym w warstwie
zelu przebiega reakcja enzymatyczna, a jony NH* wytworzone w

ilosci proporcjonalnej do zawartosci mocznika dyfunduja do
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Rys.11.4. Przekr6j membranowej elektrody enzymatycznej do oznacza-
nia mocznika
1 - elektroda wyprowadzajaca
2 - roztwér wewnetrzny
3 - elektroda szklana
4 - membrana z warstwag enzymu
Fig.11.4. Cross-section of enzymatic membrane electrode used for
urea determination
1 - output electrode
2 - inside solution
3 - glass electrode
4 - membrane with enzyme layer

elektrody jonoselektywnej, wywotujac w niej zmiane potencjatu.
Elektroda mocznikowa charakteryzuje sie wysoka stabilnoscig i
dobra specyficznoscig. Moze by¢ stosowana do pojedynczych proébek,
jak 1 do pracy ciagtej. Na rys. 11.5 przedstawiono charakterys-
tyke elektrody enzymatycznej do oznaczania mocznika.

Niestety, tak skonstruowana elektroda jest nieodpowiednia do
okreslania mocznika w pt#ynach biologicznych, jak krew lub mocz, z
uwagi na obecno$¢ innych jonéw jednowartosciowych (H*, Na#, K*),
ktdére znacznie wptywaja na wyniki pomiardéw [168], Problem ten
mozna praktycznie catkowicie wyeliminowaé stosujac do monitoringu
elektrode do oznaczania gazowego amoniaku [100,168], W tego rodza-
ju elektrodzie mocznikowej warstwa enzymu jJest oddzielona od

elektrody szklanej membrang przepuszczajaca gazowy NH”A. W buforze
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alkalicznym gazowy NH?, uwolniony dzieki dziataniu ureazy,
dyfunduje przez membrane 1 zmienia potencjat elektrody. Pewng wada
tej elektrody jest fakt, ze optymalne pH dziatania gazowej elek-
trody amoniakalnej nie pokrywa sie z pH optymalnym dla aktywnos$ci

ureazy.

STEZENIE MOCZNIKA, m g/m J ——

Rys. 11.5. Charakterystyka elektrody enzymatycznej do oznaczania
mocznika

Fig. 11.5. Characteristic of enzymatic electrode wused for urea
determination

Podobne elektrody mozna stosowa¢ do okreslania zawartosci
aminokwaséw, wykorzystujac oksydazy aminokwasowe (D i1 L) [66, 100,
168] i glutaminy z enzymem glutaminazg [68,100], Z uwagi na nie-
korzystny wpdyw innych kationéw na wyniki oznaczehA oraz brak
dostatecznie wysokiej specyficznosci, elektrody te nie sa szeroko

stosowane.

11.3. ELEKTRODY OPARTE NA ENZYMACH GRUPY DEKARBOKSYLAZ

Aminokwasy mozna réwniez oznacza¢ za pomocg elektrod enzyma-
tycznych z wykorzystaniem enzyméw grupy dekarboksylaz oraz

elektrody gazowej do potencjometrycznego okreslania dwutlenku
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wegla. W literaturze opisano elektrody do oznaczania tyrozyny i
fenyloalaniny [13,100], Na rys. 11.6 przedstawiono schemat takiej
elektrody enzymatycznej, sktadajacej sie z elektrody szklanej i
elektrody odniesienia chlorosrebrowej Jlub kalomelowej, zanurzo-
nych w odpowiednim elektrolicie, oraz membrany przepuszczalne]j
dla dwutlenku wegla (oddzielajgcej elektrode 1 elektrolit od
badanej probki). Dwutlenek wegla dyfundujac przez membrane
zmienia pH elektrolitu az do osiggniecia stanu rownowagi.
Potencjat elektrody szklanej jest woOwczas proporcjonalny do
stezenia gazu zaréwno w elektrolicie, jak i w badanej prébce.
Jezeli na zewnetrznej powierzchni membrany znajduje sie warstewka
unieruchomionego enzymu, woéwczas lokalne stezenie C02 jest Sci$le
zwigzane ze stezeniem aminokwasu. Selektywno$¢ elektrody gazowej
do okreslania C02 jest Dbardzo wysoka z uwagi na role
pétprzepuszczalnej membrany i1 dlatego selektywno$¢ membrany
enzymatycznej zalezy wytacznie od specyficznosci uktadu enzyma-
tycznego. Uwaza sie, ze dekarboksylazy sa dla wielu aminokwasow

bardziej specyficzne niz deaminazy lub oksydazy.

11.4. INNE KIERUNKI WYKORZYSTANIA MEMBRAN W ELEKTRODACH

BIOLOGICZNYCH

W ostatnich latach membranowe elektrody rozwijajag sie w wielu
interesujacych kierunkach. Jednym z nich jest konstrukcja
membranowych elektrod enzymatycznych zawierajgcych uktady wielo-
enzymatyczne, struktury wewngtrzkomérkowe (np.mitochondria), cate
komoérki bakteryjne, jak rowniez tkanki roslinne i zwierzece [105,
126], Drugi kierunek badan skupia sie na konstruowaniu jonoselek-

tywnych elektrod nietradycyjnych, opartych na efekcie pola,
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Rys.1X.6. Schemat budowy membranowej elektrody enzymatycznej do
oznaczania aminokwaséw, opartej na enzymach typu dekar-
boksylaz
1 - elektroda szklana
2 - elektroda odniesienia

3 - roztwér wewnetrzny
4 - membrana z unieruchomionym enzymem
5 - docisk

Fig.11.6. Scheme of enzymatic membrane electrode for aminoacids
determination based on decarboxylase enzymes
1 - glass electrode

- reference electrode

- inside solution

- membrane with immobilized enzyme

- press

arhWN

ktéore modyfikuje sie wprowadzajgc nadzwyczaj cienkie membrany
zawierajace enzym lub antyciato. Membrany tego rodzaju pozwalaja
na szybki 1 doktadny pomiar stezenia specyficznych substancji
poprzez zmiane 1ich wkasciwosci poédprzewodzenia [105], Jeszcze
innym przyktadem jest budowa urzadzen opartych na detekcji
optycznej [105] z wykorzystaniem czujnikéw spektrofotometrycznych

z wddékna optycznego. Urzadzenia sa wyposazone w membrany z
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immobilizowanymi Ugandami fluoroscencyjnymi, ktére mogag byc
wymienione na substancje analizowane (np.glukoze).

Podobnym, ale znacznie prostszym rozwiazaniem jest wykorzysta-
nie entalpii reakcji enzymatycznej do detekcji substancji biolo-
gicznych [104], Pomiar polega na okresleniu zmiany temperatury
roztworu, Kktora jJest proporcjonalna do stezenia substratu. W
takich kalorymetrycznych urzadzeniach stosuje sie immobilizowane
enzymy na w#déknach kapilarnych, przez ktére przeptywa roztwor
analizowany.

Do przemystowej kontroli niektérych proceséw biochemicznych
stosuje sie membranowe urzadzenia do pomiaru cisnien osmotycznych
wywotanych przez biatka lub inne makroczasteczki. Ultrafiltracyj-
ne membrany o wysokiej przepuszczalnosci hydraulicznej okazaty
sie przydatne do szybkiego i doktadnego pomiaru cis$nienia
osmotycznego, a osmometry zawierajgce takie membrany do pomiaru

niskich cis$nien osmotycznych.



12. ZAKONCZENIE

Z przedstawionych rozwazan i przytoczonych przykdtadéw wynika,
ze membrany i procesy membranowe, szczegélnie ultrafiltracja,
wywieraja 1 beda wywieraty wptyw na szybko rozwijajgce sie techno-
logie wykorzystujace przerdb biochemiczny. Poczatkowo wysitki
byty Kkierowane na operacje wspomagajace procesy biochemiczne,
takie jak usuwanie komérek hodowlanych w formie produktu reakcji,
klarowanie cieczy pofermentacyjnych oraz odzysk 1 oczyszczanie
produktéw rekcji biochemicznych, powstajgacych w postaci z4ozonych
i rozcienczonych mieszanin ciektych.

W miare wprowadzania do praktyki przemystowej nowych procesoéw
biotechnologicznych, membrany staja sie integralng czescig
reaktoréw i instalacji, ulepszajac i zastepujac technologie tra-
dycyjne. Ostatnio inzynieria biochemiczna wprowadza membrany w
celu zwiekszenia wydajnosci konwencjonalnych proceséw fermentacyj-
nych 1 enzymatycznych. Konstruowane sa ciagte fermentory, w
ktérych biokatalizator albo cyrkuluje miedzy reaktorem a
urzadzeniem ultrafiltracyjnym,albo jest immobilizowany w membranie
lub na jej powierzchni. Uktady takie pozwalajg nie tylko na zwiek-
szenie wydajnosci reakcji, ale na prowadzenie proceséw w systemie
ciggtym, jak roéwniez otrzymywanie produktu o odpowiedniej
czystosci i stezeniu.

Cechg systeméw membrana-immobilizowany biokatalizator jest
mozliwo$¢ potaczenia reakcji biochemicznej z procesem separacji,
w rezultacie czego nastepuje uproszczenie konstrukcji apara-
tury i obnizenie kosztéw. Usuwanie produktéw ze Srodowiska reak-

cji przez membrane ma duze znaczenie dla prowadzenia pro-
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ceséw biochemicznych w warunkach termodynamicznie niekorzyst-
nych, np. w reakcjach odwracalnych uktadéw powodujacych dezakty-
wacje biokatalizatora itp.

Oprécz znanego wpdywu systeméw membranowych na przemystowe
procesy biochemiczne, duze mozliwosci 1ich wykorzystania sa zwia-
zane z medycynag sztucznych narzadéw i detoksyzacja krwi. Membrana
w tym przypadku bedzie nie tylko odgrywata role suportu do
immobilizowania komérek 1i organizméw, ale réwniez zabezpieczata
je przed atakiem macierzystego systemu 1immunologicznego. Nowe
koncepcje i badania naukowe idag w kierunku tzw. "inteligentnych"
membran aktywnych biologicznie, ktére sa maksymalnie zblizone
pod wzgledem funkcji 1 budowy do membran biologicznych.

Jak wiec widaé, mozliwos$ci zastosowania procesu ultrafiltracji
w biotechnologii sa olbrzymie. Mozna réwniez zauwazyé¢, ze badania
nie idg obecnie w kierunku doskonalenia konwencjonalnych wkasnos$-
ci separacyjnych membrany, ale raczej poprawy ich mikrostruktury
i funkcji chemicznych, szczegdélnie gdy majg by¢ zastosowane w

medycynie 1 biologii.



LITERATURA

Adamczyk E. , Le$niak W. : Oczyszczanie roztworéw po fermenta-
cji cytrynowej poddozy syntetycznych, Materiaty seminaryjne:
Problemy 1 tendencje rozwojowe produkcji kwasu cytrynowego,
Stowarzyszenie Technikéw Cukrownikéw, Ocypel, 19 (1984).
Altena F.W. , Belfort G., Otis J. , Fiessinger F., Rovel J.M. ,
Nicoletti J.: Some commenta on the applicability of gas
permeation methods to characterize porous membranes based on
improved experimental accuracy and data handling,
Desalination, 47, 221 (1983).

AndersonK.W., Grulke E., Gerhardt P.: Variable - volume
hollow fiber enzyme reactor with pulsative flow,
Biotechnology, 2, 891 (1984).

Anderson J.L.,Rouh R., Morales A.: Mechanism of formation of
asymmetric ultra- and hyperfiltration membranes, J.Phys.Chem.
82, 608 (1978).

Apolinarski M., Kaminski J., Twardowski J.: Ocena ekonomicz-
nej efektywnosci i niezawodnosci dziatania stacji odsalania
wody metoda owrdéconej osmozy na potrzeby przemysdu elektro-
nicznego, Gaz, Woda i Technika Sanitarna, 5., 1, 16 (1980).
Arika M., Kobayashi H., Kihara H.: Storage stability of
their mosetting resins, Desalination, 23, 77 (1987).
Bagdasarian A. , Tiller F.M., Donovan J. : Foam separation of
nonsurface-active anions from industrial wastes, Filtr.

Separ., 9, 455 (1972).



8.

10.

11.

12.

13.

14.

15.

16.

17.

18.

19.

- 247 -

Baker R.W.: Methods of fractionating polymers by ultrafil-
tration, J. Appl. Polym. Sci ., .13, 369 (1969).

Baker R.W., Alsop R.M., Vlachogiannis G.J.: Fractionation,
purification and concentration of dextran solutions by UF,
J .Membr.Sci., 20, 79 (1984).

Belfort G.: Synthetic Membrane Processes, Academic Press,
Orlando (1984).

Bell D.J., Davies R.J.: Cell harvesting of oleaginous yeast
by cross-flow filtration, Biotechnol.Bioeng., 29, 117 (1987)
Bemberis J., Neely K.: Membrane separate gases selectively,

Chem.Eng.Progress, .82, 11, 29 (1986).

Bhatlacharyya D., Me Carthy J.M. , Grieves R.B.: Charged mem-
brane ultrafiltration of inorganic ions and multi-salt sys-
tems, AIChE J. , 20 (6), 1206 (1974).

Bier M.: Membrane Processes in Industry and Biomedicine,

Plenum Press, New York-London (1971).

Bieranbaum H.S., Isacson R.B., Druin M.R., Piovan S.C.:
Microporous polymeric films, Ind.Eng.Chem.Prod.Res.Dev., 13,
2 (1974).

Blatt W.F., Hudson B.G., Robinson S.M.: The application of
selective ultrafiltration to protein chemistry, Anal.Biochem
22. 1 (1968).

Bodzek M. : Physicochemical characterization of wultrafiltra-
tion membranes, Polish J.Chem., 57, 919 (1983).

Bodzek M. : Ultrafiltracyjne membrany 2z poliakrylonitrylu,
cz.l - Otrzymywanie 1 struktura, Polimery, 29, 63 (1984).
Bodzek M. : Ultrafiltracyjne membrany z polifchlorku winylu),

Polimery, 30, 391 (1985).



20

21.

22.

23.

24.

25.

26.

27.

28.

- 248 -

Bodzek M., Bohdziewicz J.: Acetylocelulozowe membrany do
odwréconej osmozy i ultrafiltracji, Materiaty 11
Ogélnopolskiej Sesji Naukowej: Postepy Inzynierii Bioreakto-
rowej, t.l, 240 (1985).

Bodzek M., Bohdziewicz 3.: Raport - Usuwanie amoniaku przy
pomocy membran, Instytut Inzynierii i Technologii Wody,
Sciekéw i Odpadéw, Politechnika Slaska, Gliwice (1986).
Bodzek M., Bohdziewicz 3.: Raport - Wydzielanie i
oczyszczanie preparatu pektynolitycznego z odcieku po fet-
mentacji cytrynowej metoda ultrafiltracji, Instytut
Inzynierii i Technologii Wody, Sciekéw i Odpadéw, Politech-
nika Slaska, Gliwice (1989).

Bodzek M., Kominek 0., Zielinski J.: Zastosowanie odwrdconej
osmozy 1 ultrafiltracji w technologii wody 1 $ciekéw. Nowa
Technika w Inzynierii Sanitarnej, Seria: Wodociagi 1 Kanali-
zacja, nr 13, Arkady, Warszawa, 7 (1981).

Bodzek M. , Kominek 0. : Ultrafiltracja $ciekéw komunalnych,
Gaz, Woda 1 Technika Sanitarna, 57, 248 (1983).

Brandrup Y., Ymmergut E.H.: Polymer Handbook, Interscience,

New York (1967).

Brodkey R.S.: Membrane separation processes, AIChE 3., 9,
448 (1963).
Broens L., Altena F.W., Smolders C.A.: Membrane processes in

the dairy industry: state of art, Desalination, 32, 33
(1980).

Broens L., Bargeman D., Smolders C.A.: On the mechanism of
formation of PPO ultrafiltration membranes, Proc.6th Intern.

Symp.on Fresh Water from the Sea, 3, 165 (1978).



29.

30.

31.

32.

33.

34.

35.

36.

37.

38.

39.

40.

- 249 -

Broens L., Koenhen D.M., Smolders C.A. : On the mechanism of
formation of asymmetric ultra- and hiperfiltration membranes,
Desalination, 22, 205 (1977).

Buting P.S., Laidler K.J.: Studies on desalination by reverse
osmosis, Biotechnol. Bioeng. , 16., 119 (1974).

Cabasso 1.: Development of a new alloy membranes for water
desalination, Polym.Sci.Technol., (3, 57 (1980).

Capobiagoni G., Drioli E., Ragosta G. : Ultrafiltration
process with enzyme-gel composite membranes, J.Solid-Phase
Biochem., 2, 315 (1977).

Cayes Y.: A composite tubular assembly for reverse osmosis
desalination, J.Chem.Educ., 43, A 567 (1966).

Channabasappa K.C.: Reverse osmosis process for water reuse
application, Desalination, 17, 31 (1977).

Channabasappa K.C.: Reverse osmosis offers useful technique
for desalting. Desalination 18., 15 (1976).

Channabasappa K.C.: Status of sea water reverse osmosis mem-
brane process technology, Proc.5th Intern.Symp.on Fresh
Water from the Sea, 4, 267 (1976).

Charm S.E., Lai C.l.: Comparision of ultrafiltration systenm

for concentration of biologicals, Biotechn. Bioeng., 13, 183

(1971).

Charm S.E., Wong B.L.: Enzyme 1inactivation with shearing,

Biotechnol .Bioeng. , 12, 1103 (1970).

Clark L.C.: Enzyme Engineering, Wiley Interscience, New York
(1972).

Cooney C.L.: Prospects for chemical and fuels production by

fermentation, Science, 219. 728 (1983).



41.

42.

43.

44.

45.

46.

47.

48.

49.

50.

- 250 -

Cyperowicz A.S.: Enzymy - podstawy chemili i technologii,
WNT, Warszawa (1974).

Dalven P.0., Hildebrandt I.R., Shamir™A., Lacetti A.J.,

Hodgins L.T., Gregor H.P.: Preparation and structures of the
poly(vinyl chloride) membranes, J.Appl.Polym.Sci., 30, 1113
(1985). .

De Groot S.R., Mazur P.: Non-Equilibrium Thermodynamics,
North.- Holland, Amsterdam (1962).

Dillman W_.J., Miller J.F.: Adsorption of serum proteins on
polymer membrane surfaces, J.Coll.Interface Sci., 44, 221
(1973).

Drioli E. : Membrane enzimatiche e processi di membrana nelle
biotechnologie, Estratto da L"ltalia Agricola 121. 3, 71
(1984 ).

Drioli E., lorio G., De Rosa M. , Gambacorta A., Nicolaus B.:
High-temperature immobilized-cell ultrafiltration reactors,

J.Membr.Sci., 11, 365 (1982).

Drioli E., lorio G., Santoro R. , De Rosa M., Gambacorta A.,
Nicolaus B.: Whole cell immobilization in polyurethane
structural foam, J.Mol.Catalysis, T4, 247 (1982).

Drioli E., Scardi V.: Characteristics of porous cellulose
acetate membranes for the separation of some inorganic salts

in aqueous solution, J.Membr.Sci ., 1, 237 (1976).

Dunnill P.: Biosafety in the Jlarge-scale isolation of
intercellular microbial enzymes, Process Biochem. , 18., 5, 9
(1983).

Dytnierskij J.1.: Obratnyj osmos i wultrafiltracja, lzd.

Chimia, Moskwa (1978).



51.

52.

53.

54.

55.

56.

57.

58.

59.

60.

61.

- 251 -

Dytnierskij J.l.: Baromembrannyje procesy, Izd.Chimia,
Moskwa (1986).

Fane A.G.: The effect of pH and ionic environment on the
ultrafiltration of protein solutions with retentive membranes
J.Membr.Sci., 20, 249 (1984).

Fane A.G., Fell C.J.D., Wiley A., Mc Donogh R.: Concentration
polarization, mass transfer and fluid dynamics 1in membrane
systems, Paper presented on Summer School on Engineering
Aspects of Membrane Processes, Aarhus, Denmark (1986).

Fang H.P., Chian S.: Formalized poly(vinyl alcohol) membranes
for reverse osmosis, J.Appl.Polym.Sci., 20, 303 (1976).
Flerow G.N.: Synthesis of superheavy elements and use of
nuclear-physics methods in related areas, Wiestnik AN SSSR,
4, 35 (1984).

Flinn J.E.: Membrane Science and Technology, Plenum Press,
New York (1970).

Flory P.J.: Principles of Polymer Chemistry, Cornell Univ.
Press, New York (1953).

Fane A.G., Fell C.J.D., Waters A.G.: The relationship
between membrane surface pore characteristics and flux for
ultrafiltration membranes, J.Membr.Sci., 9, 245 (1981).
Fromer M_A., Matz R., Rosenthal U.: Inhibiting efforscence
in portlant cement, Ind.Eng.Prod.Res.Develop., 10., 193 (1971)
Galas E.: Enzymy w przemy$le spozywczym, Wiadomosci Chemicz-
ne, 39, 11 (1984).

Goldsmith R.L.: Analytical applications of the peroxidase,
glucose, and xanthine oxidase systems, Ind.Eng.Chem.Funda-

mentals, 10, 113 (1971).



62.

63.

64.

65.

66.

67.

68.

69.

70.

71.

- 252 -

Greco G. Jr., Alfani F., lorio G., Cantarella M., Formisano
A., Granfreda L., Palescandlo R., Scardi V.: Dialyzer effects
on convective solute transport, Biotechnol .Bioeng., 21, 1421
(1979).

Green G., Belford G.: Overview of theories for water and
solute transport in UF/RO membranes. Desalination, 35, 129
(1980).

Grober H., Erk S., Grigull U.: Fundamentals of Heat Transfer,
Me Graw-Hill, New York (1961).

Grzesiak E., Pietkiewicz J. : Preparat pektynolityczny =z
odcieku po fermentacji cytrynowej, Materiaty seminaryjne:
Problemy 1 tendencje rozwojowe produkcji kwasu cytrynowego,
Stowarzyszenie Technikéw Cukrownikéw, Ocypel, 30 (1984).
Guilbault G., Hrabankowa E.: Cathodic stripping voltammetry
of lead, Anal.Chem., 42, 1779 (1970).

Guilbault G., Montalvo J.: Use of ion selective electrodes
in enzymic analysis. Cation electrodes for deaminase enzyme
system, J.Am.Soc., 91, 2164 (1969).

Guilbault G., Shu F.R.: Enzymic methods of analysis analyti-
cal uses of enzymes, Anal.Chem.Acta, 56, 333 (1971).

Hanus J., Pasek A., Skachora H. , Kucera J. : Semipermeable
Membranes, Proc.of Section D, 2nd Congress APLICHEM"76,
Bratystawa, Czecho-Stowacja, 237 (1976).

Harriot P., Hamilton R.M.: Description of mass transfer at
phase boundary surfaces, Chem.Eng.Sci., 20, 1073 (1965).
Henry J.D.: Recent Developments in Separation Science, Vol.2,

CRC Press, Cleveland (1972).



72.

73.

74.

75.

76.

77.

78.

79.

80.

81.

82.

83.

- 253 -

Hildebrand J.H., Scott R.L.: The Solubility of Nonelectro-
lities, Dover, New York. (1949).

Hoffman H., KuhlImann W., Meyer H.D., Schugerl K.: Transport
of organic acids through perfluorosulfonate polymeric mem-
branes, J .Membr.Sci., 22, 235 (1985).

Johnson J.S., Kraus K.A., Fleming S_.M.: Membrane for elimina-
tion of salts from solution, Desalination, 5, 359 (1968).
Jonston C.J.: Mechanism of formation of asymmetric membranes
used in reverse osmosis, Polymer, 19, 228 (1978).

Katchalsky A., Curran P.F.: Non-Equlibrium Thermodynamics in
Biophysics, Harvard Univ.Press, Cambridge (1967).

Kaup E.C.: Design factors in reverse osmosis, Chem.Eng., 80.
646 (1973).

Kedem 0., Katchalsky A.: Thermodynamic analysis of the
permeability of biological membranes to nonelectrolytes,
Biochim.Biophys.Acta, 27, 229 (1958).

Kesting R.E.: Synthetic Polymeric Membranes, Me Graw-Hill,
New York (1971).

Kesting R.E.: Manufacture of polyester membranes using
polymer adjuvant and phase transformations, J.Appl.Polym.Sci.
17. 1771 (1973).

Kesting R.E.: Dry-RO membranes of the anionic cellulose
triesters for desalination in the process of reverse osmosis,
Pure Appl.Chem., 50, 633 (1978).

Klein W.: Vinyl chloride polymers, Filtr_.Separ., 19, 130
(1982).

Klinkowsky P.R.: Ultrafiltration: an emerging unit operation,

Chem.Eng., 85, 165 (1978).



84.

85.

86.

87.

88.

89.

90.

91.

92.

- 254 -

Kluszczyk H.: Raport - Prdéby zastosowania ultrafiltracji do
zageszczania 1 oczyszczania enzymow pektynolitycznych przy
zastosowaniu aparatury firmy PCI, Stacja Dos$wiadczalna przy
Zakddach "Pektowin®"", Jasto (1972).

Kenz Z., Van"t Riet K.: Ultrafiltration processes 1in bio-
technology, Proc.of the 5th Yugoslaw-Austrian-Italian
Chemical Engineering Conference, Portoraz, Jugostawia, 194
(1986 ).

Kobayashi T., Laider K.J.: Boundary-layer effects in reverse
osmosis, Biotechnol .Bioeng., 16, 99 (1974).

Koenhen D.M., Mulder M.H., Smolders C.A.: New cation-exchange
membranes for hyperfiltration processes, J.Appl.Polym.Sci.,
21, 199 (1977).

Kodtuniewicz A., Noworyta A.: Ultrafiltracyjne frakcjonowanie
biatek, Materiaty 111 Og6lnopolskiej Sesji Naukowej: Postepy
Inzynierii Bioreaktorowej, L6dz, 119 (1987).

Kraus K.A., Shor A.J., Jonhson J.S.: Filtration of organie
solutes by dynamically formed membranes, Desalination, 2,
243 (1967).

Kriwobok S_M., Wod4gin W.D., Sinjak J.E., Kanarskij A.W_,
Smirnow D.W.: Obiezaraziwanie wody z pomoszezju mikrofiltra-
cyonnych .membran, Chimija i Tiechn.Wody, 8, 4, 83 (1986).
Kroner K.H., Schiutte H., Hustedt H., Kula M.R.: Cross-flow
filtration in the downstream processing of enzymes, Process
Biochem., 19, 4, 67 (1984).

Lacey R.E., Loeb S.: Industrial Processing with Membranes,

Wiley Interscience, New York (1972).



93.

94.

95.

96.

97.

98.

99.

100.

101.

102.

103.

104.

- 255 -

Lakahiminarayanaiah N.: Transport phenomena in artifical
membranes, Chem.Revs, 65, 491 (1965).

Lee M.S., Billigheimer P.J.: Membranes in downstream pro-
cessing, The Chemical Engineer, 4, 48 (1985).

LonsdaleH.K.: Continuous ultrafiltration of solutions
containing dispersed gel-forming constituents or macromole-
cules, Desalination, 13., 317 (1973).

LonsdaleH.K.: High flow porous membranes for separating
water from saline solutions, Desalination, 14, 394 (1974).
LonsdaleH.K., Podall H.E.:Reverse Osmosis Membrane
Research, Plenum Press, New York-London (1972).

Madsen R.F.: Hyperfiltration and Ultrafiltration in Plate-
and-Frame Systems, Elsevier, Amsterdam (1977).

Me Donogh R.M., Fell C.D.J., Fane A.G.: Surface charge and
permeability in the UF of non-flocculating colloids, J.Membr.
Sci., 21, 285 (1984).

Meares P.: Membrane Separation Processes, Elsevier Scientific
Publishing, Amsterdam (1976).

Merin U., Cheryan M.: A study of the mechanism of fouling of
ultrafiltration membranes, J.Appl.Polym.Sci., 25, 2139 (1980)
Merten U.: Desalination by Reverse Osmosis, The MIT Press,
Cambridge (1966).

Michaels A.S.: New separation technique for the CPI, Chem.
Eng.Progress, 64, 12, 31 (1968).

Michaels A.S.: Practical aspects in the development of
polymer matrixs for ultrafiltration, Desalination, 35, 329

(1980).



105.

106.

107.

108.

109.

110.

111.

112.

113.

- 256 -

Michaels A_.S., Matson S.L.: Use of isotropic porous-wall
polymeric membrane hollow-fibers for culture of microbes and
other living cells, Desalination, 53, 231 (1985).

Michaels A.S., Strathmann H.: Microporous 1ion exchange
membrane, J.Membr.Sci., 15, 118 (1983).

Moody G.J., Thomas J.D.R.: lon selective electrode from
liquid ion exchange membranes trapped in poly(vinyl chloride)
Analyst, 100. 609 (1975).

Nakao S., Nomura T., Kimura S.: Characteristics of macro-
moleculargel layer formed on wultrafiltration tubular mem-
brane, AIChE J., 25, 615 (1979).

Neogi P.: Spreading kinetics of a drop on a rough solid
surface, AIChE J., 29, 402 (1983).

Novoryta A.: Enzymatic membrane reactor, Prace Naukowe
Instytutu Inzynierii Chemicznej i Urzadzen Cieplnych Poli-
techniki Wroctawskiej, nr 46, 245 (1986).

Noworyta A.: Charakterystyka enzymatycznego bioreaktora mem-
branowego, Materiaty 111 Ogdélnokrajowej Sesji Naukowej :
Postepy Inzynierii Bioreaktorowej, t6dz, 54 (1987).

Noworyta A., Mielczarek M., Kokttuniewicz A., Stankiewicz Z.\
Wptyw parametrow procesowych na membranowy rozdziat produk-
téw, Materiaty 11l Ogdélnokrajowej Sesji Naukowej: Postepy

Inzynierii Bioreaktorowej, t6dz, 135 (1987).

Ortienberg E.S., Stotypin 0.S., Timkowska A.F., Prokopowicz
A_W., Dikowa U.F.: Issledowanije ultrafiltracyonnogo mietoda
oczistki amylolityczeskich rostworow, Chim.-Farm.-Zurnat,

19, 78 (1985).



114.

115.

116.

117.

118.

119.

120.

121.

122.

123.

124.

- 257 -

O"Sullivan T.J., Epstein A.C., Korchin S.R., Beaton N.C.:
Applications of ultrafiltration in biotechnology, Chem.Eng.,
Progress, 80, 1, 68 (1984).

Pasek A.: lzolace technickych enzymu ultrafiltraci, Chemicke
listy, 75, 856 (1981).

Patent PRL 88875, Sposéb wytwarzania anizotropowej membrany
do ultrafiltracji (1977).

Patent PRL 103246, Spos6b otrzymywania enzyméw pektynolitycz-
nych przy produkcji kwasu cytrynowego (1979).

Patent PRL 131813, Spos6b jednoczesnego otrzymywania prepara-
tu enzymatycznego oraz kwasu cytynowego (1986).

Pepper C.: Membrane ultrafiltration. Useful adjunct for fer-
mentative and enzymatic processing of foods, Water Treatment
J. , 13, 779 (1973) .

Porter M.C.: Membrane ultrafiltration. Application in
processing regetal foods and beverages, Ind.Eng.Chem.Prod.
Res.Develop., 11, 234 (1972).

Porter M.C.: Membrane ultrafiltration for pollution abate-
ment and by-product recovery, AIChE Symp.Ser., 69, 129, 100
(1973).

Porter M.C., Michaels A.C.: Application of membrane ultra-
filtration to food processing, Chemical Technology, 1, 56
(1972).

Prenosil 1.E., Hediger T.: Scale-up of membrane fixed enzyme
reactors: Modelling and experiments, Desalination, 53, 265
(1985).

Push W.: Membrane potential of asymmetric cellulose acetate

membranes, Ber.Bunsenges Phys.Chem., 81, 269 (1977).



125.

126.

127.

128.

129.

130.

131.

132.

133.

134.

- 258 -

Quirk A.V., Woodrow J.R.: Immobilization of enzymes in
porous supports; effects of support-enzyme solution
contacting, Biotechnol.Letters, 5, 277 (1983).

Rechnitz G.A.; The extracytoplasmic enzymes of yeast. Glu-
taraldehyde- fixation of yeast cells, Kinetica Anal.Chem.,
54, 1194 (1982).

Reid C.E., Adlam <C.J.: Cyclopeptides extracted from
bacterial cells, J.Appl._.Bacteriology, 4L. 321 (1976).
Reinhanian H., Robertson C.R., Michaels A.S.: The mechanism
of formation of microporous membranes produced by immersion
precipitation, J.Membr.Sci ., 16, 237 (1983).

Riley R.L. , Case D.A., Lleyd A.L., Milstead C.E., Tagami M. ;
Gas separation membranes, Desalination, 3j5 207 (1981).

Rucka M. : Raport - Opracowanie metody immobilizacéji lipazy w

membranie ultrafiltracyjnej, Instytut Chemii Organicznej
Fizycznej, Politechnika Wroctawska (1987).
Sasserod S.: Membranfiltration in der Biotechnologie, Chem.-

Anlagen-Vanfaren, 4, 99 (1984).

Schell W.J.: Membrane ultrafiltration: emerging alternative
in liquid waste treatment, Water and Sewage Works, 126. 88
(1979).

Shen J.J.S., Probstein R.F.: On the prediction of [limiting

flux in laminar ultrafiltration of macromolecular solutions,

Ind. Chem_Fundamentals, 16, 459 (1977).

Sherwood R.K., Brian P.L.T., Fischer R.E., Dressier L.:
Polarization in reverse osmosis desalination with variable
flux and incomplete salt rejection, Ind. Eng.-Chem.Fundamentals

4, 113 (1965).



135.

136.

137.

138.

139.

140.

141.

142.

143.

144.

- 259 -

Smith J.L., Winnick J.: Film-penetration models for mass
transfer, AIChE J., 13,6, 1207 (1967).

Smolders C.A.: Morphology of skinned membranes, a rationale
from phase separation phenomena, Polym.Sci.Technol.,;3, 161
(1980).

So M.T., Eirich R.R., Strathmann H., Baker R.W.: Control of
concentration polarization in reverse osmosis desalination
of water, Polymer Letters, U, 201 (1973).

Sourirajan S.: Reverse Osmosis, Logos Press, London-New York
(1970).

Sourirajan S.: Reverse Osmosis and Synthetic Membranes,

National Research Council, Canada, Ottawa (1977).

Sourirajan S., Matsuura T.: Reverse Osmosis and Ultrafiltra-
tion. Process Principles, National Research Council, Canada,
Ottawa (1985).

Spencer W.W., Sylvester D.., Nelson G.H.: Biological effects
of some pollutants in welding fumes, Clin. Chem. , 24., 386
(1984).

Spiegler K.S., Kedem 0.: Principles of desalination, Desali-
nation, 1, 311 (1966).

Stachowicz K., Jedrychowska B., Krakowiak A., Klosinska-
-Rycerska B. , Sawicka R. , Skiba J. , Zakrzewski Al :
Zastosowanie ultrafiltracji do zageszczania 1 oczyszczania

roztworéw enzymatycznych, Prace Instytutéw i Laboratoridw
Badawczych Przemysdtu Spozywczego, 25, 321 (1975).

Stannett V.T., Koros W.J., Paul D.R., Lonsdale H.K., Baker
R.W.: Some unsolved problems concerned with radiation

grafting to natural and synthetic polymers, Advances in



145.

146.

147.

148.

149.

150.

151.

152.

153.

154.

155.

156.

- 260 -

Polymer Science, 32, 92 (1977).

Stavenger P.L.: Putting semipermeable membranes to work,
Chem.Eng.Progress, 67, 3, 30 (1971).

Stelmaszek J.: The influence of the porous sublayer on the
salt rejection and reflection coefficient of asymmetric CA
membranes, Wiad.Chem., 35, 201 (1981).

Strathmann H.: Membrane separation processes iIn advanced
waste water treatment, Pure Appl.Chem., .46,213 (1976).
Strathmann H.: Design factors 1in reverse osmosis, Chemie
Technik, 7, 333 (1978).

Strathmann H.: Membrane separation processes, J Membr.Sci .,
9, 121 (1981).

Strathmann H.: Effluent free regeneration of a lead -
charged ion exchange resin by electrodialysis, Chemie
Technik, 11, 813 (1982).

Strathmann H., Kock K., : The formation mechanism of phase
inverse membranes. Desalination, 21, 241 (1977).

Strathmann H., Kock K., Amar P. : Asymmetric polyimide mem-
branes, Desalination, 16, 179 (1975).

Strathmann H., Scheible P: Material separation by pressure
filtration with semipereable membranes, Kolloid.Z.u.Z.Poly-
mere, 246. 669 (1971).

Sudak R.G.: Waste water renovation by sewage ultrafiltration,
Desalination, 22, 235 (1977).

Suki A., Fane A.G., Fell C.J.D.: Flux decline in protein
ultrafiltration, J _Membr.Sci ., 23,, 269 (1984).

Szewczuk A.: Methods for preparation of insoluble enzymes,

Wiad.Chem., 27, 289 (1973).



157.

158.

159.

160.

161.

162.

163.

164.

165.

166.

- 261 -

Szewczuk A., Rapak A.: Enzyme immunassay of biologically
active substances and its application, Wiad.Chem., 39, 31
(1985).

Tanny G.B.: Physicochemical criteria for reverse osmosis

separation of monohydric and polyhydric alkohols 1in aqueous
solutions using porous cellulose acetate membranes, J.Appl.
Polym.Sci., 18, 2149 (1976).

Tanny G.B., D"Agostino R., Isilf M.: Membrane microfiltra-
tion as a pretreatment for sea water reverse osmosis, Proc.
7th Intern.Symp.on Fresh Water from the Sea, 2, 307 (1980).
Tanny G.B., Hauk 0.: Predicting flux decline of RO membra-
nes, Sep.Sci.Technol., 15, 317 (1980).

Tordtop B., Raczko W.: Oczyszczanie pdynu pofermentacyjnego po
fermentacji cytrynowej, Postepy Inzynierii Bioreaktorowej,
Materiaty 111 Ogélnokrajowej Sesji Naukowej, Lé6dz, 208 (1987)
Tragardh G.: Use of membrane technology in biotechnology and
food industry, Paper presented at Summer School on Engineet-
ing Aspects of Membrane Processes, Aarhus, Denmark (1986).
Tutunijan R.S., Reti A.R.: Molecular fractionation by staged
ultrafiltration, AIChE Symp.Ser., 74, 178, 210 (1978).
Waterland L.R., Michaels A.S., Robertson G.R.: Theoretical
model for enzymatic catalysis using asymmetric fiber mem-
branes, AIChE J., 20, 50 (1974).

Williams D.L., Doig A.R., Korosi A.: Liquid hemicellulose
and cane mollasses as carbohydrate sources 1in urea-containing
diets of sheep, Anal.Chem., 47, 118 (1970).

Winnicki T.: Polimery czynne w inzynierii ochrony S$rodowiska,

Arkady, Warszawa (1978).



167.

168.

169.

170.

171.

172.

- 262 -

Winnicki T., Mika A.: Membrane Phenomena and Processes,
Lectures of 1st International School on Artifical Membranes
in Poland, Politechnika Wroctawska, Wroctaw (1986).

Wiseman E.: Handbook of Enzyme Biotechnology, EIlis Horwood
Limited, New York (1985).

Woermann D.: Sieving properties of hemodialysis membranes,
J.Membr.Sci., 7, 127 (1980).

Yangi C., Mori K.: Interaction of gases on microporous
solids, Desalination, 32, 291 (1980).

Zhernovatyi A.l.: Interaction of 1ion fluxes in neutral
porous membranes, Zurn.Prik#.Chim. , 48, 334 (1973).

Zuk J.S., Rucka M., Rak J.: Ultrafiltration of cheese using

enzyme membrane, EPE, 8, 1-4, 95 (1982).



MEMBRANY W BIOTECHNOLOGII

Streszczenie

W najblizszych latach procesy biotechnologiczne skierowane beda przede
wszystkim na wytwarzanie matych ilosci specyficznych produktéw o duzej warto-
§ci  (aminokwasy, biatka) oraz takich, ktére mozna otrzymaé¢ jedynie metodami

biologicznymi (hormony, enzymy).

W zwigzku z tym trwaja badania nad poszukiwaniem efektywniejszych i tafn-
szych sposobéw hodowli mikroorganizméw oraz metod izolowania i oczyszczania
substancji otrzymanych na tej drodze. Membrany i procesy membranowe moga roz-

wigza¢ wiele tego rodzaju probleméw. Na szczegdlng uwage zastuguje wultra-
filtracja, ktéra charakteryzuje sie niskimi kosztami i naktadami energii,
mozliwo$cig prowadzenia procesu w temperaturze otoczenia i bez przemian fazo-
wych, brakiem konieczno$ci wprowadzania dodatkowych reagentéw oraz mozliwo-
§cig oczyszczania i zatezania substancji w jednej operacji.

W monografii oméwiono wykorzystanie ultrafiltracji do wydzielania, zateza-
nia i oczyszczania produktéow fermentacji oraz udoskonalania proceséw fermen-
tacyjnych poprzez taczenie wultrafiltracji z reaktorami biochemicznymi, co
pozwala zapewni¢ ciggto$¢ procesu technologicznego. Omoéwiono réwniez zasade
proceséw membranowych, zagadnienia zwigzane z budowg, otrzymywaniem i charak-
teryzowaniem polimerowych membran ultrafiltracyjnych oraz technicznymi aspek-

tami tego procesu.



MEMBRANES IN BIOTECHNOLOGY

Summary

In the nearest future biotechnological processes will be
focused first of all on producing small quantities of certain
substances of high value (aminoacids, proteins) and other pro-
ducts, which can be obtained only by using biological méthodes
(hormones, enzymes).

In this connection, research in order to find more effective
and economically justified ways of microorganism cultivation
and products isolation and purification is being held. Membra-
nes and membrane processes moght solve many of these problems.
Particular attention is paid to the ultrafiltration process,
which 1is characterised by low costs and energy consumption,
possibility of conducting the process in ambinet temperature
without any phase changes, with no need of using additional re-
actants, and of simultaneous concentration and purification of
product.

The paper deals with applying ultrafiltration to seperation
condensation and purification of fermentation products, and
improvement of fermentation through joining ultrafiltration
with biochemical reactors which provides continuity of the
technological process. The basic pronciples of membrane proces-
ses, structure, preparation and characterisation of polymer
ultrafiltration membranes and technical aspects of the process

have also been discussed.



MEMBPAHbI B EHOTEXHOJIOfMM

P e 3 0me

B  O6nHxaftutHe ronw 6k0OTexHonor axecK »e npoueccw 6yayr
HanpaBneHH npexae Bcero Ha coaaaHHe Hedonmoro conaaecTBa
ocoOwx npoayicTOB 3HanHTenbHoh ctohmoctk Cbmhhokhcnom, 6enK«3
H npoayicTOB, KOToptie moxho nonyHHTb TonbKO c noMOitthb jo

OHonorHHecKHX neTonos Crop«oHsi, bhbhmm).

C 3THM CB33aHbi HccnenoBaHHi H noHCKH 6onee  3<}xt>eKTHBHbix H
geureBbix cnocoboB Kynb th bhpoBanna MHKpoopraHH3tioB , a Taxxe
MeTOFIOB h3onhpoB&HKK h ohhctkh nonyneHHbix seutecTB. Metl6paHbl H
neM6paHHbie npoueccw cnocoOHbi pernaTb TaKHe npoénenu. JoctoAhoh
ocoboro b HHHaHKH oKa3biBaeTC3 ynb T paijiHnbTpauHa. An* Hee
xapaKTepHbi : hh3Khe pacxonu h 3aTpaTbi 3Hepr«H, BO3BO*HOCTb
npoBeneHHK npouecca b TennepaType oiltpy*a»neH cpepii h 6e3
4>a30Bbix nepeneH, OTcyrcTBhe FflononHKTenk hmx peareHTOB ,
BO3MOXHOCTb OHHCTKH H KOHUOHTpHpOBaHHH B TOH6HHG6 OFfIHOH

onepauHH.

B MOHorpa4>HH npencTaBneHO HcnonbsoBaHHe ynbTpajiHnbTpauHh
ans: BbiaeneHHH, kohubhtphpoBaHHK h ohhctkh npoayKTOB OpoxeHH«,

a TaKxe ana coBepuieHCTBOBaHHH 6poannbHi>iIXx npoueccoB nepe3

coeaHHeHHe ynbTpajiHnbTpauHH c 6hoxhmhhsckhmh peaKTopaMH.
riocneaHee npuMeHeHHe nooBonaeT obecneiHTb HenpepbiB HOCTb
TeXHonorHneCKoro npouecca. B padoTe paccnaTpHsaioTca xoie:

npHHUHNn Men6paHHbix npoueccoB, npo6neribi cTpoeHHa , nonyneHHa h
HccneaodaHHK xapaKTepHCTHK noniinepHux ynbTpaijiHnbTpoBanbHbix

Men6paH h tbxhh hecKhe acneKTbhi BToro npouecca.



