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Opory permeacji w procesach odzysku wody
za pomoc¹ membran rurkowych

Wprowadzenie

Du¿e zu¿ycie wody stosowanej w przemyœle mleczarskim
w operacjach mycia instalacji procesowych sprawia, ¿e coraz
wiêksze zainteresowanie budz¹ techniki membranowe stwa-
rzaj¹ce mo¿liwoœæ odzyskiwania wody poprodukcyjnej w celu
jej powtórnego wykorzystania. Dzia³ania w tym kierunku po-
dejmowane s¹ w ró¿nych bran¿ach przemys³u. Do wstêpnego
usuwania sk³adników niepo¿¹danych lub odzysku substancji
wartoœciowych (np. bia³ek) czêsto wykorzystuje siê procesy
mikro- i ultrafiltracji [1–4], podczas gdy wysokie wymagania
jakoœciowe wody wtórnej mo¿e zapewniæ tylko proces odwró-
conej osmozy [5].

Czêœæ eksperymentalna

Otrzymywan¹ w warunkach przemys³owych wodê po
p³ukaniu urz¹dzeñ procesowych w zak³adzie mleczarskim
poddawano separacji w procesach ultra- (UF) i nanofiltracji
(NF) na stanowisku pilotowym przedstawionym w pracy [6].
Stosowano membrany rurkowe polskiej produkcji typu
FPA20 (UF) i AFC30 (NF) o zdolnoœci rozdzielczej odpowied-
nio 200 kDa i 75% CaCl2, umieszczane w szeregowym module
ciœnieniowym typu B1 [6]. Procesy separacji prowadzono
w trybie okresowym, tzn. z zawracaniem koncentratu do
zbiornika zasilaj¹cego. W celu otrzymania informacji o zmia-
nach szybkoœci i oporu permeacji w odstêpach 2÷5-minuto-
wych metod¹ wagow¹ okreœlano iloœæ permeatu otrzymywan¹
w czasie procesu rozdzia³u. Sk³ad chemiczny cieczy poddawa-
nych separacji oraz produktów rozdzia³u analizowano stan-
dardowymi metodami, stosowanymi w przemyœle mleczar-
skim.

Wyniki i ich analiza

Warunki prowadzenia procesów rozdzia³u podano w tabl. 1.
Pomimo przesz³o dwukrotnie wiêkszego ciœnienia transmem-
branowego szybkoœæ permeacji w procesie nanofiltracji by³a
zdecydowanie mniejsza ni¿ w procesie ultrafiltracji (Tabl. 1).
Konsekwencj¹ ró¿nej zdolnoœci rozdzielczej membran by³a
ró¿nica w sk³adzie chemicznym permeatu otrzymywanego
w obu rodzajach procesu (Tabl. 2). Zmiany sk³adu surowca
poddawanego rozdzia³owi odzwierciedla³y rzeczywist¹ zmien-
noœæ tego rodzaju wody poprocesowej wystêpuj¹cej w warun-
kach przemys³owych. Permeat otrzymywany w procesie na-
nofiltracji by³ klarowny i praktycznie nie zawiera³ substancji
organicznych – œladow¹ zawartoœæ zwi¹zków azotowych w
permeacie nale¿y przypisaæ obecnoœci tzw. azotu niebia³kowe-
go. Permeat po procesie ultrafiltracji zawiera³ jednak sub-

stancje pochodzenia organicznego, co œwiadczy o koniecznoœci
poddania takiego medium ponownej separacji np. z wykorzy-
staniem membran do odwróconej osmozy. Wynika st¹d, ¿e
proces UF mo¿e byæ stosowany w praktyce tylko jako wstêp-
na operacja pozwalaj¹ca na odzyskiwanie z pop³uczyn sub-
stancji wielkomolekularnych, podobnie jak w innych ga³ê-
ziach przemys³u [2, 3].

Tablica 1
Warunki prowadzenia procesów separacji wody poprocesowej

Proces

Ciœnienie

�PTMP

[MPa]

Prêdkoœæ
liniowa

u [ms-1]

Œredni
strumieñ
permeatu

J [ms-1]

Œredni opór
permeacji

R [m-1]

UF11 0,60 2,18 9,32�10-6 6,49�1010

UF12 0,61 2,18 11,0�10-6 5,74�1010

UF13 0,61 2,18 8,59�10-6 7,17�1010

NF01 1,29 1,63 4,15�10-6 3,68�1014

NF02 1,27 1,63 5,47�10-6 2,44�1014

W czasie ka¿dego eksperymentu wystêpowa³ wyraŸny spa-
dek jednostkowego strumienia permeatu J definiowanego
wyra¿eniem

J
dV
A d

	
�

(1)

Odbiór permeatu prowadzi³ do wzrostu koncentracji C
sk³adników w strumieniu zasilaj¹cym, co przek³ada³o siê na
wzrost oporu i spadek szybkoœci procesu. Zmiany szybkoœci
procesu rozdzia³u w zale¿noœci od chwilowych wartoœci stê¿e-
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Rys. 1. Zmiany szybkoœci permeacji w zale¿noœci od koncentracji
suchej masy w nadawie w procesach ultrafiltracji (UF) i nano-

filtracji (NF) wody poprocesowej
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nia sk³adników suchej masy nadawy C zilustrowano na
rys. 1. W pocz¹tkowej fazie doœwiadczenia spadek wielkoœci J
by³ gwa³towny, po czym nastêpowa³a tendencja do ustalania
siê równowagowej wartoœci strumienia permeatu. Koncentra-
cja suchej masy w nadawie mia³a jednak decyduj¹cy wp³yw
na wielkoœæ strumienia równowagowego, co jest zgodne z ob-
serwacjami innych autorów [7].

Szybkoœæ zmian strumienia J ze wzrostem stê¿enia sk³ad-
ników suchej masy w procesach NF by³a istotnie wiêksza ni¿
w procesach UF. Znajduje to odzwierciedlenie w wartoœciach
parametrów równañ regresji podanych na rys. 1. Przyczyn¹
tych ró¿nic by³y najprawdopodobniej ró¿ne mechanizmy de-
pozycji cz¹stek nadawy na powierzchni membrany i blokowa-
nia porów [8]. Podstaw¹ do tego przypuszczenia jest przebieg
zmian oporu procesu R w funkcji objêtoœci odebranego perme-
atu, przy czym wielkoœæ R powi¹zana jest ze strumieniem
permeatu równaniem

R
P

J
TMP	

�

�
(2)

Wielkoœci oporów pemeacji na stanowisku doœwiadczalnym
wyposa¿onym w membrany rurkowe by³y porównywalne
z wynikami analizy pracy urz¹dzeñ przemys³owych z modu-
³ami spiralnie zwijanymi zarówno w procesach ultrafiltracji
[9], jak i nanofiltracji we wczeœniejszych eksperymentach [6].
Jakoœæ wody odzyskiwanej po procesie nanofiltracji mo¿e byæ
wystarczaj¹ca do jej powtórnego wykorzystania do mycia np.
posadzek lub pojazdów, ale gwa³towny wzrost oporu w proce-
sie NF (Rys. 2) wskazuje jednak na potrzebê prowadzenia
dalszych badañ w celu optymalizacji warunków procesu roz-
dzia³u.

Podsumowanie

Szybkie zmiany strumienia permeatu w pocz¹tkowym sta-
dium procesów ultrafiltracji wskazuj¹ na potrzebê okreœlenia

krytycznej wielkoœci strumienia i prowadzenie procesu przy
ni¿szym ciœnieniu na dop³ywie do jednostki membranowej
tak, aby podczas pracy stacji w warunkach przemys³owych
strumieñ permeatu by³ mniejszy od wielkoœci krytycznej [10].

W procesach nanofiltracji ze wzrostem stê¿enia sk³adników
suchej masy mleka w strumieniu zasilaj¹cym wyst¹pi³y istot-
ne ró¿nice tempa wzrostu oporu permeacji. Mo¿e to mieæ
zwi¹zek z ró¿nymi mechanizmami blokowania porów mem-
brany i ró¿nicami w fizykochemicznych charakterystykach
strumienia zasilaj¹cego. Czynniki te wskazuj¹ na potrzebê
prowadzenia dalszych badañ w kierunku identyfikacji me-
chanizmów foulingu i okreœlenia powi¹zañ ze sk³adem oraz
w³aœciwoœciami strumienia zasilaj¹cego. W szczególnoœci do-
tyczy to wartoœci pH, której w przedstawionych eksperymen-
tach nie korygowano oraz sporz¹dzenia charakterystyk roz-
k³adów wielkoœci cz¹stek w nadawie.

Oznaczenia

A – powierzchnia membrany, [m2]
C – stê¿enie objêtoœciowe, [kgm-3]

�PTMP – ciœnienie transmembranowe, [Pa]
J – jednostkowy strumieñ permeatu, [ms-1]
� lepkoœæ dynamiczna permeatu, [Pas]
R – opór permeacji, [m-1]
V – objêtoœæ permeatu, [m3]
� – czas, [s]
u – prêdkoœæ liniowa, [ms-1]
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Tablica 2
Sk³ad chemiczny surowca i produktów rozdzia³u w procesach

ultra- oraz nanofiltracji

Proces Strumieñ

Koncentracja sk³adnika C [kgm-3]

azot
ogó³em

t³uszcz laktoza popió³
sucha
masa

UF11

Surowiec 0,41 1,0 4,0 1,2 12,0

Permeat 0,02 <0,1 2,0 1,0 4,0

Koncentrat 0,75 5,0 4,0 <0,1 16,0

UF12

Surowiec 0,38 1,0 14,0 1,0 17,0

Permeat 0,06 <0,1 8,0 1,0 8,0

Koncentrat 0,95 4,0 10,0 1,0 24,0

UF13

Surowiec 0,66 2,0 15,0 1,0 26,0

Permeat 0,09 <0,1 13,0 1,0 13,0

Koncentrat 1,82 8,0 20,0 1,0 46,0

NF01

Surowiec 0,57 2,2 11,0 1,5 20,5

Permeat 0,03 0,0 0,0 0,5 0,5

Koncentrat 1,47 6,0 30,0 2,8 50,3

NF02

Surowiec 0,63 2,4 15,0 2,0 25,6

Permeat 0,06 0,0 0,0 0,7 1,6

Koncentrat 18,5 8,0 48,0 4,0 76,2

Rys. 2. Zmiany oporu permeacji w funkcji objêtoœci permeatu
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