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=
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Sredni objetosciowy strumien permeatu, m/s

komorze
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1. UPROWADZENIE

Udane wprowadzenie do praktyki przemystowej w ostatnich dzie-
sieciu latach inzynierii genetycznej i biotechnologii przyczynito
sie do udoskonalenia tradycyjnych i kreowania nowych technologii,
charakteryzujacych sie wysokg wydajnoscig, niskim zuzyciem
energii 1 ograniczeniem zanieczyszczenia Srodowiska. Mozliwe to
by*o dzieki rozwojowi procesow rozdziatu substancji biologicznie
aktywnych o roéznych i okreslonych whasciwosciach, jak rowniez
dzieki udoskonaleniu techniki immobilizacji enzyméw i mikroorga-
nizméw [105]. Sposrod nowoczesnych metod rozdzielania techniki
membranowe,z uwagi na swoje zalety (rozdziakt na poziomie moleku-
larnym przebiega w temperaturze otoczenia i bez wprowadzania do-
datkowych reagentow), sa szczegOlnie predystynowane do odegrania
powaznej roli we wszystkich dziedzinach biotechnologii, zgtasza-
jJacej coraz czesciej zapotrzebowanie na nowe generacje membran,
zaréwno otwartych do mikrofiltracji, jak i bardziej zwartych do
ultrafiltracji 1 odwréoconej osmozy. Dotychczas jedynie ultra-
filtracja i1 mikrofiltracja stosowane sg w praktyce przemystowej
do rozwigzywania probleméw w zwigzanych z rozdzielaniem, zateza-
niem i oczyszczaniem produktéw reakcji biochemicznych, udoskona-
laniem procesow fermentacji przez polaczenie reaktoréw fermenta-
cyjnych i enzymatycznych z procesem ultrafiltracji [1,2,9,11,19,
20,22-24,26,27,44,57,75,77,78,90,92,104,119,121,133,146] oraz z
membranowymi  reaktorami biochemicznymi, w ktérych zastosowano
immobilizowane enzymy lub inne biokatalizatory [19,20,22,32,37,
39,43,49-52,65,66,77,124-126,132,137,153-155,159, 165].

W opracowanym w 1990 r. przez Komitet Biotechnologii przy
Prezydium Polskiej Akademii Nauk programie badan zwigzanych z
rozwojem biotechnologii duzo uwagi poswieca sie zagadnieniom do-
tyczacym ulepszenia metod wydzielania produktéow proceséw biotech-
nologicznych, a opracowanie skutecznych i optacalnych pod wzgle-

dem ekonomicznym metod izolowania enzymow jest jedng ze spraw
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pierwszoplanowych. Biatka aktywne moga by¢ otrzymywane zaréwno na
drodze ekstrakcji z roslin i z tkanek zwierzat, jak réwniez w wy-
niku procesu fermentacji bakteryjnej. W ostatnich kilkudziesieciu
latach preparaty enzymatyczne pochodzenia mikrobiologicznego za-
czety stopniowo wypiera¢ w wiekszosci przemystdw preparaty po-

chodzenia roslinnego i1 zwierzecego. Fakt ten spowodowany jest

przede wszystkim wkasciwosciami systeméw enzymowych drobnoustro-
intensywnoscig ich procesow zy-
a

Jow, miedzy innymi: bardza duzg
ciowych, mozliwoscig wytwarzania biomasy w dowolnych ilosciach,
w przypadku kultur bakterii, promieniowcow i1 grzybéw duzg szybko-
Scig reprodukcji. Spos6b izolowania biaktek aktywnych w gkdwnej

mierze uzalezniony jest od wymaganego stopnia czystosci produktu

Tabela 1
Masy molowe i Srednice czasteczek zwigzkéw chemicznych

bioracych udziat w procesie fermentacji

Rodzaj teczki . ,
odzaj czasteczki Srednica
Masa molowa _
O czasteczki [m]
Substancje state zawieszone
10000-100000

Najmniejsze czasteczki dostrzegalne

godym okiem
25000-50000
Drozdze, grzyb
arayby 1000-10000
Komérki bakterii
300-10000
ISubstancje koloidalne
100-1000
Emulsje
100-10000
Wirusy
30-300
Biatka (polisacharydy) (M = 104-106) 2-10
Enzym = 104-106
ymy (M ) o
Antybiotyki = 300-1000
tybiotyki (M D 0.6-1.2
Mono- 1 di haryd = 200-400
ono- i disacharydy (M )} 0.8-1.0
Kwasy organiczne (M = 100-500) 0.4.0.8
Zwigzki nieorganiczne (M = 10-100) 0.2-0. 4
Woda (M = 18)
0.2
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koricowego. W przypadku otrzymywania enzymow w formie krystalicz-
nej o dokkadnie ustalonej specyficznosci i warunkach dziakania,
istnieje koniecznos¢ dodatkowego ich oczyszczania klasycznymi me-
todami  fizykochemicznymi. Podczas realizacji wiekszosci tych
wieloetapowych zabiegéw biatka tracg swojg aktywnos¢, co zwigzane
jest niejednokrotnie ze zmiang ich makrostruktury, a tym samym ze
zmiang wkasciwosci Fizykochemicznych i biologicznych. W tej sy-

tuacji proces ultrafiltracji bedac technika ''niedestrukcyjng’

moze stanowi¢ podgczenie procesOw oczyszczania 1 zatezania bia-

+ek aktywnych w wyniku separacji molekularnej. Roztwory pofermen-

tacyjne sa bowiem mieszaning substancji o zréznicowanych masach
molowych 1 Srednicach czasteczek (tabl.l) [116], a takze niskim

stezeniu enzymow (tabl.2) [41]. Poniewaz produkowane na skale

Tabela 2

Stezenie skdadnikéw w typowej cieczy pohodowlanej

Stezenie
Produkt % masowy
Bakterie albo drozdze (pojed. kom. biatka) 3-5
Grzyby (produkcja kwasu cytrynowego, penicyliny) 1.5-3
Komérki zwierzece 0.05-0.2
Tkanki roslinne o 48
Kwas cytrynowy 10
Kwas mlekowy 5
Enzymy pozakomérkowe 0.5-1.0
Witaminy 0.0005-0.1
Antybiotyki 1-5
Etanol 7-12

przemystowg membrany ultrafi 1tracyjne charakteryzujg sie szerokim
zakresem przepuszczalnosci granicznej, istnieje mozliwos¢ otrzy-
mywania w wyniku rozdziatu membranowego koncentratéw enzyméw o
aktywnosciach whasciwych zdecydowanie wyzszych w poréwnaniu z
aktywnosciami whkasciwymi preparatow handlowych. Zwazywszy dodat-

kowo na fakt, ze proces ten cechujg niskie koszty eksploatacyjne
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i ze przebiega on w temperaturze otoczenia, mozna przypuszczac,
ze w przysztosci znajdzie zastosowanie w produkcji preparatow
enzyméw, chociaz w obecnej chwili zastosowanie metod rozdzielania

opartych na procesach membranowych nie jest w sposob dostateczny
dostrzegane w naszym kraju.

2. CEL I ZAKRES PRACY

Celem podjetych badan byda préba kompleksowego rozwigzania za-
gadnienia ultrafiltracyjnego oczyszczania i zatezania enzymow z
grupy hydrolaz stosowanych w przemysle spozywczym. Dobor membran
o0 odpowiedniej charakterystyce transportowo-rozdzielczej oraz wy-
znaczenie najkorzystniejszych parametrow operacyjnych i1 warunkow
prowadzenia procesu rozdziatu membranowego pozwoli na otrzymywa-
nie biatek aktywnych o znacznie wyzszych aktywnosciach wkasciwych
w poréwnaniu z preparatami enzyméw dostepnych w chwili obecnej na
rynku krajowym. Prowadzenie procesu ultrafiltracji w odpowiednich
warunkach umozliwi w przyszdosci otrzymywanie produktow lepszej
jakosci, a tym samym ekonomiczniejsze wykorzystywanie surowcow.

Otrzymane wyniki badan oraz ich analiza matematyczna pozwola
na okreslenie wielkosci objetosciowego strumienia permeatu dla
réznych warunkéw prowadzenia, procesu ultrafiltracji i réznych
whasciwosci fizykochemicznych roztworéw enzymoéw oraz beda pomocne
w projektowaniu procesu ich zatezania i oczyszczania. Brak opra-
cowan z zakresu membranowego oczyszczania tego rodzaju roztworéw
biologicznych skloni+ mnie do realizacji wspomnianego kierunku
studiow.

Przedstawione ponizej etapy pracy obejmuja kilka zagadnien i
okreslaja rownoczesnie jej podstawowe cele:

- okreslenie charakterystyki fizykochemicznej ultrafiltracyjnych
membran z poliakrylonitrylu na podstawie badan ich struktury
i whkasnosci  transportowo-separacyjnych pod katem wykorzystania
do oczyszczania 1 zatezania roztworow enzymow;

- wyznaczenie najkorzystniejszych parametrow procesowych limitu-
Jacych wielkos¢ strumienia permeatu i1 efektywnos¢ oczyszczania
enzymow -

- poréwnanie skutecznosci dziaktania preparatow enzymatycznych

oczyszczonych metodg ultrafiltracji z preparatami handlowymi;



20 -

- opracowanie réwnan kryterialnych opisujacych wymiane masy w
procesie ultrafiltracyjnego oczyszczania i zatezania enzymow

umozliwiajacych obliczanie objetosciowego strumienia permeatu.

3. 1ZOLOWANIE 1 ZATEZANIE PRODUKTOW FERMENTACJI METODA
ULTRAFILTRACJI

W wyniku zachodzenia proceséw mikrobiologicznych powstajag
roztwory pofermentacyjne bedace z4ozong mieszaning pod wzgledem
chemicznym i fizykochemicznym. Wystepujg w nich zaréwno substan-
cje typu koloidéw Tazowych (mikroorganizmy, resztki komorek)
i czgsteczkowych (bialka, polisacharydy, kwasy nukleinowe), jak
rowniez makoczasteczkowe zwigzki organiczne (kwasy organiczne,

antybiotyki) i nie wykorzystane skdadniki podtoza hodowlanego.

Tabela 3

Charakterystyka cisnieniowych proceséw membranowych

Odwrécona

Parametr Mikrofiltracja Ultrafiltracja
osmoza

masa czgstecz- masa czastecz- masa Czas-
kowa kowa teczkowa

zatrzymywanych > 106 103 - 106 < 103
0,01-10 fim 0,001-0,002@m < 0.00lum

Srednica czastek

przy wysokim

Wpdyw cisnienia wspotczyn-
niku reten-
osmotycznego nieistotny nieistotny cji soli
osiagga war-
roztworu tos¢ 7*106
Pa

Cisnienie trans-

< 2*105 1*105 -15*105 > 2*106
membranowe (Pa)
dyfuzyjny
Mechanizm separa- sitowy sitowy ;i:§$§CIOWO

cji
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Problemem stwarzajacym trudnosci w wyodrebnianiu i oczyszcza-
niu produktéw reakcji biochemicznych jest niejednokrotnie ich
wrazliwos¢ na temperature, pH, sile jonowa roztworu, rodzaj
rozpuszczalnika i moggce wystepowa¢ w ukdadzie sidy Scinajace.
Wiele sposrod stosowanych obecnie do tego celu metod, jak:
filtracja, odwirowanie, ekstrakcja, wymiana jonowa 1 inne sa
czesto niewystarczajgce lub zbyt kosztowne i jedynie wysoka war-
tosS¢ produktu koncowego uzasadnia celowosS¢ ich stosowania. Dodat-

kowo roztwory pofermentacyjne, obcigzone substancjami rozproszo-

ROZPUSZCZALNIfc

A BIOMASA

(6] SUBSTANCJE WIELKOCZASTECZKOWE | KOLOIt>ALNE
O SUBSTANC3E MALOCZ/ySTECZKOWE

Rys.l. Zastosowanie cisnieniowych procesow membranowych do roz-
dzielania roztworéw pofermentacyjnych

Fig. 1. Application of the preassure membrane processes to sepa-
rate the fermentation solutions
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nymi i koloidalnymi®, sga roztworami metastabilnymi, wykazujacymi
tendencje do zarastania elementéw aparatury samorzutnie koagulu-
jacymi skladnikami. Wydaje sie, ze zastosowanie cisnieniowych
proceséw membranowych (mikrofiltracja, ultrafiltracja, odwrécona
osmoza) pozwoli na rozwigzanie wielu probleméw. Ich charakterys-
tyke przedstawiono w tabeli 3 [106].

W krajach wysoko rozwinietych procesy te wykorzystywane sa
ghoéwniew trzech kierunkach [21,22,44,105]: do klarowania surowych
zawiesin pofermentacyjnych w wyniku oddzielenia biomasy, do
odzyskiwania komorek mikroorganizméw lub ich fragmentow w celu
izolowania endoenzyméw oraz wydzielania z roztworu pofermentacyj-
nego enzymOw pozakomérkowych, a takze wyodrebniania zwigzkéw
makoczgsteczkowych, np. antybiotykéw czy kwasow organicznych. Na
rys. 1 przedstawiono schemat wyodrebniania produktéw bioprocesu
metodami membranowymi .

Tradycyjnym sposobem klarowania cieczy pofermentacyjnych jest
filtracja na obrotowych filtrach prozniowych. Wkasciwosci fizyko-
chemiczne wielkoczgsteczkowych produktow fermentacji stwarzaja
trudnosci w realizacji tego procesu jednostkowego. Posiadajg one
strukture galaretowata i podatne sg na Sciskanie, co sprzyja two-
rzeniu sie plackéw Ffiltracyjnych o makej przepuszczalnosci. Unik-
niecie tych probleméw umozliwia proces mikrofiltracji prowadzony
w przepbywie krzyzowym, a wiec w warunkach, gdy Kierunek przepty-
wu roztworu zasilajagcego jest rownolegdy do membrany, podczas gdy
przepdyw permeatu jest do niego prostopadty [96,97].

W tabeli 4 [96,109] zestawiono wyniki dotyczace odzysku roz-
nych mikroorganizméw, przy zastosowaniu modutéw mikrofiltracyj-
nych. MozliwosS¢ uzyskania catkowicie klarownego filtratu w wielu
przypadkach ma decydujace znaczenie i rzutuje na dalszy etap
oczyszczania i zatezania produktéw fermentacji. W tabeli 5 [49]
przedstawiono porownanie kosztéw eksploatacyjnych i inwestycyj-
nych (dla cen amerykanskich i1 zachodnioeuropejskich) procesu kla-
rowania roztworu pofermentacyjnego metodami Ffiltracji prézniowej
oraz ultrafiltracji. W przypadku stosowania tego procesu koszty
inwestycyjne sa, co prawda, 4-krotnie wyzsze w poréwnaniu z fil-
tracja prozniowg, jednak nizsze o ponad 40% koszty eksploatacyjne
pozwalaja na zniwelowanie tej roznicy w ciagu kilku lat.

Proces ultrafiltracji stosowany jest najczesciej do klarowa-
nia roztworéw pofermentacyjnych powstajacych podczas produkcji
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Tabela 4 od. tabeli 4
Wyniki zatezania réznych cieczy fermentacyjnych ) o o
metoda mikrofiltracji Rodzaj modutu Zakres Objetosciowy Cisnie-
Mikro- i membrany zatezania strumien nie
Rodzaj modutu Stopien Objetosciowy Cisnie- organiizm [ % komorek permeatu MPa
Mikro- i membrany zatezania  strumien nie wilgotnych ] J *10-5.m/s
organizm komérek
D: H1E permeaty MPa Candida whodkna kapilarne
wi lgotnycl J *10 5,/
- ) _ gotnyehlf J, s boidinii  polipropylen, 10-40 0.372 0.08
Bacillus wkokna kapilarne? 0.3 J
. m,
cereus olipropylen? 10-30 i
z 3 ; Py 0.828 0.1 Klebsiella whokna kapilarne
- me.
pneumoniae poliweglan, 2-58 0. 486 0.05
d=1.8 mmd, ]
- 2*10*10 daltonéw
Bacillus wlkdkna kapilarne,
lisulf d=0.3m,
cereus olisulfon. 0.8-15 i
iosd 1tond 0314 0-1 Lactoba- wkdkna kapilarne
altondw, -
cillus polipropylen, 1.5-15 0. 453 0.08
d=11mm
i casei 0.3 M,
Brevibac- plaski,
_ d=1.8m,
terium estry
_ Liakrv Lactoba- system kasetowy,
species -
p poliakrylowe, 3.5-32 0,213 0.1 cillus PVDF, 1.5-28 0. 187 0.01
0.2 [|im
- P - casei 0.45 @m
Escheri- whokna kapilarne,
chia coli polipropylen 2.5-35 0,187-0.300 0.1 Sacchromy- wkdkna kapilarne 4-21 0.273-0.370 -
O0.3find = 1.8mm ces
Escheri- wkdkna kapilarne cerevisiae 0.3 [in,
chia coli polisulfon 4. 0-40 -
EOS dal tons 0.100-0.173 0.1 Trichoder- wkokna kapilarne
al tonéw
ma resii 0.3 /m, 2.4-6.9 0.120-0.986 “
d=0.7 mm
Escheri-  system kasetowy Bordetella system kasetowy,
chia coli PVDFe 4.2-48 0.107-0.140 0.1 pertussis 0.2 @m 18-19 0.160-0.220
0.45 iim 10 daltondw,

Escheri-  plaski

chia coli estry poliakry- 10-38 0.220 0. 09
lowe 0.1 "m

- rodzaj modudu
- materiat membranotwérczy
Srednica porow membrany lub '‘cut-off"

wewnetrzna srednica wlokien kapilarnych

poli(Fluorek winylidenu)

= ® Q O T 9
I

stopien zatezania = stezenie poczgtkowe komérek/stezenie

koricowe komérek
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Tabela 5
Koszty eksploatacyjne i inwestycyjne procesu klarowania

roztworéw pofermentacyjnych metodami filtracjii
prozniowej i ultrafiltracji

Koszty Filtrac® a prézniowa  Ultrafiltracja
eksploatacyjne dane dane wg dane  dane wg
doi. USA/m USA [36] USA [361

Materiat filracyjny 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/m2 4500 800

doi. USA/m3 * s 0. 193 0. 131 0.817 0.767

kwasu cytrynowego i octowego, antybiotykéw, aminokwasow, glukozy
i polisacharydéw [25,31,44,95,134]. Dalsze wydzielenie czystych
produktéw reakcji fermentacji przeprowadza sie metodami klasycz-
nymi (ekstrakcja, wymiana jonowa), jednak mozna réwniez do tego
celu wykorzystac¢ proces odwréconej osmozy.-

W ostatnich latach zaréwno w laboratoriach, jak i na skale prze-

mystowg obserwuje sie wzrastajgce zainteresowanie enzymami o jak
najwyzszym stopniu czystosci. Otrzymywanie czystego aktywnego
skkadnika z cieczy kultywacyjnej jest jednak, jak juz wspomniano
wczesniej, z roznych wzgledéw utrudnione, a niejednokrotnie niemo-
zliwe do zrealizowania za pomoca konwencjonalnych metod fizyko-
chemicznych. Dotychczas w klasycznym schemacie technologicznym
produkcji enzyméw proces zatezania prowadzi sie metodami wypar-
nymi, a ich oczyszczanie przeprowadzi sie przez wysalanie lub
wytrgcanie rozpuszczalnikami organicznymi. Coraz czesciej w przy-

- 27 -

padku dodatkowego oczyszczania biatek aktywnych stosuje sie
metode diafiltracji [16,45,57,71,89,94,95,102,105,107,115-117,121
145]. Schemat tego procesu przedstawiono na rysunku 2.

W tabeli 6 [116] przedstawiono porownanie kosztéw zatezania i
oczyszczania biatek enzymébw metodg ultrafiltracji oraz metoda
wyparng. Wynika z niej, ze catkowity koszt ultrafiltracji jest
okoto 50% nizszy w poréwnaniu z kosztami zatezania wyparnego po-
przedzonego dodatkowym stracaniem zwigzkéw balastowych. Dane
liczbowe wyraznie $wiadczg o tym, ze w przypadku oczyszczania i
zatezania biatek aktywnych proces ultrafiltracji moze pod wzgle-

dem energetycznym konkurowa¢ z innymi dotychczas stosowanymi

metodami klasycznymi.

SUSZARKA

PREPARAT

PERUEAT ZAWIERAa*>Cy
ENZyAATSCZNM

ROZPUSZCZONE SUBSTANC3E
MALOCZANSTECZKONE

PERMEAT ZAWEBOSCS
ROZPUSZCZONE SUBSTANCJE
MALOCZA,STECZKOWE

Rys.2. Ultrafiltracyjne oczyszczanie i zatezanie enzyméw

Fig.2. Ultrafiltration purification and concentration of enzymes
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Tabela 6

Koszty eksploatacyjne oczyszczania i zatezania enzyméw metoda

ultrafiltracji

i wyparng

A.Koszty eksploatacyjne ($/m3)

Ultrafiltracja

Amortyzacja 1.00
Wymiana membran 2.00
Energia 0.20
Konserwacja 0. 65
Para _

Ogotem 3.85

Metoda wyparna

1.00

0. 07
0.21
5.66
6.94

B.Zatozenia analizy ekonomicznej

Szybkos¢ filtracji
Zywotno$é membran
Wymiana membran
Zuzycie energii
Koszt energii

Czas eksploatacji
Koszt iInwestycyjny
Amortyzacja

Koszt robocizny

0.56 * 10"5m/s
12 miesiecy

150 S/m2

0.14 kw/m2

0.03 $/kWh
16h/d, 250 d/rok
800 $/m2

10 lat

22 $/1000kg

4. WARUNKI SEPARACYJNE 1 PARAMETRY PROCESOWE INTENSYFIKUJACE
TRANSPORT MASY W PROCESIE ULTRAFILTRACJI SUBSTANCJI
BIOLOGICZNIE AKTYWNYCH

0 wydajnosci i efektywnosci procesu ultrafiltracji decyduja
przede wszystkim: wkasciwosci Tizykochemiczne  stosowanych
membran, dobor modudu membranowego, zastosowanie optymalnego
schematu realizacji procesu (technika separacji ciaglej, proces
wsadowy - okresowy), whkasciwy dobdér parametréw eksploatacyjnych
ukfadu membranowego, a takze okreslenie wielkosci strumienia
permeatu w funkcji wsp&tczynnika redukcji objetosci (zatezenie
roztworu) oraz wartosci wspédczynnikéw retencji  substancji

rozdzielanych.

4.1. MEMBRANY, MODULY MEMBRANOWE I SPOSOB PROWADZENIA PROCESU

Charakteryzowanie membran ultrafiltracyjnych nie ma, jak do-
tychczas, ustalonej metodyki. Producenci membran podaja dane do-
tyczace ich wytrzymatosci na pH, temperature i cisnienie, dane
przepuszczalnosci wody dejonizowanej dla membran nowych, jak
rowniez wspodczynnik retencji niektérych zwiazkéw wielkoczastecz-
kowych w Scisle zdefiniowanych warunkach. Trudno jednak na tej
podstawie przewidzie¢ charakterystyke membrany w odniesieniu do
ztozonych mieszanin reakcyjnych. Obecnie membrany do ultrafiltra-
cji probujesie charakteryzowa¢ dwiema metodami [14,15,18,46,63,
80,123,156-158] :

1) okreslajagc wielkosci poréw i ich dystrybucje  metodami
Fizycznymi ;

2) okreslajac wielkosci strumienia wody przechodzacego przez
membrane oraz wspédczynnik retencji w odniesieniu do wytypo-

wanych substancji chemicznych (dekstrany, biakka).
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Ogélna zasada doboru membrany do danego procesu powinna
uwzglenia¢ powinowactwo chemiczne i zdolnosci adsorpcyjne ma-
teriatu polimerowego w stosunku do Filtrowanego medium, jej
hydrofilowos¢, wytrzymatos¢ mechaniczng oraz odpornos¢ na dziata-
nie czynnikéw myjacych i dezynfekujacych [114].

Istotnym problemem w zastosowaniu membran do ultrafiltracji
roztworéw biologicznych Jjest znaczne ograniczenie spowodowane
spadkiem objetosciowego strumienia w czasie [6,53,54,64].Moze ono
by¢ wywokane przez [41]: zmiany whkasnosci membran (hydroliza ma-
teriatu polimerowego, cisnieniowa kompresja pordow), powodujace
wzrost lub spadek szybkosci transportu wody, a takze substancji
rozpuszczonych i koloidalnych, zmiany wkasciwosci Ffizykochemicz-

nych nadawy, zjawisko polaryzacji stezeniowej, a takze zanieczysz-

czenie (ang.fouling) membran substancjami wystepujacymi w Filtro-
wanym medium.

Ten ostatni proces nalezy bardzo czesto do nieodwracalnych i
zachodzi w powierzchniowej warstwie membrany, w zwigzku z czym
jej mechaniczne, a nawet chemiczne oczyszczanie nie zawsze daje
zadowalajace wyniki. Najczesciej gwattowny spadek strumienia per-
meatu obserwuje sie w tym przypadku w pierwszym okresie eksploa-
tacji membran, a nastepnie zmiany te sg znacznie wolniejsze. Ba-
dania jednoznacznie potwierdzidy zatozenie, ze za powlekanie
membran substancjami obecnymi w roztworach biologicznych odpowie-
dzialny jest proces adsorpcji biaktek na ich powierzchni. Adsorp-
cja zachodzi dzieki wzajemnemu oddziaktywaniu elektrostatycznemu
pomiedzy fragmentami biakek a Scianami poréw membrany [152]. Klu-
czem do polepszenia ich odpornosci na powlekanie jest wytworzenie
membran hydrofidowych o minimalnym #adunku elektrostatycznym
powierzchni. Rozwigzaniem problemu zwiekszenia hydrofilowosci
membran otrzymywanych z surowcéw hydrofobowych moze by¢ wprowa-
dzenie w ich strukture hydrofidowych grup bocznych. Proponuje sie
dwie drogi urzeczywistniania tej metody [38]:
- wprowadzenie, metodg reakcji chemicznych, grup hydrofilowych do
surowca polimerowego, a nastepnie preparowanie membran,

szczepienie gotowych membran ,hydrofobowych substancjami
zawierajacymi grupy hydrofitowe.

Obecnie prowadzone sg badania nad opracowaniem membran o wkas-
ciwosciach hydrofilowych. Nylon, kopolimery poli(tlenek etylenu)
-poliuretan oraz kopolimery oparte na poliakrylonitrylu wymienia

bioseparacji

Rys.3.

sie jako surowce,

powlekanie substancjami

gromadzeniem sie na ich powierzchni

WZROST CISNIENIA
TEANSMEMBEANOWEAO

WZROST QEUBOSCI
»MILSrWy POLAKU *
ZACM3NE3

foulingu

koloidalnymi
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uwvaza sie membrany ceramiczne,

pornos¢ chemiczng i1 whasnosci hydrofitowe [44].
Wpdyw na zanieczyszczanie sie membran spowodowane osadzaniem i
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&CINA3A| CyC*t

NIEEFEK-TUWNE
IUESZANIE EOCTNO-
EU NAD POWIERZCHNI»)

ZANIE3SZENIE INTEN"
sawNOSci teansportu
SUBSTANC31 ROZPUSZ-
CZONMCK OD TOWIEEZC«-
NL MEMBEANy DO
STEUMIENIA ZASILA3N"
CEGIO

WZEOST eOZNICy STA-
JEN SUBSTANC3I ROZ-

POMERZCHNI**) MEMBEA-

ny A eozTNoee*
ZASILA3AICyM

FOULING

Wpdyw parametréw procesowych ultrafiltracji na

z ktérych otrzyma¢ mozna membrany odporne na
[47]. Za przysztosciowe w

z uwagi na duzg od-

lub w porach submikronowych
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Fig.3. Effect of the processes parameters on fouling
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czastek majg rowniez parametry operacyjne procesowe. Intensywnosc¢
tego zjawiska limitowana jest szybkoscig transportu substancji
rozpuszczonych w kierunku od powierzchni membrany do rdzenia
strumienia nadawy 1 stopnia zwartosci osadzajacej sie warstwy
zelowej. Zaleznos¢ te przedstawiono na rysunku 3.

W wiekszosci zastosowann ultrafiltracji do oczyszczania roztwo-
row pofermentacyjnych, polaryzacja stezeniowa stanowi rowniez
zjawisko ograniczajgce szybkosSC¢ procesu, a projektowanie urzadzen
ultrafiltracyjnych powinno uwzglednia¢ zmniejszenie jego ujemnych
skutkéw. Nalezy wiec tak dobrac¢ ich geometrie oraz warunki eks-
ploatacyjne, by zwiekszy¢ szybkosS¢ odprowadzania roztworu w kie-
runku od powierzchni membrany. Obecnie stosuje sie szereg kons-
trukcji modukdw ultrafiltracyjnych roznigcych sie warunkami
hydrodynamicznymi przepkywu, maksymalnym cisnieniem transmembra-
nowym oraz kosztami inwestycyjnymi i eksploatacyjnymi. W zastoso-
waniu ultrafiltracji do oczyszczania i zatezania enzyméw najbar-
dziej odpowiednie sg modudy rurowe, kapilarne i plytowo-ramowe,
umozliwiajgce prowadzenie procesu w przeptywie krzyzowym i zapew-
niajace najodpowiedniejsze warunki hydrodynamiczne przeptywu
strumieni [148].

Istotnym zagadnieniem w planowaniu zastosowania ultrafiltracji
do oczyszczania i zatezania enzymow jest wybor optymalnego sche-
matu realizacji procesu. W zaleznosci od projektowanych warunkow
mozliwa jest praca metoda separacji ciaglej lub wsadu okresowego
z recyrkulacja roztworu. Najczesciej stosuje sie ten ostatni spo-
s6b prowadzenia procesu ze wzgledu na wymagane na ogét duze pred-
kosci przepkywu roztworu nad powierzchnig membrany [B8]- W wielu
przypadkach przerabiany roztwér nie moze by¢ réwniez ze wzgledow
technologicznych dostarczany w sposéb ciagly, a bardzo czesto
niemozliwe jest uzyskanie w jednym cyklu przejscia roztworu przez
modut lub ich zestaw odpowiedniego zatezenia lub rozcienczenia.

4.2. PARAMETRY OPERACYJNE PROCESU ULTRAFILTRACJI

WHasciwa realizacja procesu ultrafiltracji uwarunkowana jest,
jak Juz wspomniano wczesniej, doborem parametréw procesowych
wpkywajacych na wielko$¢ strumienia permeatu i na efektywnosé
procesu. Istnieje wiec potrzeba doswiadczalnego doboru takich pa-
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rametréow, jak: cisnienie transmembranowe, predkos¢ przepldywu roz-
tworu nad powierzchnig membrany, stezenie nadawy oraz temperatura.
0g6lng zaleznos¢ miedzy objetosciowym strumieniem permeatu a para-
metrami procesu ultrafiltracji przedstawiono na rys.4 [14,41,56].

1
wZEOS! szaBKosa
W PEZEPfcSWIE tezs -
zo

YJZEOST TEKFEEATUey

OBNIZENIE STEZENIA
NABAW9

CISNIENIE TRANSMEMBRANOWE, AP .-

Rys.4. Uogolniona zaleznos¢ objetosciowego strumienia permeatu
w procesie ultrafiltracji od parametrow procesowych i fi-

zycznych wAasciwosci roztworu zasilajacego

Fig-4. Generalized dependence of the volume permeate flux on
ultrafiltration process parameters and physical proper-

ties of the feed

Wielkos¢ stosowanego w procesie ultrafiltracji cisnienia, podob-
nie zresztg jak 1 w innych cisnieniowych procesach membranowych,
zalezy od rodzaju membran, wkasciwosci Fizykochemicznych rozdzie-
lanych sk#adnikéw roztwordw, konstrukcji aparatow membranowych, a
takze od hydrodynamicznych wkasciwosci ukdadu membranowego [41J-
Pod wpdywem wysokiego cisnienia membrany, zwkaszcza bardziej ot-
warte, ulegajg w poczatkowym okresie pracy trwatej deformacji,
polegajacej na kompresji ich porowatej struktury. Efekt ten jest
trwaty 1 nawet po upkywie dbuzszego czasu od momentu obnizenia
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cisnienia,charakterystyka transportowo-rozdzielcza membran rozni
sie wyraznie od jej formy wyjsSciowej.

Efektywnos¢ procesu ultrafiltracji zwigzkéw wielkoczasteczko-
wych i substancji koloidalnych zwigzana jest z problemami wywoda-
nymi zjawiskiem polaryzacji stezeniowej (teoria Tilmu powierzch-
niowego - ang- gel polarization model) [4,41,56,106,120]. Przy
niskich cisnieniach procesu, tzn. w warunkach gdy zjawisko pola-
ryzacji stezeniowej nie wystepuje lub jego efekt jest nieznaczny,
objetosciowy strumien permeatu jest funkcjg liniowg cisnienia
transmembranowego zgodnie z roéwnaniem wyprowadzonym z prawa

Hagena-Poiseuille’a [4,41,108]:

e*rz *ﬂf;

Jv 8*T)*Nx

Jest on wprost proporcjonalny do cisnienia, a odwrotnie propor-
cjonalny do lepkosSci nadawy, ktora zalezy przede wszystkim od
stezenia i1 temperatury roztworu.

Stosowanie w procesie ultrafiltracji wysokich cisnien wpkywa
wprawdzie korzystnie na wielkos¢ objetosciowego strumienia perme-
atu, jednak po przekroczeniu pewnej jego wartosci (cisnienie gra-
niczne) wielkos¢ strumienia nie jest od niego uzalezniona
(rys.4). Przyczyng tego zjawiska jest powstawanie na powierzchni
membrany warstwy polaryzacyjnej o stezeniu wiekszym niz stezenie
roztworu. Czesto rozpuszczalnos¢ w tej warstwie zostaje przekro-
czona i ciecz przestaje spelnia¢ warunki prostej cieczy niuto-
nowskiej, tworzg sie bowiem state lub tiksotropowe zele. Zakkada
sie [41,42], ze ich stezenie ma wartos¢ stalg (zalezng tylko od
chemicznych i morfologicznych wkasciwosci substancji rozpuszczo-
nych) i jest praktycznie niezalezne od stezenia roztworu, cisnie-
nia procesu, charakteru przepdywu 1 rodzaju membrany. Warstwa
zelowa wystepujgca miedzy membrang a przylegdym roztworem tworzy
wtdérng membrane, przepuszczalng dla rozpuszczalnika [33,131].Hyd-
rauliczna przepuszczalnos¢ takiego zelu jest mniejsza w poréwna-
niu z przepuszczalnoscig samej membrany, co w konsekwencji pro-
wadzi do znacznego zmniejszenia strumienia permeatu. W takich
warunkach dalsze zatezanie cieczy poddawanej procesowi ultrafil-
tracji wymaga¢ bedzie znacznie wyzszych cisnien hydrostatycznych
niz w normalnym ukdadzie ultrafiltracyjnym.
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Powyzsze rozwazania teoretyczne zostaly potwierdzone przez da-
ne doswiadczalne miedzy innymi dla roztworéw zawierajgcych biatka
[11]- Objetosciowy strumien permeatu rosnie jedynie do pewnej
wartosci, przy ktérej tworzy sie warstwa zelowa, a nastepnie mimo
dalszego zwiekszenia cisnienia, ma wartos¢ stalg. Grubos¢ powsta-
Jacej warstwy zelowej zwieksza sie do momentu, az szybkosS¢ tran-
sportu konwekcyjnego substancji rozpuszczonej W kierunku membrany
nie zréwna sie z szybkoscig transportu dyfuzyjnego w Kierunku
przeciwnym (od warstwy zelowej). Na rys.5 [109] przedstawiono
ogolny schemat zjawiska polaryzacji stezeniowej-

=ARSTWA
AH QN

Rys.5. Schemat zjawiska polaryzacji stezeniowej (ang.gel-polari-

zation model)

Fig.5. Scheme of the concentration polarization phenomenon
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Ukdad réwnowagowy, w ktérym na powierzchni membrany moze two-
rzy¢ sie warstwa zelowa,opisuje rownanie:

C =3, =] =C.-D = (/) ®

ktore po scatkowaniu dla nastepujgacych warunkéw brzegowych:
C = Cg dla x=0
c=¢ dla x =5

prowadzi do zaleznosci:

Iz ©/%) =l [€C-CH(C -C) ®

W przypadku substancji koloidalnych mozna przyja¢, ze stezenie
substancj irozproszonej w permeaciewynosi zero C=0), w

zwigzku z czymrozwigzujac rownanie (@) otrzymamyzale%noéé
[41,101,106,120]:

J = (@©/S) = In (Cy/ Cb) (&)

Wystepowanie obszaru, w ktdérym warstwa polaryzacyjna '‘przejmu-
je kontrole" nad przeptywem permeatu, mozna dokkadnie okreslic¢ na
podstawie analizy zaleznosci strumienia permeatu od cisnienia
transmembranowego. W tym bowiem obszarze strumien permeatu nie
zalezy od cisnienia, ale od predkosci przepkywu nadawy i1 jej ste-
zenia.

W obszarze, w ktdérym strumien permeatu jest liniowg funkcja
cisnienia transmembranowego:

J,= AP/R. ®)

Brak zaleznosci strumienia permeatu od cisnienia transmembrano-
wego opisuje zaleznosc:

J,=k*In [(cg - <:p )/, - <:p ]| ®)

Zatem granice miedzy tymi obszarami mozna okresli¢ z pordéwnania
réwnan (G) 1 (), otrzymujac ostatecznie:

APgr= Rm * k * In - cp)/(ct - cp)l @
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Jednakze zaden z dwoch omawianych wyzej modeli nie ujmuje
catosciowo zaleznosci JN= F(AP) w procesie ultrafiltracji. Jedng
z préb takiego ujecia zagadnienia jest wprowadzenie oporéw
membrany na wzor procesu wymiany ciepka (teoria oporu - ang.resi-
stance model). Dla idealnej membrany i roztworu doskonatego roéw-

nanie (1) mozna przedstawi¢ w postaci [41]:
JV= L = AP/T) ®)

Zaleznos¢ L/Y) wyrazi¢ mozna réwniez jako I/R gdzie R jest opo-
rem whkasnym membrany, okreslonym przy uzyciu wody zdejonizowa-

nej jako nadawy. Rownanie (8) przyjmuje wowczas postac:

3 = AP/R ©

Znajomos¢ wartosci R i L jest przydatna do celéw modelowania
procesu oceny skutecznoméci zabiegow czyszczenia membran. Wartosé
oporu wlkasnego membrany (Rm) w warunkach jej pracy z rzeczywista
nadawg (nie wodg) moze stanowi¢ jedynie czeS¢ oporu calkowitego.
Wystepuje to w przypadku jej nieodwracalnego zanieczyszczenia
wskutek zatykania pordow, spowodowanego wzajemnym oddziakywaniem
substancji rozpuszczonej i materiatu membrany (rys.6) [106]. Opér

catkowity takiej membrany mozna wyrazi¢ zaleznoscig:

R =R +R +R 0)
m m a p

gdzie R 1R sg oporami membrany wywokanymi nieodwracalnym jej
zanieczyaszcze?liem wynikajacym z wzajemnego oddzialywania nadawa -
membrana. Przyjmuje sie, ze wartos¢ ta zalezy tylko od fizykoche-
micznych wkasciwosci nadawy i membrany, a nie zalezy od paramet-
réw operacyjnych procesu ultrafiltracji. Omawiany model uwzgled-
nia roéwniez opor wywolany powstajaca na powierzchni membrany
warstwg graniczng (Rbl). Jego wartos¢ jest funkcja cisnienia, co
mozna opisac réwnaniem:

R = ®AP an
b1

Wprowadzajgc do rownania (9) za opor wkasny membrany sume jej
oporu catkowitego i opor wywokany powstajaca warstwa
graniczng, otrzymamy zalezno$¢ strumienia permeatu od cisnienia:
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R p BLOKOWANIE POROW
Ra — ADSORPCJA

Rm ~ Membrana

Rbl ~ WARSTWA GRANICZNA

Rys.6. Rodzaje opordow wystepujacych w procesie transportu masy

przez membrane (ang.resistance model)

Fig.6. Resistance types in mass transport accross a membrane

J,= AP/ R, + ©AP) ")

Koncepcyjnie model ten jest zgodny z danymi doswiadczalnymi
zaleznosci strumienia permeatu od cisnienia. Dla niskich cisnien

Rr &lRi oraz przy zatozeniu, ze Rp IaR nie sg zbyt duze,strumien
permeatu staje sie niezalezny od cisnienia, zblizajac sie do war-
sci 1/0, gdzie < jest funkcjg zmiennych wpkywajacych na efekty-
wnos¢ przenikania masy w ukdadzie.
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Parametrem, ktory rowniez w znacznym stopniu limituje efek-
tywnos¢ procesu ultrafiltracji roztworow zawierajacych substancje
biologicznie aktywne, jest predkos¢ przeptywu roztworu nad powie-
rzchnig membrany, zwkaszcza jezeli proces prowadzi sie w rurowej
konfiguracji membran w module oraz przede wszystkim w obszarze
kontrolowanym polaryzacjg stezeniowa (brak prostoliniowej zalez-
nosci JV od AP). Zalezno$S¢ objetosciowego strumienia permeatu od

tego parametru podaje réownanie [143]:

(U)Xl - (D)y 1
J —mmmmo - -log (Cb/Cg ) (€X))
)

Zwiekszajac predkos¢ przepbtywu roztworu w obszarach przylega-
Jacych do powierzchni membrany mozna czeSciowo zapobiec tworzeniu
sie warstwy polaryzacyjnej lub ograniczy¢ je. Osiaga sie to przez
intensywniejsze mieszanie cieczy nad jej powierzchnig w staty-
cznych ukdadach ultrafiltracyjnych albo stosujac duze predkosci
przepbywu w ukkadach przepbywowych. Najpowszechniej stosowanym
sposobem zmniejszania efektéw polaryzacji stezeniowej w module
rurowym jest zapewnienie turbulentnego przepdywu cieczy przez
zwiekszenie liniowej predkosci przepdywu roztworu nad powierzch-
nig membrany [140].

Ogdlnie mozna stwierdzi¢, ze wpdyw predkosci przepdywu cieczy
na wspodczynnik wnikania masy, a tym samym na wielko$S¢ strumienia
permeatu, zalezy od charakteru przepbywu (turbulentny lub laminar-
ny) oraz od Teologicznych wkasciwosci cieczy (ciecz o charakterze
niutonowskim lub nieniutonowskim) [41].

Liniowa predkos¢ przepkywu roztworu nad powierzchnig membrany
moze takze wywiera¢ wpdyw na straty aktywnosci substancji biolo-
gicznie aktywnych. Zbyt duze wartosci szybkosci Scinania mogg
doprowadzi¢ do zniszczenia czwartorzedowej struktury enzyméw, co
wigze sie z ich dezaktywacjg. lloczyn Sredniej szybkosci Scinania
i czasu przebywania biatek aktywnych w uk#adzie mozna obliczy¢ z
réwnania [42]:

r
2nJ" reu -rr*tr-dr
0

r -0, = N a9
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Zakkadajac, ze:

P
r o= 1. 1 @
1
U (¢5)

* nastepnie roz,,ig2,,Jto rdui»M . (14

G rp o AT

Oznaczenie natezenia przepdywu (Q) sprowadza sie do rozwigzania
réwnania:

Q =iTu*dA" (€1))
A
gdzie: dA =2llrdr , 0 <r <r

Profil predkosci p¥ynu w rurze w zaleznosci od charakteru prze-
ptywu opisuja zaleznosci:

2_ 2
dla przeptywu larainamego: u=u * H r
p p yW max 2 (19)
r
r -r _/n
dla przeptywu turbulentnego: u=u *(-——) 20
mX V rw / (20)

gdzie: 7 <n < 10

Korzystajac z réwnania Darcy-Weisbacha natezenia przephywu w
przeptywie larainamym i1 turbulentnym odpowiednio opisuja nastepu-

Jace rownania:

n er 4 AP
" w

dla przeptywu laminarnego: Q= - — @D
87)1

dla przeptywu turbulentnego: Q = —————
60 2)

-4 -

Podstawiajac rownanie (21) do rownania (17), dla przepkywu lami-
narnego otrzymujemy zaleznosc:

16 1
(y-t)sr:_zo_ -~dr (23)

h
z ktérej wynika, ze strata aktywnosci enzyméw w roztworze prze-
pkywajacym przez moduk nie zalezy od predkosci przepbywu, a
jedynie od geometrii rury. Zalezy réwniez od wielokrotnosci prze-

phywu roztworu przez ukdad ultrafiltracyjny (n’h

16 1

Bedzie ona w procesie ultrafiltracji zawsze duza, poniewaz linio-
wa predkos¢ przeptywu roztworéw biologicznych nad powierzchnig
membrany powinna ksztakttowaé sie na poziomie 3ws-4n/s, limitu-
jJjac tym samym ilos¢ thoczonego przez ukdad roztworu.

Dla przephywu turbulentnego rozwigzanie réwnania (17) po pod-
stawieniu do niego réwnania (0) prowadzi do zaleznosci:

AP er
r-9H = n >

sr 3 = u
w ktérej brak jest mozliwosci wyeliminowania parametréw operacyj-
nych procesu (@, u). Opierajac sie na tej zaleznosci mozna
stwierdzi¢, Zze na spadek aktywnosci biatek enzymatycznych w trak-
cie procesu ultrafiltracji w przeptywie burzliwym (W przeciwien-
stwie do przepdywu laminarnego) zasadniczy wpdyw majg parametry
operacyjne procesu, a wiec cisnienie transmembranowe oraz pred-
koS¢ przepbywu preparatu enzymatycznego nad  powierzchnig

membrany -

Temperatura jest rowniez jednym z parametréw limitujacych wiel-
koS¢ strumienia permeatu, zarowno w obszarze kontrolowanym przez
membrane, jak i polaryzacje stezeniowg. Jej wzrost zmienia gestosc¢
i lepkoS¢ nadawy, a tym samym wielko$¢ strumienia permeatu. Aby
podwoi¢ jego wielkoS¢, niezbedna jest zmiana temperatury w zakre-

sie 30-45 stopni [41]. W obszarze kontrolowanym przez zjawisko
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substancji ulegajacej retencji. Pominiecie zatem zmian wkasciwo-

polaryzacji stezeniowej wspodczynnik wnikania masy k jest propor- Lo _ L _ . _
sci fizykochemicznych nadawy wynikajgcych ze zmian stezenia jest

cjonalny do wspodczynnika dyfuzji zgodnie z zaleznoscig D°’67,a
R _ L ; powodem btedéw w stosowaniu modelu Filmu powierzchniowego.
odwrotnie proporcjonalny do =zaleznosci @ p)m, m = 0,47 dla

przepdywu turbulentnego oraz przyjmuje wartosci w zakresie 0 - 0,16

dla przeptywu laminarnego. Poniewaz wspétczynnik dyfuzji wzrasta

ze wzrostem temperatury zgodnie ze zmodyfikowanym réwnaniem Stoc-

ksa Einsteina [41]:

Dl= (@2 "V2 " T1)/(T2 “V ©6)

(indeksy 1 i1 2 okreslaja dwie odmienne temperatury), zatem
temperatura bedzie wywierata istotny wpdyw na wielkos¢ strumienia
permeatu. Prowadzenie procesu w podwyzszonej temperaturze
uwarunkowane jest jednak wkasciwosciami roztworu oraz temperaturg
zeszklenia polimeru blonotwérczego.

Efektywnos¢ procesu ultrafiltracji uzalezniona jest réwniez od
stezenia roztworu filtrowanego [83]. Z rownania opisujacego trans-
port masy w warunkach réwnowagi (3) wynika, ze objetosciowy
strumien parmeatu maleje wykkadniczo ze wzrostem stezenia nadawy
i to niezaleznie od charakteru przepdywu cieczy (turbulentny czy
laminarny) oraz temperatury. Typowy przykdad takiej zaleznosci
przedstawiono na rys.7 [41].

Z modelu fillmu powierzchniowego wynika rowniez, ze w przypad-
ku gdy JV =0, to Cb = Cg , tzn. krzywe przedstawiajgce zalez-

nos¢ strumienia permeatu od stezenia nadawy przecinaja os$ rzed-

nych (stezenia) w jednym punkcie okreslajacym stezenie warstwy Rys.7. Zalezno$¢ objetosciowego strumienia permeatu od stezenia
zelowej (Cg) [2, 13, 8, 83 ]. Wartosc Cg oznacza stezenie nadawy
substancji w warstwie zelowej, ktéra stanowi ''gesto upakowany'

uktad makroczasteczek na powierzchni membrany. W przypadku gdy Fig.7. Dependence of the volume permeate flux on the
stezenie nadawy osiggnie wartosc¢ Cg , wystepuje brak gradientu concentration of the feed

stezenia w warstwie granicznej, a wiec 1 dyfuzji wstecznej

substancji rozpuszczonej, co powoduje spadek wartosci strumienia

permeatu do O. W praktyce nie stosuje sie tak duzych stezen ze

wzgledu na znaczny wzrost lepkosci nadawy,a tym samym filtrowanie

nadawy o stezeniu C9 staje sie praktycznie niemozliwe. Lepkos¢ w

zakresie 100 - 300 mPas jest Ilepkoscig graniczng mozliwg do

stosowania w procesie ultrafiltracji. Kazda zmiana stezenia

nadawy wpkywa na jej lepkos¢ 1 gestos¢ oraz wspétczynnik dyfuzji



5. ROWNANIA MODULOWE OPISUJACE TRANSPORT MASY
W PROCESIE ULTRAFILTRACJI

Teorie przedstawiajace transport masy przez membrany opieraja
sie na termodynamicznym opisie procesu [48,68,84,127,144] lub tez
wprowadzaja odpowiedni  fizyczny model membrany [93,99]. W
pierwszym przypadku istniejemozliwos¢ ogolnego opisu procesu
ultrafiltracji, w.drugim natomiast uzyskuje siebardziej
wyczerpujagce informacje na temat mechanizmu transportu i
selektywnosci, ale rzetelnosédanych zalezy od trafnosci  wyboru
modelu. Literatura Swiatowa podaje rowniez szereg modeli
matematycznych opisujacych mechanizm przenoszenia masy przez
membrany, a takze umoz 1 iwiajacych modelowanie przepdywu
filtrowanego medium w procesie ultrafiltracji jako funkcji
systemowych parametrow pracy oraz fizykochemicznych wkasSciwosci
filtrowanych roztworow [61,129,136,160]. Jednak zaden z nich nie
jest w pedni zadowalajacy, z uwagi na brak w chwili obecnej
mozliwosci dokdadnego opisu zjawisk wystepujacych w poblizu
membrany. Dlatego tez w badaniach, w celu wyznaczenia ogoélnego
rownania transportu masy w procesie ultrafiltracji, wykorzystuje
sie ogolne rownanie modutowe wyprowadzone metodami podobienstwa
i analizy wymiarowej .

Wiadomo, ze caktkowity, wypadkowy transport masy mozna opisac
nastepujacym rownaniem modudowym [4,5,41,56,79]:
dh
Sh = A -Reb < Sc° @)
1"
W tabeli 7 przedstawiono warunki zastosowania rownania (27) dla
przepkywéw laminarnego i burzliwego oraz réznych profili
geometrycznych kanatdéw nad powierzchnig membrany. Rézne jego
formy wyjasniaja ilosciowy wphyw parametréow hydrodynamicznych
przepdywu i TFizykochemicznych whkasciwosci roztworow na proces

ultrafiltracji roztworéw “substancji wielkoczgsteczkowych.
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Dla przeptywu laminarnego zastosowanie rownania (27) zalezy od

ddugosci kanatu potrzebnego do osiagniecia ustalonych warunkéw
przeptywu @ )- Wedhug Grobera i1 wspodpracownikéw diugosé ta

wynosi [67]:
1* = 0,029 - dh- Re @3

Dla przepdywu turbulentnego posta¢c matematyczna réwnania (@27)

zalezy od wielkosci liczby Schmidta, przy czym dla wysokich war-

tosci liczbowych stosuje sie rownanie opisane przez Deisslera [56]

Znajomos¢ wspodczynnika wnikania masy (K), parametréw rucho-
wych (u) i geometrycznych ukdadu oraz fizycznych roztworu filtro-
wanego (@, D, D) umozliwi wyznaczenie wspotczynnikéw powyzszego
rownania. Otrzymane réwnania, o charakterze ogolnym, pozwolg na
wyznaczenie szybkosci procesu ultrafiltracji (K) oraz przewidy-
wanie objetosciowego strumienia permeatu (J ) dla przebadanego
zakresu parametréw i filtrowanych roztwordw.

CZESC DOSWIADCZALNA

6. CHARAKTERYSTYKA ROZTWOROW ENZYMOW

W ramach przeprowadzonych badan podjeto prébe ultrafiltracyj-
nego oczyszczania 1 zatezania trzech preparatow enzyméw stosowa-
nych w przemysle spozywczym, a produkowanych w Zakdadach Prze-
mystu Rolno-Spozywczego "‘Pektowin w Jasle, mianowicie: Amylogalu
CS, Proteopolu BP-S oraz Pektopolu PT. Wszystkie wymienione pre-
paraty zawieraja biatka aktywne z grupy hydrolaz pochodzenia
mikrobiologicznego. Amylogal CS i1 Proteopol BP-S otrzymywane sg w
procesie hodowli wgkebnej bakterii Bacillus subtilis. Pierwszy z
nich zawiera gkdwnie a-amylaze i przeznaczony jest do hydroli-
tycznego rozkdadu skrobi, natomiast preparat proteolityczny Pro-
teopol BP-S, zawierajecy kompleks ezyméw proteolitycznych oraz
szereg enzymy towarzyszacych (ghownie amylolityczne), stuzy do
rozk¥adu substancji biatkowych. Pektopol PT otrzymywany jest pod-
czas hodowli- powierzchniowej (W tzw. warstwie grubej) nietoksy-
notwdrczego grzyba nitkowatego Aspergillus niger produkujacego
pozakomorkowo kompleks enzymatyczny, obejmujacy réznorodne hydro-
lazy i liazy substancji pektynowych. Stosowany jest g#béwnie do
rozkkadu zwigzkow pektynowych w miazgach i1 sokach owocowych, wa-
rzywnych oraz innych surowcach roslinnych. 0Ogélny schemat techno-
logiczny produkcji biatek aktywnych w formie statej oraz cieklej
przedstawiono na rys.8, natomiast na rys.9 zilustrowano w formie
schematow blokowych przemystowa produkcje omawianych preparatow
enzymow. Przemystowy cykl technologiczny ich otrzymywania skiada
sie z trzech podstawowych etapow: fazy hodowlanej, oczyszczania
i zatezania w urzadzeniach wyparnych ptynu pohodowlanego i wodne-
go ekstraktu grzybni oraz standaryzacji i filtracji sterylizujacej
produkt koncowy. Faza hodowlana obu rodzajéw preparatéw obejmuje:
prowadzenie hodowli czystych kultur bakteryjnego szczepu produku-

jJacego dany enzym, przygotowanie inokulum do zaszczepienia podtoza
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Rys.8. 0goélny schemat technologiczny produkcji preparatéw enzy-

méw

Fig- 8. Generalized technological scheme of preparation of
enzymes

produkcyjnego, przygotowanie podtoza wzrostowego stosowanego w
hodowli, jego zaszczepienie oraz prowadzenie hodowli produkcyjnej
enzyméw amylolitycznych i proteolitycznych metoda wgtebng w fer-
mentorze, natomiast enzyméw pektynolitycznych metodg powierzch-
niowg na tacach hodowlanych do momentu odpowiedniego namnozenia
drobnoustrojéow. W przypadku tych ostatnich po zakoriczeniu hodowli
dokonuje sie rozdrobnienia przerosnietego grzybnig poddoza na
rozdrabniaczu udarowym, z ktorego ekstrahuje sie wodg kompleksy
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enzyméw pektynolitycznych w systemie specjalnie skonstruowanych
ekstraktoréw. Drugi etap cyklu produkcji dla wszystkich biatek
enzymatycznych jest jednakowy. Ciecze pohodowlane i ekstrakty
wodne poddawane sa najpierw procesowi wirowania oraz filtracji, w
celu usuniecia z nich skkadnikéw stakych wystepujacych w formie
zawiesiny, a nastepnie zatezaniu w wyparkach prézniowych w temp.
313 - 323 K, az do uzyskania zatozonego wczesniej stezenia suchej
masy. Otrzymane koncentraty umieszczane sa nastepnie w komorach
chtodniczych (temp. 275 - 279 K), w ktorych w trakcie Kilkudnio-
wego przechowywania zachodzi proces krystalizacji i wytracania
zawartych w roztworach soli nieorganicznych 1 zdenaturowanych
biakek. Otrzymane preparaty enzymow poddawane sg w dalszej kolej-
nosci standaryzacji solankg, a nastepnie Filtracji sterylizuja-
cej, ktorej celem jest usuniecie form zywych i przetrwalnikowych
drobnoustrojow. Przefiltrowane koncentraty przetdaczane sg wprost
do sterylnych opakowari. Jak wiec wida¢, proces oczyszczania han-
dlowych preparatéow enzyméw ogranicza sie jedynie do usuniecia z
roztworéw hodowlanych substancji statych oraz w niewielkim stop-
niu pewnych ilosci soli nieorganicznych i biatek wytracajacych
sie w trakcie ich stabilizacji w komorach chtodniczych. Dlatego
tez w prowadzonych pracach doswiadczalnych, ze wzgledéw technicz-
nych, procesowi ultrafittracyjnego oczyszczania i zatezania pod-
dawano nie ciecz pohodowlang w przypadku enzyméw amylolitycznych
i proteolitycznych oraz ekstrakt wodny w przypadku enzyméw pekty-
nolitycznych, lecz rozcienczone odpowiednio preparaty handlowe.
Whasciwosci  organoleptyczne i fizyczne omawianych preparatow

enzymow przedstawiono w tabeli 8 [98].
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Tabela 8

Wymagania organoleptyczne i1 fizykochemiczne handlowych preparatow

enzymow: Amylogal CS, Proteopol BP-S, Pektopol PT

Cechy Amylogal CS Proteopol BP-S P_ektopol PT
Wyglad ogdliny siecz o konsys- :-1€cz o konsys- :1€CZ O konsys-
tencji syropu -encji syropu .encji syropu
Barwa brunatna brunatna brunatna
Zapach swoisty swoisty
Rozpuszczal -
rozpuszczalny rozpuszczalny  rozpuszczalny
Zawartos¢ eks- ( & miej niz)
traktu ogélnego
0znaczonego 35,0 30,0 35,0
refraktometry-

cznie, % mas.

Zawartos¢ sub- (- e wiecej niz)
stancji nieroz-
puszczalnych w 2,0 1.0 1.0

wodzie, 7 mas.

Aktywnosc 3
enzymatyczna 280 jAs/cm3 80000 JH/cm” 35000 “PiWkg
(n £ wigcej niz)
Zawartosc¢
20
chlorkéw, 20 20
% mas.

Zawartos¢ meta-

li szkodliwych (nie wiecej niz)
dla zdrowia,

mg/kg preparatu

- arsenu 3.0 3.0 3.0
- ofowiu 5.0 5.0 5.0
- cynku 35.0 35.0 50.0
- miedzi 10.0 10.0 10.0
- rteci 0,01 0,01 0,02



7. APARATURA DO PROWADZENIA ULTRAFILTRACJI ROZTWOROW ENZYMOW

Badania prowadzono stosujac aparature, ktorej schemat przed-

stawiono na rys.10. Wyposazona ona byda w modut membranowy (@) z

Rys.10 Schemat aparaturowego schematu badawczego z rurowym modu-
+em membranowym:
1 - zbiormik, 2 - wymiennik ciepta, 3 - pompa, 4 - moduk
ultrafiltracyjny, 5 - odprowadzenie permeatu, 6 - zawor
bezpieczenstwa, 7 - zawdér regulacyjny, 8 - manometr,
9 - termometr, 10 - rotametr, 11 - akumulator hydraulicz-
ny

Fig.10. Scheme of apparatus with tubular membrane module:
1 - tank, 2 - heater exchanger, 3 - pump, 4 - membrane
module, 5 - permeate disposal, 6 - safe valve,
7 - throttle valve, 8 - pressure gauge, 9 - thermometer,
10- flow-meter, 11- hydraulic accumulor

membranami w ksztakcie rury. W ukkadzie badawczym zastosowano
pompe thokowa z regulowang wydajnoscig (3),a w celu wyrdéwnania
pulsacji cisnienia zainstalowano akumulator hydrauliczny (11).
Aby utrzyma¢ w ukkadzie zgdang temperature, wyposazono go w wy-
miennik ciepta (), natomiast do zapewnienia wymaganego natezenia

przepdywu roztworu nad powierzchnig membrany stuzydy zawory regu-
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lacyjne (7). Wszystkie elementy konstrukcyjne zestawu wykonano z
rur PCW oraz mosigdzu. W celu zabezpieczenia ukdadu przed gwakto-
wnym wzrostem cisnienia zainstalowano zawdér bezpieczenstwa [6]-
Modut membranowy (powierzchnia membran 0,15 mz) zbudowany byt z
szesciu perforowanych rur nosnych (PCW) o ddugosci 0,5 m, nawier-
conych nacatej dbugosci otworami o Srednicy 1,5 * 1073 m w odste-
pach 1,5 * 10 "m. Perforacja miata zapewni¢ rownomierny odphyw
permeatu. Wewngtrz rur na dystansujacym materiale z tkaniny nylo-
nowej osadzono membrany uszczelniajac je uszczelkami gumowymi .

Zbiornik znajdujacy sie w uktadzie miat objetos¢ 0,06 m ().



8. METODYKA BADAN 1 STOSOWANE OZNACZENIA ANALITYCZNE

Przed whkasciwymi badaniami roztwordéw zawierajgcych biakka
aktywne membrany poddawano kondycjonowaniu i testowaniu. Ostate-
czne uformowanie ich struktury miato nastgpi¢ w wyniku filtrowa-
nia wody destylowanej kolejno pod cisnieniem: 0,5*105Pa, 01*10SPa,
2*105Pa, 3*105Pa i 4*105Pa w temperaturze 298 K i z predkoscig
liniowa nad powierzchnig membrany 3 m/s. tgczny czas pracy kazde-
go zestawu membranowego w trakcie testowania wynosit+ 36 godzin.
Nastepnie okreslano zaleznos¢ objetosciowego strumienia wody
przypadajacego na jednostke powierzchni membrany od cisnienia,
mierzac objetos¢ wody przechodzacej przez membrane w czasie 3600
s kolejno dla poszczegélnych wartosci cisnien.

Dla celéw praktycznych jakos¢ membran ocenia sie czesto wyzna-
czajac ich graniczng mase molowg (ang.cut-off), charakteryzujaca
membrany poprzez wskazanie najmniejszej masy molowej skkadnikéw
zatrzymywanych, przy okreslonym wspodczynniku retencji - zazwy-
czaj 0,90 [110]. W zwiazku z tym dla kazdej 2z badanych membran
oznaczano doswiadczalny wspédczynnik retencji biatek réznigcych
sie masami molowymi. Proces ultrafiltracji prowadzono pod cisnie-
niem 2*10sPa, przy liniowej predkosci przepdbywu 3 m/s 1 w tem-
peraturze 295 K. Stezenie biatka w nadawie byto kazdorazowo state,
wynosito 0,20 kg/m3 . Zmiany jego stezenia w TFiltracie okreslano
wyznaczajac catkowita zawartos¢ wegla organicznego za pomoca apa-
ratury Total Organie Carbon Computational System (Beckman Indus-
trial Model 915B TOCAMASTER TM).

Ultrafiltracje roztwordw enzyméw w przypadku doboru membrany i
okreslania najkorzystniejszych parametrow procesu prowadzono w
uktadzie zatezajacym, zachowujac kazdorazowo stalg wartos¢ wspot-
czynnika redukcji objetosci rowng 2. W przypadku procesu wkasci-
wego zatezania roztworéw enzymow dla kazdej serii pomiarowej
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przygotowywano roztwory enzyméw o zaltozonym wczesniej stezeniu
suchej masy (Ok. 4% mas.). W tym celu preparaty handlowe rozcien-
czano wodg destylowang.

Po kazdorazowym przepuszczeniu przez ukdad membranowy roztworu
enzymow, membrany przemywano kolejno: wodg destylowang, 0,5% roz-
tworami wodorotlenku sodowego i kwasu azotowego oraz ponownie wo-
da destylowanga. Po umyciu uktadu testowano je woda destylowang
w celu sprawdzenia ich przepuszczalnosci .

Wartosci najkorzystniejszego cisnienia transmembranowego pro-
wadzenia procesu ultrafiltracji wyznaczano w zakresie od
0,5*10SPa do 4*10SPa, predkosci przeptywu roztworu nad powierzch-
nig membrany w zakresie od 1 m/s do 4 n/s, a najkorzystniejsza
temperature prowadzenia procesu w zakresie od 275 K - 323 K.
Efektywnos¢ ultrafiltracji okreslano mierzac czas odbioru okre-
Slonej objetosci permeatu oraz wyznaczajac analitycznie: stezenie
suchej masy w retentacie i1 permeacie metodg wagowg [73], stezenie
biatka ogélnego w permeacie metoda Folina [98] oraz aktywnosci
enzymatyczne retentatu. Analizy na zawartos¢ suchej masy i biatka
og6lnego pozwolity wyznaczy¢ ich doswiadczalny wspékczynnik re-

tencji (R) opisany wzorem [110]:

R=1-c/c @)

Aktywnos¢ amylolityczng preparatéw wyznaczano metoda KIimow-
skiego i1 Rodzewicz [111]. Polegaka ona na okresleniu czasu hydro-
lizy skrobi do produktéw, ktére nie ulegaja reakcji barwnej z jo-
dem. Jednostka aktywnosci a - amylazy ((JAs) okresla takg ilos¢
enzymu, ktora hydrolizuje 1 gram skrobii do dekstryn w ciggu 1 go-
dziny w temp. 30°C.

Oznaczenie aktywnosci proteolitycznej prowadzono zmodyfikowang
metoda Ansona przy zastosowaniu hemoglobiny jako substratu [113].
Zasada oznaczenia polegata na kolorymetrycznym okresleniu steze-
nia tyrozyny i tryptofanu, przy uzyciu odczynnika Folina-Ciocal-
teau, w produktach enzymatycznej hydrolizy zdenaturyzowanej
hemoglobiny, rozpuszczalnych w kwasie trdjchlorooctowymjednostka
aktywnosci proteolitycznej (JH) okresla ilos¢ enzymu, ktéra przy
rozkkadzie hemoglobiny w standardowych warunkach ( 2% roztwér he-

moglobiny denaturowanej mocznikiem, temperatura 30 C, czas reak-
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cji 60 min. ) uwalnia taka ilos¢ produktéw rozpuszczalnych w kwa-
sie trojchlorooctowym, ktéra réownowazy w reakcji 2z odczynnikiem
Folina-Ciocalteau jeden milimol * 10 * tyrozyny.

Aktywnos¢ pektynolityczng oznaczano zgodnie z metoda Webera
i Deuela stosujac wzor Kyzlinka w modyfikacji Strmiska [112]. Do-
konywano wiskozymetrycznego pomiaru spadku lepkosci standardowego
roztworu substratu pektynowego pod wpkywem dziakania preparatu
pektynolitycznego. Jednostka aktywnosci pektynolitycznej (°PV)
okresla™w ilu litrach 0,5% roztworu substratu pektynowego mozna
osiggna¢ spadek lepkosci o 85% w czasie 5 godzin w temperaturze
20°C pod wpkywem dziakania 1 kg preparatu pektynolitycznego.

9. WEASCIWOSCI TRANSPORTOWO-SEPARACYJNE MEMBRAN ULTRAFILTRACYJ-
NYCH POD KATEM ICH ZASTOSOWANIA DO OCZYSZCZANIA 1 ZATEZANIA
BIALEK AKTYWNYCH

9.1. CHARAKTERYSTYKA POLIMERU DO PREPAROWANIA MEMBRAN

Membrany ultrafiltracyjne stosowane w technice laboratoryjnej
oraz w przemysle otrzymywane sa na ogét z polimerdéw niecelulozo-
wych [3,88,97,103]. W niniejszej pracy surowcem do wytwarzania
membran by* krajowej produkcji poliakrylonitryl (PAN) dostepny w
postaci niematowanego wkdkna anilana™, produkowany w Zak#adach
WHokien Sztucznych Chemitex - Anilana w todzi. Membrany ultrafil-
tracyjne otrzymywane z tego polimeru charakteryzuja sie podwyz-
szong odpornoscig termiczng i chemiczng w stosunku do tradycyj-
nych membran otrzymywanych z octanu celulozy. PAN wykazuje odpor-
nos¢ na dziaktanie zwigzkéw organicznych, kwasow i1 zasad (pH 1-10)
na procesy utleniania i hydrolizy oraz dziaktanie mikroorganizméw

[12,87]. Silna polarna grupa nitrylowa decyduje o wysokiej warto-

Tabela 9
Charakterystyka fizykochemiczna wkokna poliakrylonitrylowego

stosowanego do wytwarzania membran

Stezenie Lepkos¢  Lepkosc Lepkosé Dane do wzoru
polimeru wzgledna wkasciwa zredukowana Marka-Houwinka
kg/m m3/kg
2 1,44 0,44 0,220 ai=0,81
4 1,94 0,94 0,231 Ni=0,21 m /kg
5 2,18 1,18 0,237
6 2,45 1,45 0,242 K=3,92*10"5 m3/kg
8 3,03 2,03 0,254

Srednia masa molowa: 93800
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Sci parametru rozpuszczalnosci 12,3) [108]. Typowymi roz-
puszczalnikami poliakrylonitrylu sa dimetyloformamid (OMF) 1 95%
kwas azotowy. W celu scharakteryzowania polimeru oznaczono jego
mase molowg (Vi)) metodg lepkosciowa z zaleznosci Marka-Houwinka

[871:
] =K M= (€Y)

Graniczng liczbe lepkosciowa [J°] oraz lepkosci wzgledna,
whasciwg 1 zredukowang wyznaczono przy uzyciu lepkosciomierza
Ubbelohde’a, mierzac czas wypdywu samego rozpuszczalnika (OMF) i
roztworéw PAN o stezeniach 2-8 kg/m3 w temperaturze 298 K. W
tabeli 9 przedstawiono lepkosci roztwordw PAN, wartosci statych K
i [87] oraz obliczone wartosci granicznej liczby lepkosciowej
i Sredniej masy molowej (Mg) whkdkna PAN, a na rys. 11 zaleznos¢é
lepkosci roztworéw PAN w DMF od stezenia w zakresie 1-20%.

Lepkosci roztworow bdonotwdrczych oznaczano stosujgc wiskozymetr
Hopplera.

- 59 -

Logarytmiczna zaleznos¢ lepkosci PAN w DMF od stezenia

polimeru (temp.298 K)

Logarytmic dependence of PAN viscosity in DMF on the con-
centration of the polymer (temp.298 K)
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9.2. SPOSOB OTRZYMYWANIA ASYMETRYCZNYCH MEMBRAN RUROWYCH

Do preparowania membran z PAN zastosowano metode inwersji faz
[35,36,58,81,86,142,149-151] polegajaca na wylewaniu Ffilmu z
roztworu polimeru w dimetyloformamidzie OW), a nastepnie
zelowaniu go w nierozpuszczalniku (wodzie). Stosowana technika
wylewania membran z przygotowanego wczesniej roztworu
blonotwérczego polegata na formowaniu Filmu polimeru w szczelinie
pierscieniowej utworzonej pomiedzy szklana rurg do odlewania a
samocentrujgcym sie trzpieniem metalowym. W czasie tworzenia
membrany rura pozostawala nieruchomo w pozycji pionowej, a nurnik
poruszajac sie do gory Tormowak membrane na jej wewnetrznej
powierzchni.Po okreslonym czasie odparowania rozpuszczalnika rura
szklana z membrang zanurzana byda do kapieli zelujacej, z taka
samg predkoscig przesuwu,jak przy jej formowaniu. Po zakohczeniu
procesu zelowania, membrany plukano woda wodociggowa przez okres
kilku godzin w celu wymycia resztek rozpuszczalnika. Tak przygo-
towang membrane wprowadzano do rury nosnej moduu. Na rys.12
przedstawiono ukd#ad do wylewania membran rurowych.

Zmieniajac stezenie polimeru w roztworze btonotwérczym otrzy-
mywano membrany o réznej strukturze i odmiennych whasciwosciach
transportowo-rozdzielczych [139]. W badaniach zastosowano membra-
ny otrzymywane z roztworéw blonotwdrczych o stezeniu PAN w DMF
odpowiednio: 17,5; 20,0; 21,0; 21,5% mas. (symbole membran odpo-
wiednio: PAN 17,5; PAN 20; PAN 21; PAN 21,5).

Sk#ad roztwordéw blonotwdrczych oraz warunki preparowania
badanych membran przedstawiono w tabeli 10. Stwierdzono, ze mem-
brany otrzymane z roztworéw o mniejszym stezeniu polimeru charak-
teryzuja sie wiekszg porowatoscig, a tym samym wiekszym Srednim
promieniem poréw i szybkoscia transportu masy. Sa zatem bardziej
otwarte (tabela 11).
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Rys.12. Schemat urzadzenia do odlewania membran rurowych

Fig.12

1 - trzpien odlewniczy, 2 - rura odlewnicza, 3 - zamoco-
wanie rury, 4 - silnik, 5 - ukdad przekkadni, 6 - linka

nylonowa, 7 - pulpit sterowniczy

Scheme of the casting system of tubular membrane:
1 - casting bob, 2 - casting tube, 3 - fixing of the
tube, 4 - motor, 5 - gear, 6 - nylon line, 7 - control

desk
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Sk#ad roztworow btonotwérczych oraz warunki

preparowania membran ultrafiltracyjnych

Sk#ad roztworu
bionotwérczego, [7. mas]

Rozpuszczal-
Polimer nik (Dimety-

loformamid)

17,5-21,6 82,5-78,4

Pozostate warunki preparowania:

temperatura 4azni

czynnik zelujacy: woda;

czas zelowania: 600 s;

grubos¢ wylanego filmu:

zelujacej: 293 K;

0,2 mm.

Temperatura
roztworu
bdonotwér-
czego

K1

291-293

Tabela 10

Czas
odparowania
rozpuszczal-
nika

[s]

5

Tabela 11

Porowatos¢ badanych membran oznaczona metodg wagowg

Rodzaj

membrany

Porowatosc¢

1 PAN-17,5

77

PAN-20

72

PAN-21

68

PAN-21,5

60
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9.3. STRUKTURA WEWNETRZNA MEMBRAN ULTRAFILTRACYJNYCH

Na whkasnosci transportowe i selektywnos¢ membran wpkywajg w
szczegolnosci: ksztakt pordw, ich wielkos¢ i dystrybucja. Za naj-
wazniejsze metody charakteryzowania ich porowatej struktury uwaza
sie [10, 14,55,69,70,82,86,87,91, 157]:

- bezposrednig obserwacje powierzchni membrany pod mikroskopem
elektronowym [41,55,100,128,130,157];

- okreslenie cisnienia gazu,przy ktérym membrana staje sie prze-
puszczalna (metoda punktu pecherzykowego) [41,157];

- okreslenie przepuszczalnosci cieczy 1 gazéw w powigzaniu z row-
naniem Hagena-Poiseuille’a [86,100,135,157];

- badanie adsorpcji i desorpcji gazéw oraz pary wodnej [10,13,

17]-

Biorac pod uwage wczesniejsze doswiadczenia [10,12,13,15,17]»
porowatos¢ struktury stosowanych w pracy membran okreslono w
wyniku:

- analizy zdje¢ mikroskopowych przekrojéw poprzecznych membran;
- pomiaru wielkosci i dystrybucji pordow metodg punktu pecherzy-

kowego.

9.3.1. Analiza zdje¢ przekrojow poprzecznych membran wykonanych

pod mikroskopem elektronowym

Fizyczna strukture membran okreslono na podstawie analizy zdjec¢
ich przekrojoéw poprzecznych, wykonanych przy uzyciu elektronowego
mikroskopu skaningowego typu SM-35 (loel, Japonia). Po odwodnie-
niu membran kolejno w kapielach: woda-etanol, czysty etanol,
etanol-heksan oraz w czystym heksanie, wykonano ich przetomy w
ciektym azocie, a nastepnie w celu uzyskania odpowiedniego kon-
trastu przekroju pokrywano je pydem metalicznego ziota.

Na rys. 13 i 14 przedstawiono zdjecia przekrojéw membran o
réznej zwartosci, najbardziej otwartej PAN 17,5 oraz najbardziej
zwartej PAN 21,5. Stwierdzono, ze obie membrany posiadaja struk-
ture gabczasta, a wielkos¢ i ksztakt powstajgcych poréw zaleza od
stezenia polimeru w roztworze blonotwérczym. Mechanizm tworzenia
sie tego rodzaju struktury zwigzany jest z kinetyka procesu roz-
dziatu fazowego w trakcie zelowania membrany. Zaobserwowano, ze
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a
b
Rys. 14 .Mikrofotografie przekrojow poprzecznych membran z
Rys. 13. Mikrofotografie przekrojéw poprzecznych membran poliakrylonitu PAN 21,5 (powigkszenie: a) 150x; b) 300x;
c) 10000x) . R R
z poliakrylonitrylu PAN 17,5 (powiekszenie: a) 150x; UWAGA: Przy powigkszeniu: 150x lIcm=66,6nm, 300x
Icm*“33,3nm, 720x Icm=13,3(Jdm, 10000x HIcm“l,0nm
b) 300x;c. 720x)

Fig. 14. Cross-section microphotographs of polyacrylonitrile
membrane PAN 21,5 (blow up: a) 150x; b) 300x; c) 10000x).
Fig. 13. Cross-section microphotographs of polyacrylonitrile mem- Note: At magnification: 150x Icm=66,6pm, 300x

Icm-33,3nm, 720x Icm-13,3)Jm, 10000x HIcm-1,0nm
brane PAN 17,5 (blow up: &) 150x; b) 300x; c) 720x)



- 66 -

struktura membran rurowych zdecydowanie rézni sie od struktury
membran plaskich wylewanych z roztworu polimerowego o tym samym
skkadzie [12].

Membrany rurowe PAN 17,5 posiadajg duza ilos¢ makroporéw o
typowym dla nich ksztakcie ostrostupdw rozciagajacych sie prawie
wzdduz catego ich przekroju poprzecznego. Nie sg one jednak
“"'zawieszone'" pod warstwg naskorkowg, tak jak to wystepowato w
membranach p#askich, lecz uszkadzajac powierzchnie membrany
tworza wyrazny lej skierowany do jej wnetrza. Natomiast w miare
wzrostu stezenia polimeru (PAN-21,5) +tworzg sie struktury o
mniejszej ilosci pordw, ksztaktem przypominajacych krople wody,
ktoére zajmuja znacznie mniejsza czes¢ przekroju poprzecznego mem-
brany. W zwigzku z tym powierzchnia aktywnajprzez ktdra przechodzi
substancja.rozpuszczona jest bardziej ograniczona w pordéwnaniu z
membrang otwarts.

Tabela 12

Chrakterystyka porowatosci membran z PAN wyznaczona metodg

pecherzykowa (ciecz zwilzajgca - izobutanol; medium

przepuszczane - woda)
PAN 17,5 PAN 20 PAN 21 PAN 21,5

rfm] N [nf2] r[ml N [0f2] r[m] N [R2] r[m] N [0 2]

20,7 8,80 17,7 1,40*10* 17,7 1,40*10+ 17,7 1,40*101
17,7 9,32»1011 15,5 6,95*1011 15,5 6,95*1041 15,5 6,95*10*1
15,5 6,06*1012 13,8 5,32*1012 13,8 2,60*1012 13,8 1,36*1012
13,8 1,10%1013 12,4 1,06*1013 12,4 7,24*1012 12,4 3,02*1012
12,4 1,34*1013 11,3 1,54*1013 11,3 1,54*1013 11,3 9,94*1012
11,3 5,26*10*2 10,3 1,81*1013 10,3 1,35*1013 10,3 1,29*1013
10,3 5,01*1012 9,5 1,37*1013 9,5 1,58*1013 9.5 1,80*1013

8,9 0,00 8,9 4,58*1012 8,9 1,45%1013 8,9 1,79*1043
8,3 2,90*1012 8,3 1,19*1013 8,3 1,83*1013

7,8 0,00 7,8 2,47*1012 7,8 1,36*1013

7,3 0,00 7,3 1,21*1013

*

Pomiaréw dokonano dla warstwy naskérkowej o grubosci 5*10~6m.
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Charakterystyke struktury warstwy powierzchniowej oraz rozkdad
wielkosci poréw okreslono metoda pecherzykowa. WielkoS¢ porow
wyznaczono mierzgc wartos¢ cisnienia gazu koniecznego do ich ot-
warcia w membranie, natomiast dystrybucje wielkosci poréw okreslo-
no na podstawie pomiaru zaleznosci wielkosci przeptywu od cisnie-
nia zgodnie 2z prawem Poiseuille’a. W badaniach jako ciecz
zwilzajaca stosowano izobutanol,a jako medium przepuszczane wode.
Pomiary wykonano w zakresie cisnien od 0,15*10SPa do 0,5*10SPa.
Przedstawione w tabeli 12 oraz na rys. 15 wyniki opisuja:

- Sredni promien poréw;
- rozkkad wielkosci poréw (% udziat poréw o danym promieniu);
- gestos¢ porow, t. ilosS¢ poréw o danym promieniu przypadajaca

na jednostke powierzchni membrany (N).

Charakteryzujg one porowatos¢ powierzchniowej warstwy membrany
potwierdzajac ustalenia dokonane w trakcie analizy zdje¢ ich
przekrojow poprzecznych. Sredni promien poréw wszystkich membran
maleje ze wzrostem stezenia polimeru w roztworze bfonotwdrczym,co
oznacza, ze otrzymane membrany sa bardziej zwarte. Nie obserwuje
sie duzych réznic w wielkosci poréw obu membran oraz ostrego mak-
simum o zblizonym promieniu. Rozkkad wielkosci poréw w warstwie

powierzchniowej membran ma charakter rozmyty.
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9.4. TRANSPORT WODY 1 ZWIAZKOW WIELKOCZASTECZKOWYCH PRZEZ
MEMBRANY ULTRAFILTRACYJNE

Tabela 13
Transport wody przez membrany ultrafiltracyjne PAN
0 roznej zwartosci
Cisnienie Objetosciowy Przepuszczalnosé
Symbol transmembra-  strumieh wody membrany na wode

membrany  nowe

* & *
g AP * 105 [Pd] v * 10°S[ws] N 10710 [Ws.Pa
Q 0,5 2,08
1,0 3,12
@ PAN-17,5 2,0 4,49 1,81
L 3,0 5,42
gj 4,0 6,28
8
g > 0,5 1,82
) fJ 1,0 2,76
b a PAN-19 2,0 3,94 1,60
- Q 3,0 4,81
. 0 4,0 5,47
(e/*) M<paod ivizan a «cl)-
0,5 1,66
@) Meaod Hizan g § 10 538
& PAN-20 2,0 3,28 1,36
by * 3,0 4,00
Yo 4,0 4,72
AT
i 0,5 1,01
€ 1,0 1,50
o PAN-21 2,0 2,23 0,887
g v D 3,0 2,66
8 d 4,0 3,01
P g
v, oa 0,5 0,72
@ N 1,0 1,15
us PAN-21, 5 2.0 1,73 0.693
" 3,0 2,08
o o 4,0 2.27
cc u.
0,5 0,501
1,0 0,761
PAN-21,6 2,0 1,18 0,527
3.0 1,58
4.0 1,93

(+/-) Mpaod 2vizan Wartosci obliczone dla AP = 3*105Pa.
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Przed przystgpieniem do okreslenia whkasciwosci transportowo-
separacyjnych membran pod katem wykorzystania w ultrafi ltracyj-
nym oczyszczaniu i-zatezeniu preparatow enzyméw zbadano wpdyw ich
zwartosci oraz cisnienia transmembranowego na transport wody.
Badania prowadzono dla predkosci liniowej przepdywu 3 m/s, mie-

rzac objetos¢ permeatu w jednostce czasu kolejno pod cisnieniem:

0,5. 105Pa; 1.105Pa; 2.10SPa, 3.105Pa i1 4.105Pa w temperaturze
295 K. Uzyskanag charakterystyke membran przedstawiono w tabeli 13
i na rys.16. Ze wzrostem zwartosci membran zaobserwowano spadek

objetosciowego strumienia wody i przepuszczalnosci membrany na
wode.

Rys.16. Zaleznos$¢ przepuszczalnosci membrany na wode od stezenia

polimeru w roztworze blonotwdérczym (AP= 3*105Pa)

Fig.16. Dependence of the membrane permeability in relation to

water on the concentration of the polymer in the casting
solution (AP=3*10SPa)

Wartos¢ przepuszczalnosci granicznej (ang- cut-off) wyznaczono
dla badanych membran poddajac procesowi ultrafiltracji roztwory

biatek wzorcowych o réznej masie molowej (Lyzozym M = 14000,
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Albumina z jaj kurzych M =42000, Albumina z krwi wokowej M=69000,
y-Globulina M = 160000). Warunki prowadzenia procesu i uzyskane
wyniki zamieszczono w tabeli 14. Stwierdzono, ze doswiadczalny
wspotczynnik retencji biatek zalezy od porowatosci membrany, a je-
go wartos¢ rosnie ze wzrostem ich masy molowej. Na podstawie
otrzymanych wynikéw mozna wnioskowa¢, ze membrany z poliakryloni-
trylu o przepuszczalnosci na wode powyzej 0,887*10 lon/s.Pa
zatrzymuja w 90% biatka o masie molowej 42000.

Tabela 14
Doswiadczalny wspodczynnik retencji biakek o réznej masie
molowej dla membran z poliakrylonitylu o roznej zwartosci
(temperatura 298K, cisnieninie transmembranowe 3*105Pa,
liniowa predkosc¢ przepkywu 4nv/s, wspokczynnik redukcji
objetosci 2, stezenie biaktka 0,2 kg/rr'l3 )}

LW=1,81*10~I° LW=1,36*10~10 LW=0,89*10"10 LW=O-69* 10710
[w/s*Pa] [m/s*Pa] [m/s*Pa] [m/s*Pa]
Biatka
Rl R [l R [l R [l
Lyzozym
M=14000 34,2 44,3 59,1 67,2

Albumi-
na z ja, i 61,0 75,8 90,3 93,9
kurzych
M=42000

Albumin, i

z krwi 67,8 86,4 93, 1 97,8
wolowej

M=69000

y-Globu
lina 78,2 91,8 97,2 98,9

M=16000 1
1
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9.5. WYZNACZANIE DOSWIADCZALNEGO WSPOLCZYNNIKA RETENCJI BIALEK
AKTYWNYCH

0 tyrarna jakich membranach powinien by¢ prowadzony proces
ul trafidtracyjnego oczyszczania 1 zatezenia badanych roztworéw
biatek aktywnych, mialy zadecydowa¢ wyniki otrzymane z testowania
membran odpowiednimi roztworami enzyméw [23,24, 26, 27]. Powinny one
da¢ pedng charakterystyke transportowo-separacyjna membran, na
ktérych w przypadku zadowalajacych rezultatéw przeprowadzono by
dobor najkorzystniejszych parametrow procesowych. W tym celu mem-
brany o réznej zwartosci testowano roztworami preparatéw enzymow,
wyznaczajgc dla kazdej proby wielkoS¢ strumienia permeatu, a
takze aktywnos¢ enzymatyczng Tfiltratu. W tabeli 15 przedstawiono

Tabela 15
Parametry procesowe ultrafiltracji roztwordéw enzymatycznych w
procesie testacji mambran oraz charakterystyka roztworéw

testujacych
Parametry procesowe ~ Amylogal  Proteopol  Pektopol
oraz oznaczenia ana- CS BP-S PT
lityczne
cisnienie transmem-  3*105 3*10S 3*105
Parametry branowe; Pa
procesu liniowa predkos¢ 3 4 4
ultrafil- przepkyw; m/s
tracji temperatura; K 295-297 295-297 295-297
wspétczynnik reduk-
cji objetosci nadawy 2 2 2
sucha masa; kg/m3 39,3 35, 4 39,8
Nadawa aktywnosé
enzymatyczna 39, 5U 112202) 41593)

B Aktywnos¢ amylolityczng podano w jAs/cm3#
2 Aktywnos¢ proteolityczng podano w JH/em’ ,
3) Aktywnos¢ pektynoli tyczng podano w °PM/kg ,
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dane dotyczace warunkéw prowadzenia ultrafi ltra¢ji oraz charakte-
rystyke roztwordow testujacych. Wyniki pomiarow ilustrujg rys.17 i
18.Wida¢ wyraznie, ze z obnizeniem zwartosci membrany w przypadku
wszystkich trzech roztworéw enzyméw: amylolitycznego, proteoli-

Rys.17. Zaleznos¢ objetosciowego strumienia wody i permeatu od

zwartosci membrany z polakrylonitrylu

Fig.17. Dependence of the volumetric water flux and volumetric

permeate flux on the compactness of the polyacrylonitrile

membrane

tycznego i pektynolitycznego rosnie aktywno$¢ enzymatyczna fil-
tratu i objetosciowy strumien permeatu. Z zalozenia, ze straty
aktywnosci preparatu zatezonego nie powinny by¢ wyzsze od 5% (wy-
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magania postawione przez producenta preparatéw enzyméw) wynika,
ze aktywnos¢ permeatu w przypadku roztworu enzyméw amyioli tycz-
nych nie moze by¢ wyzsza od 3,95 jAs/cm3, dla proteaz nie powinna

przekroczy¢ wartosci 1122 JH/cm3, a dla enzyméw pektynolitycznych

Rys.18. Zalezno$¢ aktywnosci enzymatycznej filtratu od zawartosci
membrany

Fig.18. Dependence of the filtrate activity on the compactness of
the membrane

powinna by¢ nizsza od 416 PWkg. W tej sytuacji najkorzystniej-
szymi membranami do ultrafiltracyjnego oczyszczania poszczegol-
nych roztworow enzymow okazatly sie membrany, ktorych przepusz-
czalnosci dla wody wynosity odpowiednio:

- dla enzyméw proteolitycznych: L <0,710 10 m/s-Pa

- dla enzyméw pektynolitycznych

i anylolitycznych: L < 0,83*10~10 n/s. a

W wyniku przeprowadzonych prob ultrafiltracji enzymow
amylolitycznych aktywnos¢ filtratu dla wszystkich rodzajéw
przebadanych membran zmieniata sie w bardzo niewielkim stopniu.
Wzrost przepuszczalnosci membran w zakresie od 0,568*10_1° m/s
Pa do 1,581*10 10 m/s Pa spowodowat wzrost aktywnosci filtratu o
16%, jednak jego aktywnos¢ dla membrany najbardziej otwartej me

1,581*10_- m/s Pa stanowida zaledwie 0,2% aktywnosci nadawy.

10. DOBOR PARAMETROW PROCESOWYCH ULTRAFILTRACJI ROZTWOROW

ENZYMOW

Tabela 16

Wasciwosci membrany oraz fizyko-chemiczne whkasnosci preparatow

enzymatycznych stosowanych w wyznaczaniu najkorzystniejszych

>ZrIVDwm=E=mMms

parametréw procesowych ultrafiltracyjnego ich

oczyszczania 1 zatezania

wiasciwoaui

gestose, kg/m3
dynamiczny
wspétczynnik
lepkosci, N*s/m3
sucha masa, kg/m
stezenie biatka
ogolnego, kg/m
Aktywnosc
preparatu
pH
wartoscé
wspotczynnika
dyfuzji dla
biatka w wodzie,
2
m /s

przepuszczalnoscé

membrany w odnie-

sieniu do wody,
m/s*Pa

grubos¢ membrany,

m

Srednica wewnetrz

na suportu, m

Rodzaj preparatu enzymatycznego

Proteopol Amylogal
BP-S Cs
1018 1011
-3
1,27*10"3 1,41*10
34,6 37,1
5,8 7,4
110681~ 37,52
5,5 5,8
53*10 11
ogg *T°
0,2 * 10°3
16,5 * 10"3

11 Aktywnos¢ proteolityczng podano w JH/cm3.
?1 Aktywnosé
3) Aktywnosc

amylolityczng podano w jAs/cm3.
pektynolityczng podano w °PWkg.

0,83 *

Pektopol
PT
1020
-3
1,26*10
42,6
7,5

56903>
3,5

d_\O
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Jak juz wspomniano wczesniej, jednym z podstawowych warunkdw,
ktére powinny by¢ speknione w przypadku planowania przemystowego
zastosowania ultrafiltracji w procesie rozdzielania lub zatezania
uktadéw ciekbych, jest prawiddowe okreslenie parametrow operacyj-
nych procesu separacji membranowej, a wiec: cisnienia transmem-
branowego, liniowej predkosci przeptywu, temperatury i stezenia
nadawy -

Whasciwosci Fizykochemiczne roztworéw preparatéw enzymatycz-
nych, stosowanych do wyznaczenia najkorzystniejszych parametréw
procesowych oraz charakterystyke membran ultrafiltracyjnych
przedstawiono w tabeli 16. Wszystkie proby prowadzono w ukkadzie
zatezajacym dla wartosci wspotczynnika redukcji objetosci réwnego
2.

10.1. CISNIENIE TRANSMEMBRANOWE

Przebadano wpkyw cisnienia transmembranowego na wielkos¢ obje-
tosciowego strumienia permeatu w zakresie wartosci od 0,5*10SPa
do 4*10SPa. Otrzymane wyniki przedstawiono graficznie na rys.19.
W przypadku enzyméw proteolitycznych i pektynolitycznych zaobser-
wowano wyrazng zaleznos¢ zmiany wielkosci strumienia permeatu od
cisnienia transmembranowego. Wraz ze wzrostem jego wartosci ros-
nie znacznie objetosciowy strumien permeatu, a odchylenia ksztat-
tu krzywych obrazujacych te zaleznos¢ od lini prostej sSwiadcza o
wystepowaniu przy powierzchni membrany nasilajacego sie ze
wzrostem tego parametru zjawiska polaryzacji stezeniowej.W zwigz-
ku z tym transport przez membrany biatek aktywnych i innych
substancji rozpuszczonych nie bedzie [limitowany wydgcznie ich
whasciwosciami  transportowo-separacyjnymi, ale réwniez bedzie
kontrolowany powstajaca na granicy faz roztwdér - membrana steze-
niowg warstwg polaryzacyjna. W obu przypadkach najwyzsze wartosci
strumienie permeatu osiagnely dla cisnienia transmembranowego
4*105 Pa 1 liniowej predkosci przeptywu rownej 4 n/s. Dla Proteo-
polu BP-S przy stosowanej predkosci przepbywu 4 n/s, wzrost cis-
nienia transmembranowego w granicach od 0,5*105 Pa do 3*105 Pa
wywokat trzykrotne zwiekszenie strumienia permeatu, podczas gdy
dla Pektopolu PT wartos¢ ta wzrosta 2,5-krotnie. Dla zakresu cis-
nien od 3*105Pa do 4*10sPa dla tej samej liniowej predkosci

PERA\EATU"tof m/s

0B3GTO5C.I0WU  »reuMIEN

Rys.19.

Fig.19.

- 77 -

Zaleznos¢ objetosciowego strumienia permeatu od cisnie-
nia transmembranowego dla réznych liniowych predkosci

przepdywu preparatéow enzyméw nad powierzchnig membrany

Dependence of the volumetric permeate flux on the trans-
membrane pressure for various cross-flow velocities of

the enzyme solutions over the membrane surface
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przepdywu wzrost objetoSciowego strumienia permeatu byt juz
znacznie nizszy i dla Proteopolu BP-S wynosit 6,5%, a dla Pekto-
polu PT 8,2%. Mniejszy wpdyw cisnienia transmembranowego na wiel-
kos¢ strumienia permeatu zaobserwowano dla nizszych stosowanych
liniowych predkosci przephywu. 1 tak dla Proteopolu BP-S w grani-
cach cisnien 0,5%10SPa - 3*105Pa i dla predkosci przepkywu 1 m/s
strumienn permeatu wzrost dwa razy, podczas gdy dla zakresu cis-
nien 3*105Pa - 4*10SPa byk on tylko o 12,6% wyzszy. Dla Pektopo-
lu PT wartosci te wzrosty odpowiednio 1,5 razy i o 3,6%. W przy-
padku roztworu enzyméw amyloli tycznych nie obserwuje sie zalezno-
Sci wielkosci strumienia permeatu od stosowanych cisnien w cakym
przebadanym ich zakresie, co Swiadczytoby o tym, ze jest on limi-
towany powstajaca na powierzchni membrany warstwg polaryzacyjna.
Wartos¢ cisnienia granicznego, powyzej ktorego decydujacy wphyw
na transport masy przez membrane ma warstwa polaryzacyjna, obli-
czono ze wzoru (7).Wartosci cisnien granicznych w funkcji cisnien
transmembranowych i predkosci przepkywu w procesie ultrafiltracji
badanych roztworéw enzyméw przedstawiono na rys.20-22. W przypad-
ku enzyméw proteolitycznych i pektynolitycznych obserwuje sie wy-
razny wzrost wartosci cisnienia granicznego w zakresie od 0,5*10S
Pa do 4*10SPa dla liniowej predkosci przeptywu 1 m/s. Dla enzymow
proteolitycznych w tych warunkach rosnie ono 2,2 razy, a dla tego
samego zakresu cisnien i predkosci liniowej 4 m/s 3,3 razy. Dla
enzyméw pektynolitycznych wzrasta odpowiednio 1,6 razy i 2,7
razy. Cisnienie transmembranowe nie wpkywa na wartos¢ cisnienia
granicznego w ultrafiltracji enzyméw amylolitycznych.

W przypadku enzyméw proteolitycznych i pektynolitycznych
wzrost wartosci cisnienia transmembranowego wywoluje rowniez
uaktywnienie transportu przez membrane substancji rozpuszczonych,
o czym $wiadczy obnizanie sie wartosci wspotczynnika retencji su-
chej masy oraz wzrost stezenia biatka ogolnego w TFiltracie
(tabl.17,18). Dla proteaz w calym przebadanym zakresie cisnien,
przy statych wartosciach liniowych predkosci przeptywu 1 m/s i 4
m/s oraz w temperaturze 295 K wspodczynnik retencji suchej masy
maleje odpowiednio o 1% i1 1.5%, natomiast stezenie biatka ogdlne-
go w Ffiltracie vrosnie o 19,7% i 16,2%. Dla roztworéw enzyméw
pektynolitycznych wielkosci te odpowiednio malejg o 4% i 3,6%
oraz rosng o 19,3% 1 11,2%. W przypadku roztworéw enzyméw amylo-

litycznych wspétczynniki retencji  suchej masy i biatka w filtra-
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Rys.20. Zaleznos¢ cisnienia granicznego od cisnienia transmem-
branowego 1 liniowej predkosci przepdywu w procesie
ultrafiltracji roztworéw enzyméw proteolitycznych

Fig.20. Dependence of the limit pressure of the ultrafiltration
of the proteolytic enzyme solutions on the transmembrane

pressure and cross - flow velocity

cie ze zmiang cisnienia praktycznie nie ulegaja zmianie
(tabl. 19). Wzrost cisnien transmembranowych w zakresie 0,5-10 Pa
- 4-105 Pa w procesie ultrafiltracji wszystkich roztworéw biakek
aktywnych przy [liniowej predkosci przepbywu 4 m/s w niewielkim
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Rys.21. Zaleznos¢ cisnienia granicznego od cisnienia transmembra-
nowego i liniowej predkosci przepdywu w procesie ultra-

filtracji roztwordow enzyméw pektynolitycznych

Fig-21. Dependence of the limit pressure of the ultrafiltration
of the pektynolytic enzyme solutions on the transmembrane
pressure and cross - flow velocity

stopniu wpdywa na zmiane enzymatycznej aktywnosci ogolnej reten-
tatéw ultrafidtracyjnych wywokujac jej straty ponizej 1.5% (rys.
23-25). Dla Proteopolu BP-S i liniowej predkosci przepbtywu 1 n/s
wzrost cisnienia w tych granicach powoduje straty aktywnosci
proteolitycznej retentatu rzedu 1,8%, natomiast dla 4 m/s i tego
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Rys.22. Zaleznos¢ cisnienia granicznego od cisnienia transmembra-
nowego i liniowej predkosci przepdywu w procesie ultra-

Filtracji roztworéw enzymow amylolitycznych

Fig.-22. Dependence of the limit pressure of the ultrafiltration
of the amylolytic enzyme solution on the transmembrane

pressure and cross - flow velocity

samego zakresu cisnien wynosza one ponizej 0,6%. Dla preparatu
Pektopol PT i tych samych parametrow procesowych ultrafiltracji
straty aktywnosci enzymatycznej ksztaktuja sie odpowiednio na po-

ziomie 11,8% i 1,3%, podczas gdy dla Amylogalu CS malejg odpowie-
dnio o 4, 1% i 0,2%.
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Tabela 19
Efektywnos¢ procesu ultrafiltracji roztworéw biaktek
amylolitycznych (T=295 K)

Stezenie 11os¢
suchej biatka
Cisnienie Liniowa Wspékczynnik masy w re- ktdéra, Stezenie
transmem- predkos¢ retencji tentacie prze- biatka
branowe przepdywu suchej masy szda do ogdlnego
filtra- w fil- MEX1
t tracie
AP*10S [Pa] [s] (4| [kg/m3] 1] [kg/m3]
1 52,6 36,1 34,8 4,94
2 53,4 36,6 34,0 4,83
0,5 3 54,2 37,2 3,1 4,70
4 55,2 37,9 32,3 4,59
1 52,7 36,2 34,8 4,94
2 53,5 36,7 33,9 4,81
1,0 3 54,3 37,2 33,2 4,71
4 5, 1 37,8 32,4 4,60
1 52,8 36,2 34,8 4,94
2 53,4 36,6 33,9 4,81
1,5 3 54,4 37,3 3,1 4,70 o
4 5, 1 37,8 32,3 4,59 .  wzssie DI
1 52,9 36,3 34,7 4,93 : )
2 53, 5 36,7 34,0 4,83 1
2,0 3 54,2 37,2 3,1 4,70 1 )
4 55, 1 37,8 32,5 4,62 PoPas ! i,
m r "9H HIH : H : Ta0
1 52,7 36,2 34,8 4,94 <
2 53,5 36,7 #3,1 4,84 )
2,5 3 54,2 37,2 33,2 4,71 :
4 55,0 37,7 32,4 4,60
1 52,7 36,2 34,8 4,94 - By
2 53,6 36,8 #,1 4,84
3,0 3 54,3 37,2 33,2 4,71
4 55,2 37,9 32,3 4,59 Rys.23. Zalezno$¢ aktywnosci proteolitycznej retentatu ultrafil-
1 52,8 36,2 34,7 4,93 tracyjnego od cisnienia transmembranowego i liniowej
2 53,5 36,7 34,0 4,83 L -
3,5 3 54,4 37,3 3, 1 4,70 predkosci przephywu
4 55,1 37,8 32,4 4,60 _ _ _
Fig.23. Dependence of the proteolytic activity of the ultrafil-
1 52,8 36,2 34,7 4,93 _
2 53,6 36,8 33,9 4,81 tration retentate on the transmembrane pressure and cross
4,0 3 54,4 37,3 33,2 4,71 -
s » ’ » s - F
4 55.0 37.7 2.3 4,59 fow velocity
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Fig. 24.
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1.000

Zaleznos¢ aktywnosci pektynolitycznej retentatu ultrafil-
tracyjnego od cisnienia transmembranowego i liniowej
predkosci przepdywu

Dependence of the pectynolytic activity of the ultrafil-
tration retentate on the transmembrane pressure and Cross
- flow velocity

Rys.25.
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Zaleznos¢ aktywnosci amylolityczriej retentatu ultrafil-

tracyjnego od cis$nienia transmembranowego i liniowej

predkosci przepkywu

Dependence of the amylolytic activity of the ultrafil-
tration retentate on the transmembrane pressure and cross

- flow velocity
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10.2. LINIOWA PREDKOSC PRZEPLYWU

Przed przystgpieniem do wyznaczania, dla omawianego procesu,
najkorzystniejszej wartosci liniowej predkosci przeptywu filtro-
wanego roztworu nad powierzchniga membrany, nalezato w pierwszym
etapie badan okresli¢ charakter filtrowanego medium, a wiec czy
poddawane procesowi ultrafiltracji roztwory biatek sa cieczami
niutonowskimi czy nieniutonowskimi. Stwierdzenie tego faktu po-
zwoli4o na unikniecie koniecznosci stosowania w obliczeniach inzy-
nieryjnych uogélnionej liczby Reynoldsa wg Metznera i Reeda [85]-
Do okreslenia niutonowskiego charakteru roztworéw badanych pre-
paratow enzyméw uzyto wiskozymetru rotacyjnego Rheotest 2. Zmie-
rzone wartosci naprezen Scinajacych i skorygowane — wartosci
szybkosci Scinania pozwolidy na obliczenie lepkosci dynamicznej
badanych roztworéw. Okazato sie, ze w ustalonych warunkach cis-
nienia i1 temperatury (P = 101325 Pa, T = 298 K) krzywe phyniecia
dla wszystkich trzech preparatéw enzyméw bydy liniami prostymi
przechodzacymi przez poczgtek ukdadu wspotrzednych (rys.26-27). W
zwigzku z tym przyjeto, ze badane roztwory posiadaty wkasciwosci
phynéw niutonowskich, a ich lepkosci dynamiczne, ktorych miarg sa
wartosci wspotczynnikéw kierunkowych poszczegélnych prostych,
wynosza: dla Proteopolu BP-S T7 = 8,8-10" ﬁ—s;'m , Amylogalu 7 =
3,1-10 2 N-s/m2 i Pektopolu PT € = 13,4-10 3N-s/m2.

Na podstawie przeprowadzonch badan stwierdzono, ze dla wszyst-
kich rodzajow preparatow liniowa predkos¢ przepdywu w zasadniczy
spos6b wpdywa na wielkosS¢ objetosciowego strumienia permeatu.
Wzrost wartosci tego parametru od 1 m/s do 4 m/s w procesie

— szmbkosC Scinania mitf* </s— —

ultrafiltracji prowadzonym pod cisnieniem 0,5-10SPa i1 4*10sPa

przyczynit sie do wzrostu strumienia permeatu odpowiednio: dla Rys. 26. Krzywe plyniecia handlowych preparatéw enzymow:

enzyméw proteolitycznych 1,3 razy i 1,9 razy, dla enzymow pekty- - Proteopol BP-S (sucha masa: 380 kg/m3, aktywnosé

nolitycznych 1,6 razy i 2,7 razy, a dla biatek amylolitycznych 2,7 proteolityczna: 120 000 JH/cm3)

razy. - Amylogal CS (sucha masa: 342,4 kg/m3, aktywnos¢ amylo-
W przypadku ultrafiltracji enzyméw proteolitycznych i pektyno- lityczna: 240 jAs/cm ).

litycznych dla liniowej predkosci przepdywu 3 m/s i1 4 m/s wielko-
Sci objetosciowych strumieni permeatu w calym zakresie badanych
cidnien sg do siebie zblizone (rys. 19) i réznig sie miedzy sobg

Fig. 26. Flow curves for the commercial enzyme preparations:
- Proteopol BP-S (dry mass: 380 kg/m3, proteolytic acti-
vity: 120 000 JH/cm3
ponizej 5Sh. v ) } L
- Amylogal CS (dry mass: 342,4 kg/m3, amylolytic activity:
240 jJAS/cm3).
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— SZyBKOSC SCINANIAMO'3, Vs

Rys.27 Krzywa pyniecia handlowego preparatu enzyméw:
- Pektopol PT (sucha masa: 470 kg/m , aktywnos¢ pektyno-
lityczna: 40 000 PWkg)-

Fig-27. Flow curve for the commercial enzyme preparation:
- Pektopol PT (dry mass: 470 kg/m3,pectynolytic activity:
40 000 OPM/kg@)

Stwierdzono rowniez, ze liniowa predkos¢ przeptywu wphywa na
wielkos¢ aktywnosci enzymatycznych otrzymywanych retentatow ul-
trafiltracyjnych (rys.23-25). Przy cisnieniu réwnego 0,5*10sPa i
zakresie liniowych predkosci przepdywu od 1 m/s do 4 m/s, dla en-
zymow proteolitycznych aktywnosS¢ proteolityczna rosnie o 1,4%,
natomiast dla cisnienia 4*10SPa i tego samego przedziatu linio-
wych predkosci przeptywu-o 2,6%. W przypadku enzymoéw pektynolity-
cznych, w tych samych warunkach, rosnie odpowiednio o 14,7% i
28,3%. W procesie ultrafiltracji enzyméw amylolitycznych zalez-
nos¢ ta jest najwyrazniejsza, poniewaz w tych samych warunkach
prowadzenia procesu aktywnos¢ amylolityczna retentatu rosnie od-
powiednio o 33,5% i 39,0%.
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10.3. TEMPERATURA

W tabelach 20,21,22 przedstawiono wyniki zaleznosci objeto-

Sciowego strumienia permeatu od temperatury zmienianej w zakresie

Tabela 20
Zaleznos¢ objetosciowego strumienia permeatu od temperatury w
procesie ultrafiltracji enzyméw amylolitycznych

Cisnienie Liniowa Objetosciowy
transmembranowe predkosé Temperatura strumien
przeptywu permeatu
AP*105 [Pal [ms] Kl Jy*10°5 [ws]
295 0,372
2 303 0,482
313 0,687
323 0, 899
4
295 0,595
4 303 0,748
313 1,12
323 1,68
295 0,378
2 303 0,504
313 0,719
323 0,948
n
295 0,599
4 303 0,835
313 1,23
323 1,74

od 293 K do 323 K, przy réznych wartosciach cisnien transmembra-
nowych i liniowych predkosci przephywu. Tak jak sie spodziewano,
z podwyzszaniem temperatury rést objetosciowy strumien permeatu.

W procesie ultrafiltracji roztworéw enzyméw proteolitycznych w
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Tabela 22
Tabela 21 Zaleznos¢ objetosciowego strumienia permeatu od temperatury w
Zaleznos¢ objetosciowego strumienia permeatu od temperatury w procesie ultrafiltracji enzyméw pektynolitycznych
procesie ultrafiltracji enzymow proteolitycznych
Cidnienie Liniowa Objetosciowy
Cisnienie Liniowa Objetosciowy transmembranowe predkosé Temperatura strumien
transmembranowe predkosc Temperatura strumien przeptywu permeatu
przeptywu permeatu AP*105 [P4] sl Ki Jy*1075 [vs]
AP*105 [Pal [mvs] K] Jv*10~S [v/s]
295 0,792
295 0,860 2 4 303 0,981
2 303 1,11 313 1,16
313 1,31 323 1,34
2
295 1,03 295 0,791
3 303 1,21 2 303 0,952
313 1,42 313 1,08
323 1,27
295 1,39 9
3 4 303 1,62 295 0,984
313 1,87 4 303 1,21
323 2,12 313 1,43
323 1,65
295 1,14
2 303 1,39 295 0,887
313 1,68 2 303 1,04
4 313 1,23
295 1,43 323 1,42
3 303 1,80 A
313 2,16 295 1,07
4 303 1,28
temperaturze 323 K, pod cisnieniem 3*105 Pa i przy liniowej pred- 813 1.59
kosci przeptywu 4 m/s, w poréwnaniu z temperaturg 295 K zaobser- 323 1.73
wowano 1,5-krotne zwiekszenie wielkosci strumienia permeatu. W
procesie ultrafiltracji roztworu enzymow pektynolitycznych prowa- temeperaturze 323 K wzrosta w pordwnaniu z temperaturg 295 K 2,8
dzonym w tych samych warunkach wartos¢ ta wzrosta 1,7-krotnie, razy. Nasuwa sie zatem przypuszczenie, ze wskazane bydoby prowa-
natomiast w procesie filtracji enzyméw amylolitycznych pod dzenie procesu ultrafittra¢ji roztworéw biakek aktywnych w wyz-

cisnieniem 2*10SPa, przy liniowej predkosci przepdywu 4 n/s i w



Y/

szych temperaturach. Jednak jak wynika z rys. 28, obserwuje sie

wyrazng zalezno$¢ termostabilnosci enzyméw od temperatury i czasu

ogrzewania. W miare wzrostu tych wielkosci (po 3hw temperaturze

323 K) malejg aktywnosci enzymatyczne wszystkich preparatéw, przy

czym ich spadek procentowy jest zblizony i wynosi okoto 20% (Amy-

logal CS - 21%, Proteopol BP-S - 22% 1 Pektopol PT - 19%). W

zwigzku z tym sugeruje sie prowadzenie procesu ultrafidtracyjnego

oczyszczania i zatezania omawianych roztworéw enzyméw w zakresie

temperatur 293-298 K, poniewaz spadek aktywnosci enzymatycznej na-
wet po 3 h termostatowania byt w tych warunkach niezauwazalny.

CZAS, h

Rys. 28. Zaleznos¢ aktywnosci enzyméw od temperatury i czasu ich

ogrzewania

Fig.28. Dependence of the enzyme activities on the time of hea-

ting and the temperature
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10.4 STEZENIE NADAWY

OBEISIO0% SRMEN FEMEAIU * 10, m/s

SUCHA MASA, %

Wptyw stezenia suchej masy preparatow enzyméw na obje-

tosSciowy strumien permeatu

Effect of the dry mass of the enzymic preparation on the

volumetric permeate flux
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W kolejnym etapie badan okreslono wpdyw stezenia suchej masy
poszczegdlnych roztworéw enzyméw poddawanych ultrafiltracji na
wydajnos¢ procesu. Stwierdzono (rys. 29), ze we wszystkich przy-
padkach ze wzrostem stezenia suchej masy w nadawie maleje objeto-
Sciowy strumieh permeatu, osigagajac najnizsze wartosci dla roz-
tworéw o najwyzszych stezeniach. | tak dla Amylogalu CS wzrost
stezenia suchej masy w granicach od 2,2% do 12,5% spowodowat
9-krotne obnizenie strumienia permeatu. Dla Proteopolu BP-S spa-
dek ten byk 1l1-krotny w zakresie stezen suchej masy w roztworach
nadawy od 2.8% do 31%, a w przypadku Pektopolu PT 7-krotny dla
stezeh suchej masy w zakresie od 1.5% do 1%%.

10.5. PODSUMOWANIE

Stwierdzono, ze aby w procesie ultrafiltracyjnego oczyszczania
i zatezania omawianych roztwordéw enzyméw osiggna¢ jak najwyzszy
objetosciowy strumien permeatu i uzyska¢ najwyzsza efektywnosé
procesu, nalezy zastosowa¢ nastepujace parametry procesowe:

- enzymy amylolitycze:

cisnienie transmembranowe: 1e10S-2-105Pa;

liniowa predkos¢ przepbywu: 4 n/s;

temperatura : 293K - 298 K;

- enzymy proteolityczne i pektynolityczne:

cisnienie transmembranowe: 3-10SPa;

liniowa predkos¢ przepbywu: 3-4 m/s;

temperatura: 293K - 298 K.

W przypadku enzyméw amylolitycznych stosowanie wyzszych warto-
Sci cisnien transmembranowych jest bezcelowe z uwagi na fakt, ze
objetosciowy strumienn permeatu nie zalezy od tego parametru, a
stosowanie wyzszych jego wartosci wigze sie ze wzrostem energo-
chdonnosci procesu. Z uwagi na niskg termostabilnos¢ enzyméw pro-
ponuje sie prowadzenie procesu zatezania w zakresie temperatur
293-298 K.

Wzrost cisnienia transmembranowego w przypadku enzymow proteo-
litycznych w zakresie cisnien 0.5-105 Pa - 4-105 Pa, dla liniowej
predkosci przeptywu 4 m/s powoduje wprawdzie 3,3-krotny wzrost
objetosciowego strumienia permeatu, jednak najbardziej jego war-
tos¢ wzrasta do 2*10SPa (od 0,5*10SPa do 2*10SPa - 2,5 razy).
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natomiast dalszy wzrost cisnienia wywoluje jJuz jego mniejsze
zmiany. | tak dla cisnienia w przedziale od 2-10 Pa do 3-10 Pa
objetosciowy strumien permeatu rosnie o 23%, podczas gdy w zakre-
sie od 3-105 Pa do 4*105 Pa juz tylko o 6,5%. Zjawisko to jest w
peini uzasadnione.Cisnienie graniczne przy zastosowaniu wyzszych
wartosci cisnien transmembranowych (od 2*10SPa przy liniowej
predkosci przepbywu 4nw/s) ksztaktuje sie na poziomie 2-105Pa, a
wiec w przypadku zastosowania w procesie cisnien transmembrano-
wych wyzszych od tej wartosci o wielkosci strumienia permeatu
decyduje juz gidwnie nie jego wartos¢, ale powstajgca na powierz-
chni membrany warstwa polaryzacyjna. Dlatego sugeruje sie
prowadzenie procesu przy cisnieniu transmembranowym 3 * 105Pa i
liniowej predkosci przepdywu 4 m/s. Zastosowanie cisnienia 3*105
Pa i1 liniowej predkosci przeptywu 3 m/s powoduje obnizenie obje-
tosciowego strumienia permeatu o 6%

” Podobna sytuacja wystepuje w przypadku ultrafiltracji roztwo-
réow enzyméw pektynoli tycznych. Najwyzsza wartos¢ cisnienia gra-
nicznego przy cisnieniu transmembranowym 4*10SPa i liniowej pred-
kosci przeptywu 4n/s ksztattuje sie na poziomie 1,2-10SPa. Wzrost
cisnienia transmembranowego w zakresie od 0,510 Pa do 2*10 Pa
wywoluje az 2-krotny wzrost objetosciowego strumienia permeatu.
Przy dalszym wzroscie wartosci tego parametru obserwuje sie coraz
mniejszy przyrost w wielkosci strumienia permeatu. W zakresie
cisnien od 2*105Pa do 3*105Pa jego wartos¢ rosnie o 24%, nato-
miast przy dalszym wzroscie cisnienia od 3*10°Pa do 4*10 Pa juz
tylko o %. Dla tych samych zakresow cisnien, przy liniowej
predkosci przepdywu 3 n/s, objetosciowe strumienie permeatu sg o
okoto 1% nizsze.

Podobnie jak w przypadku enzymow amylolitycznych, proces
ultrafiltracyjnego zatezania enzyméw proteolitycznych i pektyno-
litycznych powinien by¢ prowadzony w zakresie temperatur 293 K
-298 K ze wzgledu na ich niskg termostabilnos¢.

Omawiane parametry procesowe wpdywaja rowniez na aktywnos¢ en-
zymatyczng otrzymywanych retentatéw ultrafiitracyjnych. Wzrost
cisnienia transmembranowego w zakresie od 0,5-10SPa do 4"105Pa
w procesie ultrafiltracji wszystkich roztworéw biakek aktywnych,
przy liniowej predkosci przepkywu 4 m/s, w niewielkim stopniu
wpbywa na zmiane aktywnosci enzymatycznych retentatow wywodujac
ich straty ponizej 1,9%. Natomiast wzrost cisnienia transmem-
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branowego w tym samym zakresie wartosci, jednak dla liniowej pred-
kosci przepbywu 1 m/s powoduje znacznie wyzsze jej straty. O ile
dla enzyméw proteolitycznych aktywnos¢ enzymatyczna retentatu ma-
leje wéwczas o 1,8%. to juz dla enzymbéw pektynoli tycznych straty
ksztalttuja sie na poziomie 11,8%, a dla ezyméw amylolitycznych
wynosza 4,1%.

Zaobserwowano rowniez znaczng zaleznos¢ spadku aktywnosci en-
zymatycznej badanych preparatéw od temepratury. Termostatowanie
ichwciggu 3 h w termperaturze 323 K powoduje straty aktywnosci
wszystkich retentatéw ultrafiltarcyjnych o okoto 20%.

11. ULTRAFILTRACYJINE ZATEZANIE ROZTWOROU ENZYMOW

Proces ultrafiltracyjnego oczyszczania i zatezania rozcienczo-
nych preparatéow enzymatycznych prowadzony byt w ukdadzie zateza-
Jacym, w ktorym roztwér zatezany o objetosci 60 dm’ pozostawat w
obiegu do osiagniecia zatozonej 10-krotnej objetosciowej redukcji
nadawy. W modudach stosowano wytypowane wczesniej, jako najefek-
tywniejsze, membrany =z whkdékna poiiakrylonitrylowego o przepusz-
czalnosci dla wody odpowiednio:

- dla preparatu proteolitycznego: L™= 0,69*10 10 m/s*Pa,
- dla preparatu amylolitycznego
i pektynolitycznego: L”= 0.83*10 10 m/s*Pa.

W tabelach 23 - 25 przedstawiono warunki prowadzenia procesu

zatezania oraz wyniki obrazujace jego efektywnosS¢ i1 wydajnosc.

11.1. OBJETOSCIOWY STRUMIEN PERMEATU

W przypadku wszystkich preparatow, w procesie ultrafiltracyj-
nego ich zatezania maleje strumien permeatu, przy czym w poczgt-
kowym etapie Filtracji dla Proteopolu BP-S i Pektopolu PT spadek
ten nie jest znaczny (rys. 30). Dla preparatu Proteopol BP-S
Sredni  objetosciowy strumien permeatu wynosit+ 1,34-10 /s i
zmniejszyt sie o 5,6% w poréwnaniu z wartoscig poczgtkowg
(1,42<10-5m/s), przy 10-krotnym wspodczynniku redukcji objetosci.
Dla preparatu Pektopol PT spadek wartosci S$redniego objetosciowe-
go strumienia permeatu, przy 10-krotnym wspédczynniku redukcji
objetosci, wynosit 39,1%, a jego Srednia wartos¢ wynosida 0,799*
*10Sm/s. Najwiekszy spadek objetoSciowego strumienia permeatu
zaobserwowano w procesie zatezania Amylogalu CS. Jego wartoscé
przy 10-krotnym wspédczynniku redukcji objetosci maleje 3,7 razy,
a jego wartos¢ srednia wynosida 0,350 * 10 5 m/s. SzczegOlnie du-

zy spadek J obserwuje sie w poczatkowym i koncowym okresie Ffil-
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m/s

permeatu, 3v'"io

strumien

oaigToeciowa
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Rys.30. Zaleznos¢ objetosciowego strumienia permeatu od wydajnos-
ci objetosciowej permeatu (stosunek objetosci permeatu do
objetosci roztworu zasilajacego) i wspédczynnika redukcji
objetosci (stosunek poczatkpwej objetosci nadawy do wy-
padkowej objetosci retentatu) w procesie ultrafiltracyj-
nego zatezania roztworéw enzyméw

Fig-30. Dependence of the volumetric permeate flux on the flow
yield (ratio between the volume of permeate to the volu-
me of feed) and volume reduction factor (ratio between
the initial feed volume and the volume of the resulting
retentate) during the ultrafiltration concentration of
the enzymic solutions
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tracji. Dla wspoldczynnika redukcji objetosci (VRF) wynoszacego
1,1 strumien permeatu by o 23% nizszy w pordéwnaniu z jego warto-
Scig poczgtkowg, natomiast dalszy spadek wydajnosci procesu

przedstawiat sie nastepujaco:

VRF = 1,1 - 2,0 spadek Jv = 23,2%
VRF = 2,0 - 2,5  spadek Jv = 4,5%
VRF = 2,5 - 3,3  spadek Jv = 7,6%
VRF = 3,3 - 5,0 spadek 1 = 17,0%
VRF = 5,0 -10,0 spadek 1 =36,7%

11.2. WSPOLCZYNNIK RETENCJI

Efektywnos¢ procesu ultrafiltracyjnego zatezania roztworéw en-
zymbw oceniano, wyznaczajac wsp&tczynniki retencji: suchej masy,
zwigzkéw mineralnych i biatka ogélnego oraz aktywnos¢ wkasciwg
i ogolng retentatu ultrafiltracyjnego i Tfiltratu (rys. 31-33).
Dla produktu koncowego obliczono wspétczynnik wzrostu aktywnosci
oraz ogolny wskaznik oczyszczania enzymow (tabl. 23-25).

Dla wszystkich rodzajéw roztworow biakek aktywnych obserwuje
sie gwattowny wzrost wartosci wspoiczynnikéw retencji od momentu
dwukrotnego zatezenia nadawy.

W przypadku Amylogalu CS (rys-31,32) wzrost wydajnosci objeto-
Sciowej permeatu do wartosci 0,5 wywoluje zwiekszenie stezenia
suchej masy o 11%, stezenia zwigzkéw mineralnych o 5%, a stezenia
biatka ogélnego o 23,6%. Ogdlna aktywnos¢ amylolityczna retenta-
tu wzrosta 1,8 razy. Dalsze zatezanie nadawy, przy wydajnosci ob-
jetosciowej permeatu zmieniajacej sie w granicach od 0,5 do 0,9,
powoduje dalszy wzrost tych wielkosci, w pordwnaniu z wartosciami
poczatkowymi odpowiednio 2,3-krotnie, 1,l1-krotnie, 2,5-krotnie i
3,7-krotnie.

Okazato sie, ze pomimo 10-krotnej redukcji objetosci roztworu
biatek amylolitycznych, sucha masa retentatu jest tylko
2-krotnie wieksza (tabl. 23). Znaczna czes¢ zwiazkéw matoczaste-
czkowych przeszda do fFiltratu (77,4%), a w tym az okoto 88,5%
zwigzkow mineralnych. Oczyszczony retentat ultrafi ltracyjny cha-
rakteryzowat sie wysoka og6lng aktywnoscig amylolityczng. Poczagt-
kowa ogélna aktywnoS¢ nadawy, wynoszgca 33,7 jAs/cma, wzrosta
dla retentatu do 261 jAs/cm3, a wiec 7,7 razy, podczas gdy jej
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Tabela 23
Utrafiltracyjne zatezanie preparatu amylolityczne-
go Amylogal CS (przepuszczalnos¢ membrany na wode:
0.83*10 10m/s*Pa, cisnienie transmembranowe: 2*10S
Pa, liniowa predkos¢ przepbywu: 4m/s, temperatura
295 K, wspokczynnik redukcji objetosci: 101, Sredni
objetosciowy strumien permeatu: 0.35*10 5m/s
Oznaczenie Nadawa  Retentat Filtrat
m>  60%10"3 6*10°3 54*10 3
Objetos¢ frakcji
udziat % 100 10 90
kg/m3 34,9 78,8 30,0
Sucha masa
udziat 7 100 22,6 77,4
| kg/m3 | 14,9 | 17,1 | 14,7
Zwiazki mineralne
udziat % 100 11,5 88,5
kg/m3 7,2 22,0 4.5
Biatko ogolne
udziat % 100 30,6 56,3
_ui/By "niNHZYad Od pSOIY1S0ZOod Y JAs/cm3 33,7 261 0, 14
Aktywnos¢ amylolitycz-
na udziat X 100 77,4 0.37
tooow Aktywnos¢ whasciwa JAs/mg
biatka 4,7 11,9 0,03
Wspétczynni”™ wzrostu
aktywnosci 7,7
Ogélny wskaznik oczy-
szczania enzyméw 2,5
o w # o 1) Wspotczynnik redukcji objetosci - stosunek poczatkowej

objetosci nadawy do wypadkowej objetosci retentatu.
Wspokcz™. -k wzrostu aktywnosci - stosunek aktywnosci
amyloli tycznej retentatu do aktywnosci amylolitycznej
nadawy -

0goélny wskaznik oczyszczania enzyméw - stosunek aktywno$-
ci wkasciwej retentatu do aktywnosci wkasciwej nadawy.

odo
2
o'
N
<ep

straty wynosidy 2. Aktywnos¢ whasciwa retentatu wzrosta 2,5-
krotnie, wspotczynnik wzrostu aktywnosci wynosit 7,7, a ogélny
wskaznik oczyszczania enzymow ksztaktowat sie na poziomie 2,5.

Wzrost wydajnosci objetosciowej permeatu do 0,5 , w przypadku
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zatezania preparatu enzyméw proteolitycznych Proteopol BP-S (rys.
33,34), wywoluje zwiekszenie stezenia suchej masy w retentacie
ultrafiltracyjnym o 2,4%, stezenia zwiazkéw mineralnych o 2,3%,
stezenia biatka ogdlnego o 20,3% oraz ogblnej aktywnosci proteo-
litycznej o 5,6%. Dalsze zatezenie nadawy przy wydajnosci obje-
tosciowej permeatu zmieniajacej sie w granicach od 0,5 do 0,9
prowadzi do wzrostu tych wartosci odpowiednio: stezenia suchej
masy o 17,1%, stezenia zwigzkéw mineralnych o 18%, stezenia
biatka ogolnego o 43,7, a ogolnej aktywnosci proteolitycznej
5,7 razy. 1 w tym przypadku 10-krotna redukcja nadawy roztwo-
ru proteolitycznego powoduje tylko 1,2-krotny wzrost suchej masy
retentatu (tabl. 24). Do filtratu przechodzi 88,0% substancji
matoczasteczkowych, w tym 87,9%  zwigzkéw mineralnych. Otrzymany
retentant ultrafiltracyjny cechuje sie 7-krotnie wyzsza ogolng ak-
tywnoscig proteolityczng w poréwnaniu 7 roztworem wyjsciowym, a jej
straty wynoszg 23,4%. Aktywnos¢ whasciwa retentatu wzrosta
4-krotnie, wspétczynnik wzrostu aktywnosci ksztattowat sie na po-
ziomie 6,9, a ogb6lny wskaznik oczyszczania enzyméw wynosit 4.
Natomiast  10-krotna redukcja nadawy enzymow
pektynolitycznych wywotuje réwniez niewielki 1,8-krotny wzrost
suchej masy retentatu (bl. 25). W tym przypadku do
filtratu przechodzi ponad 80% makoczasteczkowych substancji
rozpuszczonych i1 zwigzkéw mineralnych (81,%%; 87,3%). Otrzymany
retentat posiada 7,1 razy wyzsza ogolng aktywnos¢ pektynolityczng
w poréwnaniu z aktywnosciag nadawy, a jej straty wynosza 26,5%.
Aktywnos¢ whasciwa retentatu wzrasta 3,3-krotnie, wspodczynnik
wzrostu aktywnosci wynosi 7,1, a ogoélny wskaznik oczyszczania
enzymow 3,3. Tak jak w przypadku oméwionych juz wczesSniej prepa-
ratéw enzymatycznych w procesie zatezania Pektopolu PT, wzrost
wydajnosci objetosciowej permeatu do 0,5 wywokuje niewielki wzrost
wartosci wielkosci okreslajacych efektywnos¢ procesu (rys. 35, 36).
Stezenie suchej masy w retentacie rosnie tylko o 13,2%,
stezenie biakka

objetosci

stezenie zwigzkéw mineralnych o 1,8%,
ogoélnego o 31,4%, a ogolna aktywnos¢ pektynolityczna 1,9 razy.
Dalsze zatezenia nadawy od 0,5 do 0,9 wydajnosci objetosciowej
permeatu prowadzi do wzrostu stezenia suchej masy o  60,3%,
stezenia zwigzkéw mineralnych o 24,8%, stezenia biatka ogélnego
o 58,7, a ogolnej aktywnosci pektynolitycznej az 5,8 razy.
Reasumujac omawianie przedstawionych wynikéw mozna stwierdzi¢, ze
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Tabela 24

Ultrafiltracyjne zatezanie preparatu proteolity-
cznego Proteopol BP-S (przepuszczalnos¢ membrany
na wode:0.69*10”10 m/s*Pa, cisnienie transmembra-
nove: 3*105Pa, liniowa predkos¢ przepbhywu: 4 m/s,
temperatura: 295 K, wspédczynnik redukcji objeto-
Sci: 101*, Sredni objetosciowy strumien permeatu:
1.34* 10“Sm/s

Oznaczenie Nadawa Retentat Filtrat
m> 60*10"3 6*10°3 54*103
Objetosc¢ frakcji
udziat 7. 100 10 20
kg/m3 38,8 46,5 37,9
Sucha masa
udziatk % 100 12,0 88,0
kg/m3 12,5 15,1 12,2
Zwigzki mineralne
udziat / 100 12,1 87,9
kg/m3 59 10,2 4,6
Biatko ogoélne
udziat % 100 17,3 70,2
JH/cm3 12404 85959 1006
Aktywnos¢ proteolity-
czna udziat % 100 69,3 7,3
Aktywnos¢ whkasciwa JH/mg 2102 8427 368
biatka
Wspotczynnik(wzrostu 6,9
aktywnosci
OgoélIny wskaznik oczy- 4,0

szczania enzymow

D

21

Wspotczynnik redukcji objetosci - stosunek poczatkowej
objetosci nadawy do wypadkowej objetosci retentatu.
Wspodczynnik wzrostu aktywnosci - stosunek aktywnosci
proteolitycznej retentatu do aktywnosci proteolitycznej
nadawy .

0gélny wskaznik oczyszczania enzymow - stosunek aktywnosci

whasciwej retentatu do aktywnosci wkasciwej nadawy.
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Tabela 25

Ultrafiltracyjne zatezanie preparatu pektynolity-
cznego Pektopol PT (przepuszczalnos¢ membrany
na wode:0.83*10 10 m/s*Pa, cisnienie transmembra-
nowe: 3*105Pa, liniowa predkos¢ przepbywu: 4 m/s,
temperatura: 295 K, wspédczynnik redukcji objeto-
Sci: 1014, Sredni objetosciowy strumien permeatu:
0,799* 10"5m/s

Oznaczenie Nadawa Retentat Filtrat
m  60*10"3 6*10"3 54*10°3
Objetos¢ frakcji
udziatk 7. 100 10 90
kg/m3 41,6 75,5 37,8
Sucha masa
udziat 7. 100 18,0 81,9
kg/m3 11,1 14,1 10,8
Zwiazki mineralne
udziat 7. 100 12,7 87,3
| kg/m3 | 7,0 14,6 | 5.4
Biatko ogolne
udziat 7. 100 20,9 83,6
| °PM | 4159 | 29574 | 108
Aktywnos¢ pektynolity-
czna udziak 7. 100 71,2 2,3
Aktywnos¢ wlasciwa °PM/mg 0,6 2,0 0,02
biatka
Wspétczynnik wzrostu 7,1
aktywnosci
0goélny wskaznik oczy- 3,3

szczania enzymow

1* Wspokczynnik redukcji objetosci - stosunek poczatkowej
objetosci nadawy do wypadkowej objetosci retentatu.

2) Wspotczynnik wzrostu aktywnosci - stosunek aktywnosci
proteolitycznej retentatu do aktywnosci proteolitycznej
nadawy .

3) 0golny wskaznik oczyszczania enzymow - stosunek aktywnosci
whasciwej retentatu do aktywnosci wkasciwej nadawy.
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Rys.3. ZaleznosC zawartosci suchej masy oraz pozostatosci po Rys.36. Zaleznos¢ aktywnosci pektynolitycznej oraz zawartosci
prazeniu w retentacie ultraflltracyjnym od wydajnosci biatka ogdlnego w retentacie ultraflltracyjnym od wy-
objetoscionej permeatu (stosunek objetoSCi  permeatu dajnosci objetoscionej permeatu  (stosunek objetosci
do objetosci roztworu zasilajacego) 1 wspdlczynnika permeatu do objetosci roztworu zasilajacego) i wspok-
redukcji  objetosci (stosunek poczatkowej  objetosci czymnika redukcji objetosci (stosunek poczatkowej ob-
nadawy do wypadkowej objetosci retentatu) jetosci nadawy do wypadkowej objetosci retentatu)

Fig-3b. Dependence of the dry mass and residue after iquition Fig.3%. Dependence of the pectynolytlc activity of total

contents ultrafiltration retentate on the flow vyield
(ratio between the volume of permeate to the volume
of feed) and volume reduction factor (ratio between
the initial feed wolure and the wolume of the
resulting retentate)

protein in ultrafiltration retentate on the flow yield
(ratio between the wvolure of permeate to the volume
of feed) and volume reduction factor (ratio between
the initial feed volure and the volume of the resul-
ting retentate).
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12. ZAGESZCZANIE PROZNIOWE ULTRAFILTRACYJNYCH RETENTATOW ENZYMOW

Niskie wartosci suchych mas otrzymanych retentatéw ultrafiltra-
cyjnych o wysokich ogolnych aktywnosciach enzymatycznych skdonity
mnie do wykonania préb dodatkowego ich zageszczenia w wyparce
prézniowej. Proces przeprowadzono w wyparce firmy Buchi (Szwajca-
ria) pod cisnieniem 3300 Pa 1 w temperaturze 308 K. W wyniku kil-
kakrotnego zageszczania retentatéw ultrafiltracyjnych otrzymano

Tabela 26
EfektywnosS¢ oczyszczania i zatezania preparatu enzymow amylolity-

cznych metodg ultrafiltracji i zatezania prézniowego

Aktywnoscé Aktywnosé
Sucha masa  amylolityczna whasciwa
Nazwa preparatu [kg/m3] [JAs/cm ] [JAs/mg
biatka]
Nadawa (preparat
enzyméw poddawany
ultrafiltracyjnemu 34,9 33,7 4,7
oczyszczaniu 1
zatezaniu)
Retentat 78,8 261 11,8
ultrafiltracyjny

Retentat ultra-
filtracyjny zatezony 365 1200 11,8
w wyparce proézniowej

Preparat handlowy 360 240 3,2
Amylogal CS
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koncentarty enzyméw charakteryzujace sie suchymi masami zblizony-

mi do suchych mas preparatow handlowych, co umozliwido pordwnanie

ich aktywnosci ogoélnych i wkasciwych. Wzrost aktywnosci enzyma-

tycznych preparatow zageszczonych byt proporcjonalny do wielokrot-
nosci zatezenia.

W przypadku enzyméw amylolitycznych (tabl. 26) otrzymany kon-
centrat cechuje sie 5-krotnie wyzszg ogo6lng aktywnoscig amyloli-
tyczna 1 3,7 razy wyzszg aktywnoscig wkasciwg w poréwnaniu z prepa-
ratem handlowym. Dla preparatu preteolitycznego (tabl. 27) ogélna

Tabela 27
EfektywnosS¢ oczyszczania i zatezania preparatu enzyméw proteoli-

tycznych metodg ultrafiltracji i zatezania prozniowego

Aktywnosé Aktywnosc¢

Sucha masa proteolitycz- whkasciwa

Nazwa preparatu [ka/m3] na, [JH/cm3] [JH/mg
biakka]

Nadawa (preparat
enzyméw poddawany
ultrafiltracyjnemu 38,8 12404 2102

oczyszczaniu i

zatezaniu)

Retentat 46,5 85959 8427
ultrafiltracyjny

Retentat ultra- 367,9 680000 8426

filtracyjny zatezony

w wyparce prozniowej

Preparat handlowy 380,4 122000 1906
Proteopol BP-S

aktywnos¢ proteolityczna w pordéwnaniu z Proteopolem BP-S jest 5,6
razy wyzsza, a aktywnos¢ wkasciwa 4,4 razy, natomiast dla prepa-
ratu pektynolitycznego (tabl. 28) odpowiednio wartosci te sa
wyzsze 3,3 razy i 2,6 razy.
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Tabela 28

EfektywnosS¢ oczyszczania i zatezania preparatu enzymow

pektynolitycznych metoda ultrafiltraicji

Nazwa preparatu

Nadawa (preparat
enzyméw poddawany
ultrafiltracyjnemu
oczyszczaniu i

zatezaniu)

Retentat
ultrafiltracyjny

Retentat ultra-
filtracyjny zatezony

w wyparce prozniowej

Preparat handlowy
Pektopol PT

prézniowego
Aktywnosé
Sucha masa
[kg/m3]
41,6 4159
75,5 29574
460 180000
470 54000

i zatezania

Aktywnosé

pektynolity- whkasciwa
czna,[°PM/kg] [ PM/mg

biatka]

2,0

2,0

0,78

13. OCENA JAKOSCI ULTRAFILTRACYJINYCH RETENTATOW ENZYMATYCZNYCH

13.1. POROWNANIE SKUTECZNOSCI DZIALANIA PREPARATOW ENZYMOW
OCZYSZCZONYCH METODA ULTRAFILTRACJI Z PREPARATAMI HANDLOWYMI

Pod pojeciem "jakosci preparatu’” nalezy rozumie¢ nie tylko jego
wysokag aktywnosS¢ enzymatyczng, ale takze efektywnos¢ dziakania w
konkretnych procesach technologicznych. Proces ultrafiltracji
pozwala na usuniecie z cieczy pohodowlanych i z ekstratéw z
poddtoza hodowlanego roéznych zwigzkéw matoczasteczkowych, obcigza-
jJacych preparat i dzieki zatezeniu przyczynia sie do podniesienia
jego aktywnosci ogolnej i1 whasciwej. Jednakze bez przeprowadzenia
préb doswiadczalnych nad przydatnoscig produktu koncowego w
w konkretnym procesie technologicznym trudno mowi¢ o poprawie
jego jakosci.Znane sg przypadki, ze ultrafiltracja np. preparatéw
pektynolitycznych prowadzi do oddzielenia substancji wspomagaja-
cych maceracje tkanek owocow, w tym czesci enzyméw celulolitycz-
nych, przyczyniajac sie do zdecydowanego ograniczenia mozliwosci

ich wykorzystania.

13.1.1. Produkcja piwa - preparat enzyméw proteolitycznych

Enzymy proteolityczne stanowig w chwili obecnej najwazniejsza
grupe enzyméw przemystowych. Ich produkcja w 1980 r. ksztaktowata
sie na poziomie 500 t rocznie, co stanowito 38% og6lnego zuzycia
biatek enzymatycznych [60]. W przemysle spozywczym, zgkaszajgcym
duze zapotrzebowanie na ten rodzaj biaktek aktywnych, jednym z
gtownych ich odbiorcow jest przemyst piwowarski [59,74]. Stoso-
wane w nim coraz czesciej w praktyce surowce niestodowane, czyli
skrobiowe produkty roslinne zastepujgce skdd, charakteryzuja sie
niska zawartoscig enzymow, w zwigzku z czym nalezy je przerabiac
z dodatkiem stodu bogatego w enzymy, ktorych odpowiednia ilos¢

wpdywa na prawiddowy przebieg procesu zacierania.
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Przeprowadzone badania laboratoryjne miaky na celu okreslenie
mozliwosci ewentualnego uzupedniania niedoboréw enzyméw w zacie-
rze, podczas produkcji brzeczki piwnej otrzymywanej z 15% udzia-

dem w zasypie surowcow jeczmienia niestodowanego, przez dodanie

Tabela 29
Wyniki analizy chemicznej brzeczek laboratoryjnych otrzymanych
przy uzyciu 15% udziatu jeczmiennego surowca niestodowanego

z preparatami enzymatycznymi

Kontrol- Kontrol-Doswiad- Doswiad-Doswiad-

Proba
na 1| na Il czalna czalna czalna
100% 85% 85% 85% 85%
. stodu stodu stodu stodu stodu
Udziat
. 15% 15% 15% 15%
surowcow
jeczmie- jeczmie- jeczmie-jeczmie-
nia nia nia nia
0,1% 0,1% 0,1%
Oznaczenie prep. prep. prep.
handlo K K
SO 90
wego
Ekstrakt, °Blg 11 8,20 8,10 8,35 8,44 8,54
pH 5,58 5,69 5,70 5,63 5,72
Barwa, °EBC 21 6,5 9,5 11,0 11,5 12,0

Azot ogolem, mg/dm3 910,5 849,0 914,0 1025,5 1025,0
Azot
taninowy, mg/dm3 515, 1 465,7 440, 5 508,7 528, 4

Azot a-amino-

kwasowy, mg/dm3 164, 4 144.,5 181,3 189,0 203, 1
Azot koagulu-
Jacy, mg/dm3 3,4 6,0 20,3 24,3 27,3

°Blg = Ig maltozy / 100 g roztworu w temp.293 K.
2 °EBC = 36 * G&/IJ - D
J - jednostka skali jodowej odpowiadajgca barwie roztworu
powstatego przez dodanie Ien® 0,In J do 100 on’ wody des-

tylowanej -
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Tabela 30
Wyniki analizy chemicznej piw otrzymanych z brzeczek
wyprodukowanych z 15% surowca niestodowego i proteolitycznego

preparatu enzymatycznego (Srednia arytmetyczna z dwéch serii)

Préba Kontrolna Doswiad- Doswiad- Doswiad-
czalna czalna czalna
Udziat 85% skodu 85% 85% 85%
surowcow stodu stodu stodu
15% jeczmienia 15 % 15% 15%
jeczmie- jeczmie- jeczmie-
nia nia nia
0,1% 0,1% 0,1%
Oznaczenie prep. prep. prep.
handlo K50 K90
wego
Moc brzeczki
podstawowej, °Blgll 7,90 8,05 8,36 8,42
Ekstrakt:
pozorny °Big 2,14 1,69 1,05 1,82
rzeczywisty Big 3,14 2,09 3,02 3,08
Alkohol, % mas. 2,40 2,60 2,70 2,70
PH 4,60 4,67 4,79 4,73
Barwa, °EBC 8,0 8,5 8,5 9,0
Azot ogotem, mg/dm3 532,0 560,0 638, 4 626,4
Azot
taninowy, mg/dm3 248,5 262,5 311,7 329,7
1zozwigzki 22,1 21,4 20,8 18,7
Test Hartonga, cm3
nas. (NH4)ZSO4 1,2 1,2 1,5 1,5

11 I1°Blg = Ig maltozy / 100 g roztworu w temp.293 K.

do niego enzymatycznego preparatu handlowego Proteopol BP-S oraz
retentatow ultrafi%trazcyjnyéh enzymow proteolitycznych K~i  Kgo,
a takze poréwnanie skutecznosci ich dziatania z uwagi na  jakoscé
otrzymywanego piwa [28]. Wyniki przedstawiono w tabelach: 29-30.
Zarowno brzeczki doswiadczalne, jak i otrzymane z nich piwa charak-
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teryzuja sie wyzszymi zawartosciami ekstraktu nastawnego w
poréwnaniu z brzeczka podstawowg. W konsekwencji otrzymane piwa
doswiadczalne cechuje wyzsza zawartos¢ alkoholu o 6,2—0,3% mas. w
poréwnaniu z probka kontrolng.Piwa doswiadczalne posiadajg inten-
sywniejsza barwe w poréwnaniu z probka piwa kontrolnego, jednak
nie jest ona tak intensywna, jak w przypadku brzeczek (1,5-2.5°
EBC). Zawieraja wiecej o 4-17% biatka ogodem, a w tym od 5%
do 32% wiecej biatek taninowych. Nie jest to bez znaczenia dla
jakosci piwa w sytuacji, gdy uwaza sie [76,138,161], ze matoczgs-
teczkowe frakcje biatek (aminokwasy i peptydy) wpdywajg na TFer-
mentacje drozdzowa i walory smakowe piwa, a frakcje Srednie i
wielkoczasteczkowe decydujga o jego klarownosci, trwakosci piany i
trwatosci koloidalnej. Wszystkie otrzymane piwa wykazuja podobne
stezenie goryczek chmielowych (od ok 19-22 mg/dm3). Piwa 2z brze-
czek wyprodukowanych z zastosowaniem ultrafittracyjnych retenta-
tow Kso 1 K?0 oraz preparatu handlowego Proteopol BP-S wykazuja
korzystne podwyzszenie wskaznika trwatosci koloidalnej (test Har-
tonga) o 25% w pordwnaniu z probka piwa kontrolnego. Jak wynika
z analiz otrzymanych piw doswiadczalnych, zastosowanie retentatow
Kso i daje korzystne wyniki, jednak 'spkaszczenie' dyspro-
porcji w zakresie sk#adu podstawowego piw (zawartosci biakek
powstatych w toku fermentacji i lezakowania) uniemozliwia jedno-

znaczng ocenge, ktory 2z zastosowanych preparatow enzyméw jest

lepszy.

13.1.2. Test wydajnosci alkoholu ze skrobii zytniej - preparat

enzyméw amylolitycznych

Preparat handlowy Amylogal CS, jak juz wspomniano wczesniej,
ma wkasciwosci updynniania skrobi i jako gkdéwny enzym zawiera al-
fa-amylaze.Dlatego tez pordéwnawczg ocene skutecznosci dziatania
ultrafiltracyjnego retentatu enzyméw amylolitycznych (po zateze-
niu w wyparce proézniowej) z preparatem handlowym Amylogal CS prze-
prowadzono opierajac sie na wynikach testu wydajnosci alkoholu ze
skrobi zytniej [163,164]. Metoda ta polegata na przetworzeniu
skrobi w cukry fermentujace przy uzyciu preparatow
amylolitycznych i glukoamylazy, a nastepnie na przemianie przez
drozdze gorzelnicze (Saccharomyces cerevisiae) cukrow fermentuja-

cych w alkohol, ktérego stezenie po oddestylowaniu oznaczono are-
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ometrem. Badane preparaty amylolityczne stosowano w dawkach
80-103 jAs/t skrobi, a do scukrzenia skrobi stosowano glukoamyla-
ze - Glukopol P w dawce 37106 jAs/t skrobi.

Otrzymane wyniki (tabl. 31) upowazniajg nas do stwierdzenia,
ze zastosowanie procesu ultrafiltracji do oczyszczania i czescio-
wego zatezania preparatu Amylogal CS nie spowodowato istotnych
zmian w jego wkasciwosciach enzymatycznych. Dziakanie preparatow

by*o proporcjonalne do aktywnosci gkéwnego enzymu alfa-amylazy.
Tabela 31

Ocena enzymatycznych preparatéw amylolitycznych na podstawie

testu wydajnosci alkoholu ze skrobi zytniej

Oznaczenie Amylogal CS K50 K90
Zawartos¢ suchej masy, g/dm3 35,6 360,4 365,0
Aktywnos¢ a-amylazy, jAs/cm 240,0 641,0  1200,0
Wydajnos¢ alkoholu ze 100g
skrobi zytniej, cm3 64,2 64,2 64,2
K - retentat  ultrafiltracyjny po zatezeniu w wyparce

50
prézniowej (wspodczynnik redukcji objetosci w procesie

zatezania ultrafiltracyjnego wynosit 2).
- retentat ultrafiltracyjny po zatezeniu w wyparce
préozniowej (wspokczynnik redukcji objetosci w procesie

90

zatezania ultrafiltracyjnego wynosit+ 10).

13.1.3. Badanie procesu depektynizacji soku jabktkowego - preparat
enzymow pektynolitycznych

Mozliwo$¢ wykorzystania pektynolitycznego preparatu enzyma-
tycznego w przemysle winiarskim i owocowo-warzywnym jest przede
wszystkim zwigzana z obecnoscia w nim poligalakturonaz i liaz
substancji pektynowych [34]. W przeprowadzonych badaniach zdolno-
Sci  depektynizujagce 1 klarujgce preparatow pektynolitycznych
oczyszczonych i zatezonych w procesie ultrafiltracji porownano z
z dziataniem handlowego preparatu Pektopol PT wykorzystujac jako
substrat sok jabbkowy. Aktywnosci enzymatyczne zastosowanych pre-
paratéw przedstawiono w tabeli 3. W trakcie prowadzenia proéb
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Tabela 32

Wyniki oznaczeh aktywnosci Pektopolu PT oraz badanych

retentatow ultrafiltracyjnych

Aktywnos¢ enzymatyczna

Nazwa preparatu pektynoli- celuloli- proteoli- pektyno-

tyczna tyczna tyczna esterazy

°PM/g JCMC/g JH/g JPE
Pektopol PT 44600 102 6250 110
Retentat KSO 76000 153 9790 220
Retentat K90 123000 282 18300 355

K5Q- retentat ultrafiltracyjny po zatezeniu w wyparce
prézniowej (wspékczynnik redukcji objetosciw procesie
zatezania ultrafiltracyjnego wynosit 2).

KgQ - retentat ultrafiltracyjny po zatezeniu w wyparce
préozniowej (wspotczynnik redukcji objetosci w procesie

zatezania ultrafiltracyjnego wynosit 10).

depektynizacji, w sokach oznaczono nastepujgce podstawowe wskaz-
niki Ffizykochemiczne: zawarto$¢ ekstratu ogolnego, pH, lepkoscé
soku oraz wykonywano test alkoholowy na obecnos¢ pektyn [162].
Proby laboratoryjne depektynizacji soku jabdkowego wykonano wg
nastepujacego schematu [122, 162]: mycie jablek, rozdrabnianie,
thoczenie, ogrzewanie soku do temperatury 850C, sch¥adzanie do
temperatury 50°C i depektynizacja soku w tej temperaturze w cza-
sie 2 h.

W tabeli 33 przedstawiono wielkosci dawek preparatéw enzymaty-
cznych dozowanych do surowego soku jabdkowego. W czasie trwania
procesu depektynizacji wykonywano w odstepach 0,5 h  test
alkoholowy na obecnos¢ pektyn w celu okresSlenia tempa ich
degradacji. Uzyskane wyniki zamieszczono w tabeli 34. Wyniki
oznaczen  fizykochemicznych  soku surowego oraz po procesie
depektynizacji zestawiono w tabeli 35. Pozwalajg one wnioskowac,
ze oczyszczone 1 zatezone wstepnie w procesie ultrafiltracji pre-
paraty enzymatyczne sg roéwnowazne pod wzgledem jakosci i sidy

depektynizacji w porownaniu z preparatem handlowym Pektopol PT.

Kkso

90

Nazwa preparatu Dawka
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Tabela 33

Wielkosci dawek preparatéw enzymatycznych stosowanych do

depektynizacji soku jabtkowego

Dawka preparatu enzymatycznego [kg/m3]

Pektopol PT K
50 90
0,25 0, 15 0,10
0,30 0,18 0,12
0,35 0,21 0, 14
0,40 0,24 0,16
- retentat ultrafiltracyjny po zatezeniu w wyparce

prézniowej (wspédczynnik redukcji objetosci w procesie
zatezania ultrafiltracyjnego wynosit 2).

retentat ultrafiltracyjny po zatezeniu w wyparce
prozniowej (wspétczynnik redukcji objetosci w procesie

zatezania ultrafiltracyjnego wynosit+ 10).

Tabela 34

Dynamika procesu depektynizacji soku jabtkowego

Wyniki testu alkoholowego na

enzymatycznego preparatu obecnos¢ pektyn w czasie trwania

[ka/m3] procesu

0,5 h 1h 1,5 h 2h
Pektopol PT 0, 35 + + - -
0’40 - ' "
Retentat ul- 0.21 " + _ _
trafiltracyjny ?
+

K50 0,24
Retentat ul- + + _ _
trafiltracyjny 0,14

K90 0,16
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Tabela 35
Fizykochemiczne wkasciwosci surowego soku jabdkowego 1 po
procesie depektynizacji

Aktywnos¢ Dawka Sok po procesie
Preparat pektyno- preparatu Sok surowy depektynizacji

enzyma- lityczna  enzymaty-

3) 3)

tyczny cznego eks- ) ) wyniki
[°PM/kg]  [kg/m3] PH  trakt [mPa* [mPa*s] testu
P sl alkoho-
lowego
0,25 1,6 +
Pektopol 45000 0,30 3.5 12,8 3,3 1,5 +/-
PT 0,35 15 +/-
0,40 15
) 0, 15 1,6 +
K50 76000 0, 18 3,5 12,8 3,3 1.5 +/-
0,21 1.5 +/-
0,24 1,4
2 0, 10 1,5 +/-
K90 123000 0, 12 3.5 12,8 3,3 15 +/-
0, 14 1.5 +/-
0, 16 1.5
1) K5Q - retentat ultrafiltracyjny pozatezeniu wwyparce

prézniowej (wspotczynnikredukcji objetosci w procesie

zatezania ultrafi 1tracyjnego wynosit 2).

2) KRQ - retentat ultrafiltracyjny po zatezeniu w  wyparce

prozniowej (wspokczynnik redukcji objetosci w procesie

zatezania ultrafi 1tracyjnego wynosit 10).
3 D - lepkos¢ dynamiczna
+ - obecne pektyny
+/- -S$lady pektyn
- brak pektyn
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13.2. OKRESLENIE ROZKLADU MAS CZASTECZKOWYCH SKEADNIKOW PREPARA-
TOW ENZYMOW PRZED I PO ICH ULTRAFILTRACJI

W celu oceny efektywnosci procesu ultrafiltracyjnego usuwania
z roztworéw enzymow skkadnikéw matoczgsteczkowych przeprowadzono
sgczenie molekularne roztworéw poddawanych oczyszczaniu (nadawy)
oraz retentatow ultrafiltracyjnych [29]. Wiadomo, ze zasadni-
czym Kkryterium tego procesu, uwazanego rowniez za chromatografie
podziatowg, sa roznice w wielkosci czasteczek substancji rozpusz-
czonych. Czastki zbyt duze, aby wnikna¢ do ziaren zelu, przepkywa-
Ja miedzy nimi pojawiajac sie w eluacie jako pierwsze, natomiast
substancje o nizszej masie czasteczkowej wnikajg do ziaren zelu i
op6znione w ten sposéb, pojawiaja sie w eluacie w kolejnosci od
najwiekszych do najmniejszych. W badaniach proces filtracji pro-
wadzono na kolumnach o wymiarach 55 x 2,0 cm (wysokos¢ ztoza 53
cn), z szybkoscig elucji 0,104 o /min, a wypeknienie kolumn
stanowit zel dekstranowy Sephadex G-100 (Pharmacia Fine Chemicals
Szwecja) o uziarnieniu 40-120 nm. Dobdr optymalnych warunkéw pro-
wadzenia procesu Filtracji zelowej omawianych preparatéw enzyma-
tycznych oméwiono w [29 ]. Otrzymane chromatogramy nadaw i
retentatow ultrafiltracyjnych ilustrujg rys. 37-39. Na podstawie
otrzymanych wynikéw mozna wnioskowa¢, ze w przypadku wszystkich
rodzajow preparatow biatek aktywnych nadawy zawieraja przede
wszystkim frakcje skdadnikéw makoczasteczkowych. W wyniku zateza-
nia ultrafiltracyjnego Amylogalu CS (rys.37) do filtratu przeszto
78% mas. substancji rozpuszczonych, w tym 77.5% mas. skdadnikow
0 masie czasteczkowej ponizej 40 000, natomiast w retentacie pozo-
stato 0,73% mas. skkadnikéw o masie czasteczkowej powyzej 60 000,
1,6% sktadnikow o masach czasteczkowych w zakresie od 60 000 do
40 000, 18,9% mas. skkadnikow o masach czgsteczkowych od 40 000 do
500 1 0,37% mas.-to substancje o masie czasteczkowej ponizej 500.
Retentat ultrafiltracyjny Proteopol BP-S (rys. 38) w swoim
sktadzie zawierak: 0,2% mas. skkadnikéw o masach czgsteczkowych
w zakresie od 50 000 do 25 000, 1,7% mas. substancji o masach
czgsteczkowych w zakresie od 25 000 do 10 000, 9,2% mas. Ww
zakresie od 10 000 do 560 i1 O0,7% mas. skkadnikdbw o masie
czasteczkowej ponizej 560. Do Filtratu przeszto 87,4% skdadnikow

preparatu o masie czasteczkowej ponizej 25 000.
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Rys.37.

Fig.37.
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Rozk#ad mas czasteczkowych skdadnikow preparatu enzymow
amylolitycznych:

a- zaleznos¢ absorbancji od objetosci elucji,

b- zawartos¢ procentowa suchej masy w poszczegolnych

strumieniach ultrafiltracyjnych

Molecular mass distribution of the components in amylo-
lytic preparation:

a- Dependence of absorbance on the elution volume,

b- Contents of the dry mass (% mas.) in individual ultra-

filtration streams

Rys.38.
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Nadawa
50000-2501
25000-100"
10000-561 Retentat

Masa czgsteczkowa <560
Rozk¥ad mas czgsteczkowych sktadnikéow preparatu enzyméw
proteolitycznych:
a- zaleznos¢ absorbancji od objetosci elucji,
b- zalezno$¢ procentowej zawartosci suchej masy w

poszczegblnych strumieniach ultrafiltracyjnych

Molecular mass distribution of the components in proteo-
lytic preparation:

a- Dependence of absorbance on the elution volume,

b- Contents of the dry mass (% mas.) in individual ultra-

filtration streams
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M> 60000 M-60000-H 200 u<nm

nadawa
retentét

PEKTOPOL-PT

Adsorbancja, 1280nm 28 nm)

Numer frakgji (kazdao otj Jem3d)

Rys.39. Rozktad mas czasteczkowych skfadnikéw preparatu enzymow
pektynol i tycznych:
a- zaleznos¢ absorbancji od objetosci elucji,
b- zalezno$¢ procentowej zawartosci suchej masy w

poszczegdlnych strumieniach ultrafidtracyjnych

Fig. 39. Molecular mass distribution of the components in pectyno-
lytic preparation:
a- Dependence of absorbance on the elution volume,
b- Contents of the dry mass (% mas.) in individual ultr-
filtration streams
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W przypadku Pektopolu PT w retentacie ultrafidtracyjnym
(rys. 39) pozostato 18% mas. suchej masy, a w tym 2,5% mas. o ma-
sie czasteczkowej powyzej 60 000, 4,2% mas. O masie czasteczkowej
w zakresie od 60 000 do 11 200 i 11,3% mas. o masie czasteczkowej
ponizej 11 200. Do filtratu przeszdo 82% mas. substancji rozpu-
szczonych, w tym 80,5% o masie czasteczkowej ponizej 60 000.

Z porownania zakresow mas czasteczkowych skdadnikow nadaw po-
szczegllnych preparatéw enzymatycznych z zakresami mas czastecz-
kowych substancji zawartych w retentatach ultrafiltracyjnych wy-
nika, ze proces ultrafiltracji w przypadku tych ostatnich spowo-
dowat wyrazne ich przesuniecie w kierunku wartosci wyzszych.



14. MODELOWANIE PRZEPLYWU W PROCESIE ULTRAFILTRACJI ROZTWOROW
ENZYMOW

14.1_WYZNACZANIE STEZENIA BIALKA W WARSTWIE ZELOWEJ

Jak juz zaznaczono wczesniej, z modelu filmu powierzchniowego
wynika, ze objetosciowy strumien permeatu maleje wykdadniczo ze
wzrostem stezenia biatka w nadawie 1 w przypadku gdy J = 0, jego
Srednie stezenie w roztworze zasilajgcym réwna sie stezeniu w
warstwie zelowej. Stezenie biatka w warstwie zelowej wyznaczano

opierajac sie na zaleznos¢ objetosciowego strumienia permeatu (@ )

od stezenia nadawy (Cb) ekstrapolujac funkcje JV = f(Cb) dvo

wartosci =0 (rys. 40). Roztwory Proteopolu BP-S i Pektopolu PT
t

Rys.40. Zalezno$¢ objetosciowego strumienia permeatu od stezenia
biatka w nadawie

Fig-40. Dependence of the volume permeate flux on protein concen-
tration in the feed
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filtrowano pod cisnieniem 3-105Pa, przy liniowej predkosci prze-
phywu wynoszacej 4 n/s, natomiast w przypadku Amylogalu CS odpo-
wiednio: 2-105 Pa i 4 n/s. Wyznaczone w ten sposéb”stezenia bia-
ek w warstwie zelowej dla poszczegélnych preparatéw enzymow

przyjety nastepujace wartosci:

Amylogal CS - Cg= 28,4 g/dm3,
Proteopol BP-S - Cg= 72,8 g/dm3,
Pektopol PT - Cg= 57,7 g/dm3.

14. 2. WYZNACZANIEWSPOLCZYNNIKA WNIKANIA MASY

Zaleznos¢ wielkosci strumienia permeatu od warunkéw transportu
masy w procesie ultrafiltracji opisuje rownanie (3). Poniewaz
trudno jest wyznaczy¢, w omawianym procesie, grubos¢ warstwy gra-
nicznej (), wiec do roéwnania (@) wprowadza sie wspotczyn-
nik wnikania masy (K). Przyjmuje ono wéwczas posta¢ réwnania (6)
[5,109]. Opierajac sie na otrzymanej zaleznosci, znajac wielkoscé
objetosciowego strumienia permeatu oraz stezenie biatka w warst-
wie zelowej, w nadawie i w permeacie mozna z réwnania (6) wyzna-
czy¢ wartos¢ k [7]. Otrzymane wyniki ilustruje rys.41. W przypad-
ku Proteopolu BP-S i Pektopolu PT obserwuje sie wyrazng zalez-
nos¢ wspotczynnikéw wnikania masy od liniowej predkosci przepdywu
i od cisnienia transmembranowego. Ze wzrostem wielkosci tych pa-
rametréw réznice w wartosciach wspétczynnikéw wnikania masy zde-
cydowanie rosng. 1 tak przy najnizszej predkosci przeptywu
1 m/s i przy réznicy cisnien od 0,5 * 105Pa do 4 * 105Pa réznica
w wartosci wspétczynnika wnikania masy dla najnizszego i najwyz-
szego cisnienia transmembranowego w przypadku Proteopolu BP-S
wynosita 38,8%, a Pektopolu PT 10%. Natomiast przy predkosci li-
niowej rownej 4 n/s i tej samej roznicy cisnien transmembrano-
wych, dla preparatu proteolitycznego wartos¢ wspétczynnika wnika-
nia masy rosnie 2,6 razy, a dla preparatu pektynolitycznego 2.3

razy.
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Stwierdzono, ze wspokczynniki wnikania masy nie zalezg od sto-

0]
sowanego cisnienia transmembranowego w procesie ultrafiltracji
AMYLOQAL CsS SMO* Pd - _ - -
A- 05 FU roztworu enzyméw amyloli tycznych Amylogal CS, natomiast zmiana
qzl liniowej predkosci przepbywu w zakresie od 1 m/s do 4 m/s powodu-
je wzrost ich wartosci okoto 2,7 razy. Dla wszystkich preparatow
enzymatycznych istnieje réwniez wyrazna zaleznos¢ wspotczynnikow
wnikania masy od temperatury (tabl. 36-38).
Tabela 36
I Zaleznos¢ wspotczynnikéw wnikania masy od temperatury
4.0- (06 Pa
35106 Pa dla preparatu enzymow amylolitycznych
-0- a
2.5-Pa
2,0mtc5 Pa Cisnienie Liniowa Wspodczynnik
L5 1P transmembra- predkosé Temperatura wnikania
nowe przeptywu masy
1.0- (0sPa
AP*105 [Pa] [vs] Kl k*10-5 [ns]
5.0 lova
295 0, 159
2 303 0,201
313 0,290
| 323 0,381
2
4.0- (Os Pa
PEKTOPOL PT 3,5.<05Ra 295 0,263
3>0-tbPa
2.5 15 Pa 4 303 0, 327
2.0- 10s Pa 313 0,476
i Be<O5Pa 323 0, 590
10 (Os Pa
5.0-104Pa 295 0, 162
2 303 0,211
313 0,291
323 0,393
4
0 10 20 30 AO 50 60 70 295 0.266
----------------- LICZBA REyNOLDSA « 105 .- 4 303 0.364
Rys.41. Zalezno$é wspokczynnika wnikania masy od cisnienia 313 0,525
323 0,701

transmembranowego i liczby Reynoldsa

Fig.41. Dependence of the mass transfer coefficient on the trans-

membrane pressure and Reynolds number
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Tabela 37
Zaleznos¢ wspétczynnika wnikania masy od temperatury

dla preparatu enzyméw proteolitycznych

Cisnienie Liniowa Wspoétczynnik
transmembra- predkos¢é Temperatura wnikania
nowe przeptywu masy
AP*105 [Pa] [vs] K] k*10_S [ws]
295 0,256
2 303 0,309
313 0, 338
2
295 0,309
3 303 0, 345
313 0,383
295 0,403
3 4 303 0, 438
313 0,466
323 0, 470
295 0,289
2 303 0,330
313 0,359
4
295 0,380
3 303 0,451
313 0,497

Ze wzrostem temperatury od 295 K do 323 K w przypadku roztworu
enzyméw amylolitycznych ich wartos¢ rosnie odpowiednio od 2 do
2,6 razy, a dla enzymow proteolitycznych od 1,2 do 1,3 razy.
Wzrost temperatury prowadzenia procesu ultrafiltracji roztworu
enzymow pektynoli tycznych w zakresie od 295 K do 313 K wywotuje

zwiekszenie wartosci wspodczynnika wnikania masy 1,5 raza.
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Tabela 38

Zaleznos¢ wspotczynnika wnikania masy od temperatury

dla preparatu enzymow pektynolitycznych

Cisdnienie
transmembra-
nowe

AP*105 [P4]

Liniowa

predkosc¢

przeptywu
[hvs]

Temperatura

K1

295
303
313
323

295
303
313
323

295
303
313
323

295
303
313
323

295
303
313
323

Wsp6tczynnik
wnikania
masy

k*10"S [ws]

0,285
0,345
0, 394
0,441

0,263
0,310
0,342
0,396

0,348
0,415
0,498
0,526

0,290
0,332
0,383
0, 434

0,375
0, 433
0,515
0,546
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14.3_WYZNACZANIE WSPOLCZYNNIKA DYFUZJI BIALEK

Zaktadajac, ze wspédczynnik dyfuzji (O) substancji rozpuszczo-
nej nie zalezy od jej stezenia, a osraotyczneprzenikaniewody zo-
stajepominiete, proces dyfuzji przez porowataprzegrode mozna
opisa¢ réwnaniem wynikajacym z 1 prawa Ficka [40,147]:

1
D= —pn . T In [(Cl—g )/(C3—C4)] (€))
W przypadku kiedy objetosci roztwordw po obu stronach membrany sa

rowne, stalg On mozna obliczy¢ z réwnania:
0 = (SN = (/1) @

Dokonujac pomiaru szybkosci przenoszenia substancji dyfundu-
jJacej przez polimerowg membrane oraz okreslajac zmiany jej steze-
nia w czasie,z wykresu opisujacego zaleznos¢ In [(C-C )/(C -C )]
od t, bedacego funkcja liniowg, mozna wyznaczy¢ wartos¢ wspot-
czynnika dyfuzji biatek znajdujacych sie w badanych roztworach
preparatow enzymatycznych. Proces dyfuzji prowadzony byt w spe-
cjalnej komorze ze szkka organicznego, przedzielonej na potowe
membrang z poiiakrylonitrylu o powierzchni 12,4-10"% n”, grubosci
1*10 " mi porowatosci 8%, ktora przed zatozeniem byta przez
okres 12 h kondycjonowana w badanym roztworze w celu ewentualnego
unikniecia adsorbcji biatek na jej powierzchni w trakcie wkasci-
wego procesu dyfuzji. Aby potwierdzi¢ przydatnos¢ membrany z
poliakrylonitrylu do wyznaczenia wartosci wspétczynnikow dyfuzji
bialek, podjeto prébe wyznaczenia tych wielkosci dla wzorcowych
roztworéw biakek réznigcych sie masg molowg, a mianowicie: cyto-
chromu C (M = 12 500), albuminy z krwi wodowej (M = 67 000), al-
buminy z jaj kurzych (M = 44 000) i y-globuliny (M = 160 000), a
nastepnie poréwnano z wartosciami literaturowymi. Stezenia wzor-
cowych roztworéw biatek dyfundujacych wynosidy 0,5% mas., a pro-
ces dyfuzji prowadzono w temperaturze 298 K.

Przedstawione na rys. 42 wyniki wykazuja, ze wyznaczone warto-
Sci wspotczynnikéw dyfuzji biatek w roztworach wzorcowych w nie-
wielkim stopniu roéznig sie od wartosci cytowanych w literaturze
[118]. Dlatego tez przy wyznaczaniu wspodczynnikéw dyfuzji bia-
*ek aktywnych wykorzystano ten rodzaj membran. Stwierdzono, ze w

b)
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Rys.42. Wyznaczanie wspotczynnikéw dyfuzji:

a- biatek wzorcowych,
b- enzymow: amylolitycznych, proteolitycznych i

litycznych

Defination of the"diffusion coefficients:

a- standard proteins,

b- the amylolytic,

proteolytic and pectynolytic

pektyno-

enzymes
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przypadku wszystkich trzech preparatéow enzyméw szybkosS¢ dyfuzji
biatek przez membrane byka prawie jednakowa, a wyznaczony dos-
wiadczalnie wspétczynnik dyfuzji wynosit 5,3-10"7 cm2/s.

14.4. WYZNACZANIE MODULOWYCH ROWNAN TRANSPORTU MASY POZWALAJACYCH
NA OBLICZANIE SZYBKOSCI PROCESU ULTRAFILTRACJI ROZTWOROW
ENZYMOW

Wyprowadzenie modudowych réwnan opisujacych zjawisko transpor-
tu masy w procesie ultrafiltracyjnego izolowania i zatezania bia-
+ek aktywnych oparto na wzajemnej zaleznosci wspétczynnika wnika-
nia masy, whkasciwosci Ffizycznych filtrowanego medium oraz parame-

trow operacyjnych procesu, opisanej réwnaniem [30, 62]:
Sh = A * (Re)*“* ScO (€9)

Wartosci stalych A, a, B zalezg od rodzaju stosowanej membrany,
od typu modutu membranowego oraz jego parametrow ekspolatacyjnych,
a takze od rodzaju filtrowanego roztworu. Jednoczesnie brak jest
skutecznych metod  teoretycznego przewidywania ich wartosci.
Wiadomo jedynie, ze a i Bpowinny by¢ dodatnie. W zwigzku z tym,
dla kazdego ukkadu fizycznego state te muszg by¢ wyznaczone dos-
wiadczalnie. Zaleznos¢ (33) moze by¢ stosowana w przypadku Fil-
tracji prowadzonej w stakej temperaturze, w przepkywie turbulen-
tnym i w warunkach gdy stosowane cisnienie transmembranowe jest
wyzsze od cisnienia granicznego, poniewaz ponizej tej wartosci
zjawisko polaryzacji stezeniowej nie wystepuje lub jest znacznie
ograniczone 1 nie mozna woéwczas do opisu procesu ultrafiltracji
stosowa¢ teorii filmu powierzchniowego [41,56,61,106,109,120].
Stwierdzono, ze podczas pomiardow prowadzonych w temp. 295 K - 298
K, w czakresie cisnien transmembranowych zmieniajacych sie od
0,5*105Pa do 4*10SPa, oraz przy liniowych predkosciach przepty-
wu w zakresie od 1 m/s do 4 m/s gestosci i lepkosci przeptywaja-
cych roztwordow enzyméw pozostawaly praktycznie stale, w zwigzku z
czym stalg wartos¢ mialy rowniez wartosci liczby Schmidta (tabl.

39-41). W tym przypadku réwnanie (33) redukuje sie do postaci:

- Re* €]
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Tabela 39

Zaleznos¢ Re, Sc, Sh od cisnienia transmembranowego i liniowej

predkosci przepkywu w procesie ultrafiltracji preparatu enzymow

mow amylolitycznych (T=295 K, wspotczynnik redukcji objetosci:2)

Cisnienie Liniowa
transmembranowe predkosé
AP*10 [Pa5] przeptywu

[vs]
1
0,5 2
3
4
1
2
1,0 3
4
1
2
1,5 3
4
1
2
2,0 3
4
1
2
2,5 3
4
1
2
3,0 3
4
1
2
3,5 3
4
1
2
4,0 3
4

ASh — Sh(exp) - Sh(model)
Sh(model) - zgodne z réwn.34

Re

13039
26031
38962
51813

13036
26022
38962
51834

13036
26031
38948
51834

13031
26022
38962
51834

13036
26022
38962
51853

13036
26013
38962
51813

13036
26922
38946
51834

13036
26013
38948
51853

Sc

23876
23919
23971
24034

23882
23927
23971
24024

23882
23919
23980
24024

23892
2392t
23971
24024

23882
23927
23971
24016

23882
23936
23971
24034

23882
23927
23980
24024

23882
23936
23980
24016

Sh

309

657
825

309

660
822

308
501
663
825

311
498
657
819

308
498
663
825

307
498
663

309
498
666
822

310

637
828

|ASh]1)

Sh(exp)

T

NONN NORAN RPADMW NDPABEN WOBRAER, NBAWOWN NDANN NAODNDN
NOOW OO WRrOW UIPOW WOOW TR OO ©CUuUNMNO AOOO



- 136 - - 137 -

Tabela 40

Zaleznos¢ Re, Sc, Sh od cisnienia transmembranowego i liniowej

Tabela 41

‘- ) N . ) Zaleznos¢ Re, Sc, Sh od cisnienia transmembranowego i liniowej
predkosci przeptywu w procesie ultrafiltracji preparatu enzymow

redkosci przepdywu w procesie ultrafiltracji t 5
proteolitycznych (T=295 K, wspékczynnik redukcji objetosci:2) pre preepivw P 41 preparatu - enzymow

pektynoli tycznych (T=295 K, wspétczynnik redukcji objetosci: 2)

Cisnienie Liniowa )
transmembranowe predkosc JASh Cisnienie Liniowa i
" .
AP*10S [Pa] przepitywu Re Sc Sh Sh(exs) transmembranowe predkosé Re sc sh Slﬁs(t;xp)
[hwvs] o] AP*105 [Pa] przeptywu
I
1 13831 22508 358 _ [vs]
0,5 2 27653 22516 417 : 1 13688 22743 208 _
3 41462 22525 448 :
3 tso70  oonsi 479 0,5 2 27369 22750 529 -
- 3 41024 22766 770 -
1 13829 22512 486 4 54678 22775 910 -
2 27656 22514 595
22742 346 -
1,0 3 41469 22522 663 . ; ;?g?g 52745 535 _
4 35283 22525 716 - 1,0 3 41049 22752 764 -
1 13835 22503 517 4 54689 22770 922 —
2 27658 22512 719 1 13693 22735 352 4,5
1,5 3 41477 22518 865 5 >7377 29743 638 1.7
4 55288 22523 950 - 1,5 3 41052 22751 833 2,8
1 13836 22501 570 0, 45 4 54725 22755 1048 1,9
2 27658 22512 797 51 1 13695 22733 358 2,8
2,0 3 41480 22516 962 8,8
ool 2 27377 22744 622 0,80
4 55293 22522 5.6 2,0 3 41054 22750 836 2,4
1 13839 22497 573 0,17 4 54732 22752 1038 2,9
2 27663 22508 841 0, 36 1 13697 22730 357 3,1
2,5 3 41478 22517 1087 3,7
4 55306 22516 1186 3.4 2 27381 22740 615 2,0
. 2,5 3 41055 22749 833 2.8
1 13837 22498 567 0,88 4 54736 22751 1037 3,0
2 27665 22506 912 8,1 1 13696 22731 366 0, 55
3,0 3 41487 22512 1146 0,08
4 55312 22514 1255 2.3 2 27381 22740 606 3,4
; 3,0 3 41058 22747 835 2.5
1 13839 22497 567 0,88 4 54738 22750 1049 1,8
2 27650 22512 918 8,7 1 13700 22725 349 5,4
3,5 3 41491 22510 1155 9, 4 5 57384 29738 613 >3
4 55316 22512 1283 4,4 3,5 3 41059 22747 841 1.8
1 13840 22495 503 2,2 4 54740 22749 1058 0,95
2 27668 22504 784 6,9 . 13700 29724 360 2.2
4,0 3 41494 22508 1032 1,5
4 55316 22512 1264 3,0 2 27384 22737 604 5.8
: 4,0 3 41060 22745 843 1,5
4 54744 22747 1048 1,9

ASh — Sh(exp) - Sh(model )

Sh(model) - zgodne z réwn.34 ASh — Sheexp) ™ Sh(model)

Sh(model) - zgodne z réwn.34
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0
gdzie: A™ = A-Sc = const. @5

Metoda najmniejszych kwadratéw wyznaczono dla wszystkich trzech

preparatéw enzyméw wartosci statych a, otrzymujac nastepujace

réwnania modudowe transportu masy:

- dla preparatu enzyméw amylolitycznych:

Sh = 0,38 *Re0,71 (R*= 0,992) (36)
- dla preparatu enzyméw proteolitycznych:

Sh =3,02 *Re0,55 R*= 0,987) €))
- dla preparatu enzyméw pektynolitycznych:

Sh = 0,24 *Re0777 (R*= 0,987) ()

Wysokie wartosci wspotczynnikow korelacji  wielokrotnej (R* )
oraz niskie wartosci obliczonych bledéw bezwzglednych (tabl.39-
41) Swiadcza o tym, ze zaproponowane modele (rown. 34-36) trans-
portu masy opisuja poprawnie proces ultrafi ltracyjnego izolowania
i zatezania roztworow enzymow w przebadanym zakresie parametrow

procesowych.

15. PODSUMOWANIE 1 WNIOSKI KONCOWE

W pracy przedyskutowano mozliwos¢ ultrafi ltracyjnego oczysz-
czania 1 zatezania roztworéw enzymow, ktore otrzymywane w wyniku
hodowli wglebnej bakterii Bacillus subtilis (enzymy amylolityczne
i proteolityczne) i hodowli powierzchniowej nietoksynotworczego
grzyba nitkowatego Aspergillus niger (enzymy pektynolityczne),
odpowiednio w cieczach pohodowlanych i w ekstrakcie z podfoza po-
hodowlanego, stanowig niewielki procent masowy produktu koncowe-
go- 2 uwagi na fakt, ze otrzymywane w wyniku biosyntezy biatka
aktywne posiadajg zdecydowanie wyzszag mase molowg w poréwnaniu z
pozostalymi substancjami stanowigcymi balast produktu koricowego,
mozna bydo, w wyniku separacji molekularnej, w procesie ultrafil-
tracji otrzyma¢ preparaty enzymbw o znacznie wyzszej jakosci w
poréwnaniu z dostepnymi na rynku krajowym preparatami handlowymi.
Stwiedzono, ze:

1. Najkorzystniejszg membrang z wiokna poliakrylonitrylowego do
ultrafiltracyjnego zatezania roztwordw enzyméw amylolitycznych

i pektynolitycznych jest membrana, ktérej przepuszczalnos¢ na

wode jest nizsza od 0.83-10"10 m/s-Pa. Natomiast w przypadku

enzyméw proteolitycznych membrana powinna posiada¢ bardziej
zwartg strukture i charakteryzowa¢ sie przepuszczalnoscig na
wode ponizej 0,7-10710 m/s-Pa. Membrany takie zapewniajg odpo-
wiednio wysokie wartosci wspédczynnikéw retencji biakek aktyw-
nych (dla wspétczynnika redukcji objetosci nadawy réwnego 2 po-
wyzej 95%) oraz wysokie wartosci objetosciowych  strumieni
permeatow.

2_Najkorzystniejszymi parametrami procesowymi ultrafiltracyjnego
zatezania roztworow enzymow sa:

- dla roztworu biatek proteolitycznych i pektynolitycznych:
cisnienie transmembranowe=. 3*105 Pa,

liniowa predkos¢ przephywu: 3 ws" - 4 n/s,

temperatura: 295 K - 298 K,
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- dla roztworu biatek amyloli tycznych:

cisnienie transmembranowe: 2*105 Pa,

liniowa predkos¢ przephywu: 4 m/s,

temperatura: 295 K - 298 K.

3..Wwyniku procesu ultrafiltracji omawianych roztworéw enzyméw,
prowadzonego z zastosowaniem najkorzystniejszych parametrow
procesowych i przy wspétczynniku redukcji objetosci nadawy réw-
nym 10, do filtratu przechodzi od 79% do 87% substancji roz-
puszczonych, a w tym od 56% do84 % wszystkich biatek 1 okoto
80% - 90% zwigzkéw mineralnych. Wspd&dczynniki wzrostu aktywno-
Sci ogolnej retentatéw ultrafi ltracyjnych ksztaktujg sie na
poziomie 7, a ogbélne wskazniki oczyszczenia enzyméw wahajag sie
w granicach od 2,5 do 4.

4 _Retentaty ultrafiltracyjne zatezone w wyparce prézniowej O Su-
chych masach zblizonych do suchych mas preparatow handlowych
(Amylogal CS, Proteopol BP-S i Pektopol PT), cechujg sie w po-
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Sh = 0,38 * jol

(AP = 0.5*105 Pa - 4*105 Pa, u =1 m/s - dws, T = 298 K)
- dla roztworu biatek proteolitycznych:

Sh = 3,02 * Re0"55

(AP = 2%105 Pa - 4*105 Pa, u= 1m/s - 4 m/s, T = 298 K)

- dla roztworu biakek pektynolitycznych:

o, 77

Sh = 0,24 * Re

(AP = 1,2*10S Pa - 4*105 Pa, u=1m/s - 4 n/s, T = 298 K)

Znajomos¢ wspokczynnikéw wyznaczonych roéwnan pozwala na prze-
widywanie objetosciowego strumienia permeatu w procesie ultrafil-
tracyjnego oczyszczania i zatezania roztworéw enzyméw amyloli-
tycznych, proteolitycznych i pektynolitycznych, dla przebadanego
zakresu parametrow procesowych oraz dla danego rodzaju modudu

rownaniu z nimi kilkakrotnie wyzszymi aktywnosciami ogolnymi i ultrafi ltracyjnego.
wlasciwymi :

- koncentrat enzyméw amylolitycznych: ogélna aktywnos¢ amyloli-
tyczna wzrosta 5-krotnie, aktywnos¢ whkasciwa wzrosta 3,7-krot-
nie;

- koncentrat enzyméw proteolitycznych: ogolna aktywnosS¢ proteo-
lityczna wzrosta 5,6-krotnie, aktywnos¢ whkasciwa wzrosta
4,4-krotnie;

- koncentrat enzyméw pektynolitycznych: ogélna aktywnos¢ pekty-
nolityczna wzrosta 3,3-krotnie, aktywnos¢ whkasciwa wzroska
2,6-krotnie.

5_Proces ultrafiltracyjnego oczyszczania i zatezania roztworéw
preparatow enzyméw handlowych nie powoduje zmian we whkasSciwos-
ciach enzymatycznych otrzymywanych retentatow, a efektywnoscé
ich dziatania jest proporcjonalna do ogélnej aktywnosci enzy-
matycznej roztwordw.

6.Procesy ultrafiltracyjnego oczyszczania i zatezania enzymow
amylolitycznych, proteolitycznych i pektynolitycznych mogg by¢
opisane nastepujacymi modudowymi réwnaniami transportu masy:

- dla roztworu biatek amylolitycznych:
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ULTRAFILTRACYJNE OCZYSZCZANIE 1 ZATEZENIE BIALEK ENZYMOW Z GRUPY
HYDROLAZ STOSOUANYCH W PRZEMYSLE SPOZYWCZYM

Streszczenie

Przeprowadzono badania, ktérych celem byta préba kompleksowego
rozwigzania zagadnienia ultrafiltracyjnego oczyszczania i zateza-
nia enzyméw z grupy hydrolaz stosowanych w przemysle spozywczym.
Amylogal CS, Proteopol BP-S oraz Pektopol PT sg handlowymi prepa-
ratami enzymow produkowanymi w Zakdadach Rolno-Przemystowych
"Pektowin”™ w Jasle.

W pierwszym etapie badan okreslono charakterystyke fizykoche-
miczng ultrafiltracyjnych membran z poliakrylonitrylu na podsta-
wie badan ich struktury i wkasciwosci transportowo-separacyjnych
pod katem wykorzystania do oczyszczania i zatezania preparatow
biatek aktywnych. Nastepnie wyznaczono najkorzystniejsze parame-
try operacyjne procesu ultrafiltracji majace wphyw na jego wydaj-
nos¢ i efektywnos¢. Dokonano oceny jakosci otrzymanych retentatéw
enzymow porownujac skutecznos¢ ich dziatania z preparatami hand-
lowymi w konkretnych procesach technologicznych.

W celu dokkadniejszej oceny efektywnosci procesu ultrafiltra-
cyjnego usuwania z roztworéw biatek aktywnych skdadnikow matoczag-
steczkowych, procesowi saczenia molekularnego poddawano frakcje
nadaw i1 retentatow ultrafiltracyjnych.

W konicowej fazie badan dokonano proby matematycznego opisu
zjawiska transportu masy w omawianych procesach, bazujac na
whasciwosciach Fizycznych filtrowanych mediéw oraz wyznaczonych
najkorzystniejszych parametrach operacyjnych. ZnajomosS¢ wartosci
stezen biatek na granicy faz roztwor - membrana, ich wspékczynni-
kow dyfuzji oraz wartosci wspétczynnikéw wnikania masy pozwolida
na zaproponowanie réwnan o charakterze og6élnym, umozliwiajgcych
okreslanie wielkosci objetosciowego strumienia permeatu dla roéz-
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nych warunkéw prowadzenia procesu ultrafiltracji i roznych wkas-
ciwosci fizykochemicznych roztworéw enzyméw, co jest bardzo po-
mocne w projektowaniu procesu ich zatezania i oczyszczania.

ULTRAFILTRATION PURIFICATION AND CONCENTRATION OF THE ENZYME PROTEINS OF
HYDROLASE GROUP, USED IN THE FOOD INDUSTRY

Summary

The studies were carried out, aim of which was attempt to complex solution the problem of
ultrafiltration purification and concentration of the hydrolase group enzymes used in the food industry.
Amylogal CS, Proteopol BP-S and Pektopol PT are commercial enzyme preparations produced in

Food-Industrial Plant in Jaslo.

In the first stage of investigations the physicochemical characteristic of ultrafiltration membranes was
determined, basing on the studies of their structure and transport-séparation properties in respect to
purification and concentration of active protein preparations. Next, the optimal values of the
operational parameters of the ultrafiltration process, which influenced their efficiency and
effectiveness, were determined. The quality evaluation of the obtained enzyme retentates has been
made, by comparison of their effectiveness with commercial preparations in the actual technological
processes.

In order to more accurate evaluation of the ultrafiltration removal of low-moleculat weight substances
from solution of active proteins, the feed and retentates fractions were processed to molecular
filtration.

In the final stage of investigastions the attempt of mathematical description of mass transfer
phenomenon in the discussed processes, has been made, basing on the physical properties of the
filtered medium and determined optimal process parameters. The knowledge of the data of the
protein concentration at the interface membrane-solution, their diffusivity and mass transfer
coefficients, permits to suggest the general equations to calculate the volume permeate flux values
for various conditions of the process parameters and various physicochemical properties of the

enzyme solution, which is very helpful in designing of their concentration and purification process.



YNbTPA®LLILTPALINOHHAA OYMCTKA W  KOLWEILTPUPOBAHVE BEJIKOB

M3 TPYMMbl [OAPONA3  MPUMEHIEMBIX B MLWEMEPEPABATLIBAIOLLE
MPOMbILLITEHHOCTU

Pe3tome

Lenbto npoBefeHHbIXmnccnefoBaHnii Cuna nonbiTKa KOMMAEKCHOro
peweHna Bonpoca ynbTpaunbTpaynoHHON OYMUCTKM W KOHUeHTpauumn
depMeHTOB M3 rpynnbl rnMaponas npuMeHsAeMbliX B nuvuwenepepabaTbiBatoLLei
npomblwneHHocTn. Amwunran Cb, MpoTteonon BP-6 un MNektonon PT,aBnsA-
l0TCA npenapatamu (GepmMeHTOB, HaxogAWMMUCA B TOpProesne, MNPOU3BO-
OMbIMM Ha 3aBofe "lMeKToBUH" B r.dAcno.

Ha nepBoHauyanbHOM 3Tane wuccnegosaHmint Oblna onpepgeneHa PU3NKO-XUMU-
yeckas xapakTepucTumka ynbTpadunbTpaymowix mMemOpaH M3 NonAMakpuno-
HUTpWUNa, Ha OCHOBe uUCCNef0BaHWA WX CTPYKTYpbl U TpaHCNOPTHO-cena-
paTuBHbLIX CBOMCTB, C YYETOM WX WUCMONb3OBAHWUA [NA OYNCTKU W KOH-
LeHTpMpoOBaHUA-NpenapaToB akKTUBHbIX 6enkos'. 3aTem, O6blIM onpegeneHbl
camble BbIFrOAHble OrnepaTuUBHbIe MNapameTpbl Npouecca ynbTpadunbTpaunu,
OoKasblBawlle BAWAHWE Ha ero MNpPoun3BOANTENbHOCTb U 3PAPEKTUBHOCTL.
Bbina npoBefeHa TOXe OLeHKa KayecTBa MONYyYeHHbIX PeTeHTaHTOB depMeH-
TOB, NYyTEM cpaBHeHUA 3PPEKTUBHOCTU UX AeNCTBUA W AelicTBUA npenapa-
TOB HaxofAaWMXCA Ha pblHKe, B OMNpefeneHHbIX TEXHONOTMYeCcKUX npoueccax.
Ana 6onee TOYHOW OUEHKU 3PPEKTUBHOCTU npouyecca ynbTpaduibTpaLMoOHHO-
ro yganeHus u3 pacTBOPOB aKTUBHbIX O6E1KOB HWU3KOMONEKYNAPHbLIX KOMMO-

HEHTOB, MpPaKuUM cague W yNbTPapUALTPALLMOHHbLIX pPeTeHTAaHTOB noAagaBa-

NNCb MpoLueccy MONEKYNSAPHOW unbTpauunmn.

159 -

Ha koHeuyHOM 3Tane wuccnegoBaHuii Obina NpoBefeHa MNOMbITKa MaTemaTuyec-
KOro npefcTaBfeHUs SBAeHUS TpaHcnopTa MacCbl B paccMaTpuMBaeMbiX Mpo-
Leccax, C Y4Y4€TOM (PU3NYECKUX CBOWCTB (PUALTPOBAHHbIX paboumx Ten, u
onpefeneHHbIX, CambIX BbIFO4HbIX OMepPaTuBHbLIX MNapamoTpoB. 3HaHMe 3Haue-
HUA KOHUEeHTpauunm 6enKoB Ha rpaHuue a3 pacTtBop - MembpaHa, WX KO-
apchnumeHTa gnddysnm, a TakxkKe 3HadeHUN KOIPPULMEHTOB MaccooThauu,

Mno3BONMNO MNPEANOXKUTL YpaBHEHUA o6llero Buaa, Jawolye BO3MOXXHOCTb

onpeaennTb 3HadYeHUsA O6BLEMHOW CTPywm Nepmearta, ANS pasHbIX YCNOBWUIA

BeAEeHUA rnpouecca ynbTpapuiabTpaummn, n pasHbiX U3NKOXUMUYECKUX

CBOMCTB pacTBOPOB (PepMeHTOB, 4YTO SABNSAETCSH O4YeHb MONe3HbIM MpPU MpPo-

eKTnpoBaHUN npouecca UX KOHUEHTPUMPOBaHUA U OYUCTKWU.






