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Wstęp1.	

Przemysł cukrowniczy jest jedyną gałęzią przemysłu spożywczego wymienianą  
w różnego typu dokumentach dotyczących ograniczenia emisji CO2. Według szacunków 
zawartych w Krajowym Planie Alokacji Uprawnień do emisji CO2 na lata 2005–2007 
– przemysł cukrowniczy emitował rocznie około 2 mln ton CO2 [Jankowski 2004]. Na-
tomiast w krajowym planie rozdziału uprawnień do emisji dwutlenku węgla (lata 2008–
2012) zapisano, że przemysł cukrowniczy dysponuje liczbą 2 303 600 uprawnień do 
emisji CO2 [Ministerstwo Środowiska RP 2008] (jedno uprawnienie stanowi prawo do 
wyemitowania jednej tony dwutlenku węgla). Jednocześnie zgodnie z ratyfikowanym 
przez Polskę porozumieniem, zwanym Protokołem z Kioto, jesteśmy zobowiązani do 
redukcji emisji tzw. gazów cieplarnianych. Średnia redukcja emisji przez państwa, któ-
re ratyfikowały to porozumienie, ma wynosić 5%, natomiast Polska zobowiązała się do 
zmniejszenia emisji tych gazów o 6%. Jednym z efektów tego porozumienia jest także 
stworzenie podstaw prawnych do handlu uprawnieniami do emisji. Zmniejszenie ilości 
emitowanego CO2 i ewentualna sprzedaż uprawnień może więc stanowić źródło finan-
sowania niezbędnych inwestycji. W 2009 r. ma zostać podpisane kolejne porozumie-
nie (kontynuacja wygasającego w 2012 r. Protokołu z Kioto) na XV Konferencji Stron 
Konwencji Klimatycznej w Kopenhadze [Ministerstwo Środowiska RP 2007]. Wstępne 
ustalenia zakładają kolejne ograniczenie emisji gazów cieplarnianych o 25–40%. Dekla-
rację mają złożyć także kraje rozwijające się, w tym również takie rosnące potęgi gospo-
darcze, jak Chiny czy Indie. Natomiast „pakiet klimatyczny” przyjęty przez Parlament 
Europejski w grudniu 2008 zakłada ograniczenie do 2020 r. emisję gazów cieplarnianych  
o 20%, zwiększenie udziału źródeł odnawialnych w bilansie energetycznym do 20% oraz 
podniesienie o 20% efektywności energetycznej.

Główne źródła powstawania CO2 w cukrowniach to kotłownie opalane zwykle 
węglem, piec wapienny (produkcja wapna palonego i CO2) i suszarnie wysłodków. We-
dług ostatnio publikowanych zbiorczych danych [Żero i wsp. 2003] polski przemysł  
cukrowniczy zużywał średnio 4,62% p.u. nb (paliwa umownego na masę przerobionych 
korzeni buraka). Tona paliwa umownego (tpu) – jest to równoważnik jednej tony węgla 
kamiennego o wartości opałowej równej 7000 kcal/kg (29,302 GJ/t). Jest to jednostka 
stosowana w bilansach międzynarodowych. Węgiel kamienny wykorzystywany najczę-
ściej jako paliwo w kotłowniach ma wartość energetyczną od 6000 do 8000 kcal/kg. 
Można więc przyjąć, że średniej wielkości cukrownia, przerabiająca ok. 6000 ton korzeni 
na dobę, spala ok. 277 ton węgla, emitując w ciągu doby ponad 1 000 ton CO2. Dwutle-
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nek węgla otrzymywany w procesie wypalania kamienia wapiennego (termiczny rozkład 
CaCO3 do CaO i CO2) jest w dużej części wiązany w procesach saturacji I i II, jednak 
praktycznie cała jego ilość wytwarzana podczas spalania koksu ulatnia się później do at-
mosfery. Otrzymywanie wapna wymaga zużycia średnio 0,33% koksu nb., co powoduje 
wprowadzenie do atmosfery dodatkowo ok. 100 ton CO2 w ciągu doby. Dla porównania, 
ciepłownia dostarczająca energii cieplnej dla ogrzania średniej wielkości miasta (32 tys. 
mieszkańców – Oława) zużywa w ciągu doby około 240 ton węgla, emitując przy tym 
znacznie mniej CO2. 

Niezależnie od zanieczyszczania środowiska poprzez emisję CO2, podczas spala-
nia różnych paliw, powstają duże ilości pyłów oraz gazowych produktów reakcji spala-
nia, także zanieczyszczających środowisko.	  

Koszt nośników energii, zwłaszcza cieplnej, wykazuje stałą tendencję rosnącą, co 
wpływa w znaczącym stopniu na wyniki ekonomiczne cukrowni. Cukrownictwo bura-
czane narażone jest także na konkurencję związaną z cukrownictwem trzcinowym oraz 
produkcją syropów skrobiowych, które częściowo mogą zastępować sacharozę. Udział 
cukru produkowanego z buraków cukrowych w ogólnoświatowym bilansie cukru – to 
30% (pozostałe 70% wytwarzane jest z trzciny cukrowej). 

Uprawa buraka cukrowego ma ogromne znaczenie, nie tylko rolnicze. Burak cu-
krowy jest bardzo cenną rośliną w płodozmianie – zadowala się gorszymi przedplona-
mi, pozostawiając bardzo dobre stanowisko dla roślin następczych. Ze względu na duże 
wymagania agrotechniczne (nawożenie obornikiem, intensywna uprawa) burak stał się 
stymulatorem i nośnikiem postępu w rolnictwie. Plantacje buraków mają najwyższą pro-
dukcję tlenu w porównaniu z innymi roślinami, a nawet lasami, co nie jest bez znaczenia 
dla środowiska. Inną zaletą buraków jest najbardziej efektywna ilość energii (z jednej 
jednostki energetycznej włożonej w produkcję uzyskuje się aż 8,6 jednostek energe-
tycznych w postaci plonów korzeni i liści), a także najwyższa wśród roślin uprawianych  
w Polsce wydajność energetyczna (244 GJ/ha) [Jaworski 2002]. 

Technologia produkcji sacharozy z buraków cukrowych ma długą, bo ponad stu-
letnią historię. Zasadnicze operacje technologiczne procesu produkcyjnego pozostają  
w dużej mierze podobne przez cały ten okres. Zmienia się sprawność urządzeń i możli-
wość kontroli poprzez zastosowanie nowoczesnej automatyki. Można więc zaryzykować 
stwierdzenie, że możliwości zmniejszenia energochłonności procesu i jego oddziaływa-
nia na środowisko zbliżają się do granic związanych z zasadami prowadzenia procesu 
produkcji. Jedną z możliwych alternatyw jest zastosowanie technik membranowych do 
oczyszczania i zagęszczania soków cukrowniczych.	

Techniki membranowe znajdują coraz więcej zastosowań, a ich rozwój dobrze 
charakteryzuje wartość produkcji, która w 1990 r. wynosiła ok. 60 mln $, w 2006 –  
185 mln $, a na 2011 rok szacowana jest na 230 mln $ [Hanft 2006]. Pośród różnych pro-
cesów membranowych można wyróżnić: procesy cieplne (np. destylacja membranowa), 
elektryczne (np. elektrodializa, membrany pseudociekłe), chemiczne (np. chemodializa, 
membrany ciekłe), dyfuzyjne (np. perwaporacja, perstrakcja) oraz najbardziej rozpo-
wszechnione procesy ciśnieniowe [Kołtuniewicz 1996, Witrowa-Rajchert 2001]. Róż-
nica ciśnień jest siłą napędową mikrofiltracji (MF), ultrafiltracji (UF), nanofiltracji (NF) 
oraz odwróconej osmozy (RO) [Bodzek 2002]. Procesy te są stosowane do oczyszczania 
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lub zagęszczania roztworów (najczęściej wodnych), a rozdzielanie odbywa się według  
wielkości cząstek. Stosowane zakresy ciśnień i wielkość cząstek, które mogą być roz-
dzielane, przedstawiono poniżej na schemacie [Bodzek 2002, Cheryan 1998, Rauten-
bach, 1996]: 

Procesy membranowe mogą być wykorzystane do oczyszczania lub zagęszczania 
soków cukrowniczych. 

Zastosowanie separacji membranowej do oczyszczania soku dyfuzyjnego wyma-
ga spełnienia trzech podstawowych warunków: 

1)	 otrzymany sok oczyszczony powinien charakteryzować się czystością nie 
mniejszą niż po oczyszczeniu metodą klasyczną;

2)	 wydajność procesu powinna być jak największa i jak najmniej zależna od cza-
su trwania procesu;

3)	 ewentualne straty sacharozy nie powinny być większe niż podczas defekacji  
i saturacji.

Otrzymywanie w wyniku filtracji membranowej soku rzadkiego o odpowiedniej 
czystości wymaga zastosowania membran, których punkt odcięcia („cut off” – wskaź-
nik charakteryzujący zdolności separacyjne membrany przez podanie wielkości masy 
cząsteczkowej składnika, który zostaje zatrzymany na membranie w 90% [Kołtuniewicz 
1996]), będzie większy niż masa cząsteczkowa sacharozy (342), czyli membran mikro- 
lub ultrafiltracyjnych. Pierwsza publikacja zamieszczona w dostępnej literaturze dotyczą-
ca oczyszczania soku dyfuzyjnego za pomocą technik membranowych pochodzi z 1971 r.  
W artykule tym Madsen [1971] opisał wyniki badań ultrafiltracji soku dyfuzyjnego za 
pomocą membran z azotanu celulozy. Sok dyfuzyjny o czystości 88,9%, po ultrafiltracji, 
charakteryzował się czystością 91,5%, a po standardowym procesie oczyszczania – 92%. 
Schrevel [2001] stwierdził, że aby osiągnąć wystarczająco wysoką czystość soku po fil-
tracji, trzeba zastosować membrany o punkcie odcięcia od 10 kDa do 0,1 µm. Bubnik  
i wsp. [1998] zastosowali do filtracji soku membranę ceramiczną o wielkości porów  
20 nm. Zastosowano ciśnienie 0,1 MPa, a filtrację prowadzono w temperaturze 22–24°C. 
Sok dyfuzyjny użyty do doświadczeń charakteryzował się czystością 89% a oczyszczony 
91–92%. Wyniki badań ultrafiltracji koncentratu soku dyfuzyjnego za pomocą podobnych 
membran opublikowała też Hinkova i wsp. [2002]. Proces prowadzono w temperaturach 
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30 i 50°C i otrzymano soki o czystości odpowiednio 91,5–92,5% oraz 89,5–90,5%. Ko-
chergin [1997] uzyskał przyrost czystości soku ok. 0,5–0,6%. Sarka i wsp. [1999] pro-
wadzili badania nad ultrafiltracją soków za pomocą różnych membran, m.in. membrany 
ceramicznej o punkcie odcięcia 20 nm. Stwierdzono, że czystość soku zwiększyła się  
z 88,7% do 91–92%, zabarwienie soku zmniejszyło się o 60–70%, a zmętnienie soku 
przefiltrowanego wynosiło poniżej 1% wartości początkowej. Gyura i wsp. [2005] stwier-
dzili, że po ultrafiltracji zabarwienie soku zmniejszyło się o 55–58%. Wnioski dotyczące 
zmniejszenia zabarwienia soku są dość problematyczne, gdyż w soku dyfuzyjnym nie 
ma takich samych substancji barwnych jak w soku oczyszczonym [Dobrzycki 1984], 
więc nie można określić efektu ich usunięcia. Zastosowanie membrany z polisulfonu  
o punkcie odcięcia 20 kDa pozwoliło na zwiększenie czystości soku z 90,72 do 92,16%. 
Również inni autorzy [Hakimzadeh i wsp. 2006, Regiec 2003, 2004. Shahidi i Razavi 
2006] stwierdzali porównywalny efekt oczyszczania soku przez ultrafiltrację, do metody 
klasycznej. Vern i wsp. [1995] reprezentujący koncern Dow Chemical Company przed-
stawili propozycję linii technologicznej do oczyszczania soku, opartej na membranach  
z polieterosulfonu i poliwinylu. 

Przytoczone wyniki badań świadczą, że oczyszczanie soku za pomocą technik 
membranowych może dać efekt porównywalny z metodą klasyczną, gdy chodzi o czy-
stość soku rzadkiego czy efekt oczyszczania. 

Wydajność procesów membranowych stanowi jedno z ważniejszych kryteriów ich 
opłacalności. Zmniejszanie wydajności filtracji w czasie powodują zjawiska: polaryzacji 
stężeniowej, ograniczania przepływu i fouling. Fouling jest to trwała i najczęściej nieod-
wracalna zmiana przepuszczalności membrany pod wpływem wielu różnych czynników 
[Kołtuniewicz 1996]. Polaryzacja stężeniowa jest to występowanie gradientu stężenia 
przy powierzchni membrany na skutek akumulowania się wybranych składników. Zja-
wiska te można ograniczyć, m.in. zwiększając szybkość strumienia [Bian i wsp. 2000], 
stosując okresowy przepływ wsteczny permeatu [Ma i wsp. 2000] lub dodatek substan-
cji ścierających [Kołtuniewicz 1996]. Zmniejszenie foulingu można także osiągnąć po-
przez modyfikację powierzchni membran [Akhtar i wsp. 1995, Khayat i wsp. 1997, Ma  
i wsp. 2000]. Nawet sposób uruchamiania procesu ma wpływ na jego wydajność. Dornier  
i wsp. [1995] stwierdzili, że stopniowe zwiększanie ciśnienia i prędkości przepływu przez  
15 min pozwoliło na uzyskanie wydajności procesu o 13–26% większej niż przy ustale-
niu od razu maksymalnych wartości tych parametrów. Oddziaływania elektrochemiczne 
na powierzchni membrany także decydują o wielkości strumienia permeatu i tendencji do 
foulingu [Moritz i wsp. 2001].

W celu ograniczenia foulingu zalecane jest stosowanie maksymalnie dużych pręd-
kości ścinania [Dornier i wsp. 1994, Schrevel 2001]. Hanssens i wsp. [1984] stwierdzili, 
że przy prędkości ścinania 4 m/s – zjawisko foulingu nie występowało przez kilkadziesiąt 
godzin filtracji. Sarka i wsp. [1999] oraz Bubnik i wsp. [1998] prowadząc ultrafiltrację 
za pomocą membran ceramicznych, odnotowali dość szybkie zmniejszanie strumienia 
permeatu w czasie, bo o 40% po 230 min prowadzenia procesu. Spadek ten miał charak-
ter liniowy. Jako główne przyczyny foulingu membran przy filtracji soku z trzciny cu-
krowej wymieniane są: dekstran, skrobia, rozpuszczalne hemicelulozy oraz wysokoczą-
steczkowe substancje barwne [Vercelotti i wsp. 1998]. Skrobia nie występuje w burakach  
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cukrowych, natomiast dekstran zwykle znajduje się w sokach buraczanych w niewielkich 
ilościach. Można więc przypuszczać, że główną przyczyną foulingu membran w cukrow-
nictwie buraczanym są wielkocząsteczkowe składniki ścian komórkowych, jak hemice-
lulozy, celuloza, pektyny i ewentualnie substancje barwne o dużych masach cząsteczko-
wych. Wyniki badań Hatziantoniou i Howella [2002] wskazują właśnie na pektyny jako 
czynnik, który w dużym stopniu powoduje fouling membran. Interesujące jest też stwier-
dzenie tych autorów, że współczynnik retencji pektyn o masie cząsteczkowej większej niż 
10 kDa zmniejszał się wraz ze wzrostem strumienia permeatu, natomiast frakcja o masie 
cząsteczkowej mniejszej niż 3 kDa zachowywała się dokładnie odwrotnie. Z innych ba-
dań [Sediakina 1999] wynika, że ultrafiltracja soku dyfuzyjnego za pomocą membran 
o punkcie odcięcia od 20 do 1000 kDa pozwala na całkowite usunięcie pektyn. Jest to 
wniosek dość dyskusyjny, gdyż trudno przypuszczać, aby wszystkie substancje pektyno-
we, obecne w soku dyfuzyjnym, miały masę cząsteczkową większą niż 1000 kDa, nawet 
zakładając ich uwodnienie. Usunięcie substancji barwnych z soku wymaga zastosowania 
membran o bardzo małym punkcie odcięcia, ponieważ jak wynika z badań Gyury i wsp. 
[2002] – 55% cząstek substancji barwnych jest większych niż 15 kDa, 3% cząstek ma 
masę cząsteczkową pomiędzy 6 i 15 kDa, 20% mieści się w przedziale 0,5–6 kDa, a 22% 
cząstek jest mniejszych niż 0,5 kDa. Wynika z tego, że nawet zastosowanie membrany  
o punkcie odcięcia maksymalnie bliskim masie cząsteczkowej sacharozy pozwala na usu-
nięcie do 78% substancji barwnych. Podobne wyniki otrzymali Hamachi i wsp. [2003], 
wykorzystując membranę o punkcie odcięcia 1 kDa, uzyskali maksymalne oddzielenie 
substancji barwnych na poziomie 58%, inne badania wskazują na możliwość zmniejsze-
nia zabarwienia o 39–50% [Cartier i wsp. 1997]. Natomiast Mak [1991] stwierdził, że 
trzykrotna ultrafiltracja syropów z trzciny cukrowej za pomocą membrany o punkcie od-
cięcia 10 kDa usuwa do 95% substancji barwnych. Dość duże różnice w wynikach badań 
wielu autorów są prawdopodobnie związane z różnym materiałem doświadczalnym oraz 
z zastosowanymi metodami pomiaru (np. długość fali 420 lub 560 nm).

Obróbka wstępna soku także może mieć wpływ na wydajność filtracji i trwałość 
membran. Schrevel [2001] stwierdził, że przed ultrafiltracją niezbędne jest wstępne od-
dzielenie dużych cząstek miazgi, a zwłaszcza piasku, który może szybko niszczyć po-
wierzchnię membran. Hanssens i wsp. [1984] oraz Vern i wsp. [1995] uważają, że żadna 
wstępna obróbka soku przed ultrafiltracją nie jest potrzebna. Badania ultrafiltracji soku 
z trzciny cukrowej pozwoliły na stwierdzenie, że zastosowanie wirówki Alfa-Laval do 
wstępnego oczyszczenia soku umożliwiło ok. 2-krotne zwiększenie wydajności filtracji 
i podobne wydłużenie czasu pomiędzy poszczególnymi cyklami mycia membran [Ver-
celotti i wsp. 1998]; z dobrym skutkiem stosowano też m.in. filtry ze stali nierdzewnej 
[Ghosh i wsp. 2000, Lipnitzki i wsp. 2006]. Różnice w poglądach cytowanych autorów 
można wytłumaczyć różną jakością pracy np. łapaczy miazgi i związaną z tym ilością 
nierozpuszczalnych zanieczyszczeń mineralnych w soku. Wydaje się jednak, że choć-
by ze względu na trwałość membran przed ultrafiltracją niezbędne jest zastosowanie 
urządzeń, które pozwolą na odseparowanie cząstek, które mogą niszczyć powierzchnie 
membran. Im dłużej trwały doświadczenia, tym częściej autorzy kategorycznie zalecali 
zastosowanie wstępnej obróbki soku.
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Ultrafiltracja ma jeszcze jeden pozytywny efekt, związany z ograniczeniem liczby 
lub całkowitym usunięciem drobnoustrojów. Zastosowanie membran o punkcie odcięcia 
4000; 20000 i 50000 kDa pozwoliło na prawie całkowite usunięcie z soku dyfuzyjne-
go bakterii termofilnych – pozostało ich mniej niż 10/ml, bakterie mezofilne pozostały 
w większej ilości – od 350/ml do 2100/ml [Sarka i wsp. 1999]. Oczywiście w dużym 
stopniu uzależnione jest to od średnicy porów stosowanych membran. Filtracja przez 
membranę o średnicy porów 0,3 µm pozwala na uzyskanie sterylności handlowej soku 
jabłkowego [Carneiro i wsp. 2002].

Ultrafiltracja może więc zastąpić, częściowo lub całkowicie, klasyczne oczyszcza-
nie soku. Trzeba także podkreślić, że badania nad zastosowaniem ultrafiltracji w cukrow-
nictwie trzcinowym są bardzo intensywne i dość mocno zaawansowane [Balakrishnan  
i wsp. 2000, Bhattacharya i wsp. 2001, Decloux i Tatoud 2000, Ghosh i wsp. 2000, Ghosh 
i Balakrishnan 2003, Lipnitzki i wsp. 2006]. Może to w przyszłości spowodować, że 
cukier trzcinowy będzie jeszcze tańszy, a tym samym bardziej konkurencyjny niż cukier 
buraczany. 

Dużą część badań prowadzono w temperaturach 20–50°C. Stosunkowo niskie,  
w porównaniu z klasyczną defekosaturacją, temperatury można było zastosować ze wzglę-
du m.in. na znaczne ograniczenie ilości lub całkowite wyeliminowanie drobnoustrojów, 
co zmniejsza ryzyko strat sacharozy spowodowane ich działalnością. Większość autorów 
[Djuric i wsp. 2004b, Hakimzadeh i wsp. 2006, Regiec 2004, Shahidi i Razavi 2006] 
stwierdziła, że lepszy efekt oczyszczania soku można uzyskać, prowadząc proces w niż-
szych temperaturach – ok. 30°C. Natomiast wydajność procesu zwiększała się wraz ze 
wzrostem ciśnienia, temperatury i szybkości przepływu, a zmniejszała – ze zwiększeniem 
współczynnika zagęszczenia [Djuric i wsp. 2004a]. Proponowane są także rozwiązania 
polegające na zastosowaniu mikro- i/lub ultrafiltracji soku z niewielkim dodatkiem mleka 
wapiennego i ewentualną saturacją lub całkowite wyeliminowanie defekacji i saturacji, 
gdzie UF wspomagana jest przez inne operacje (np. demineralizacja na wymieniaczach 
jonowych czy elektrodializa) [Elmidaoui i wsp. 2006, Lipnitzki i wsp. 2006]. Możli-
wa jest zatem modyfikacja procesu produkcyjnego polegająca na podgrzewaniu soku do 
temperatury wrzenia dopiero przed wyparką. Niezależnie od zysku energetycznego po-
winno to spowodować zmniejszenie zabarwienia soku oczyszczonego. Dobrzycki [1984] 
stwierdził, że prowadzenie procesów defekacji wstępnej i głównej w niższych temperatu-
rach jest korzystne z punktu widzenia jakości otrzymanego soku rzadkiego.

Obniżenie temperatury procesu oczyszczania soku umożliwia zastosowanie in-
nych technik membranowych, jak odwrócona osmoza (RO) czy nanofiltracja (NF), do 
wstępnego zagęszczenia soku oczyszczonego. Podstawowe czynniki ograniczające za-
stosowanie tych procesów to konieczność stosowania wysokich ciśnień, stosunkowo 
niewielkie wydajności i związana z tym duża powierzchnia membran, ich trwałość oraz 
ewentualne straty sacharozy w filtracie. Odwrócona osmoza wymaga stosowania bardzo 
dużych ciśnień. Na większą skalę została zastosowana po raz pierwszy w 1953 r. do 
odsalania wody morskiej [Kołtuniewicz 1996]. Nanofiltracja jest jedną z najnowszych 
technik membranowych. Jako osobna grupa – została wyodrębniona dopiero pod koniec 
lat osiemdziesiątych. Jej nazwa pochodzi od wielkości separowanych cząstek. Zatrzymy-
wane są cząsteczki o masie molowej 200–500 Da, co odpowiada teoretycznej wielkości 
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porów 1 nm – stąd też pochodzi nazwa tego procesu [Majewska-Nowak 2002]. Ze wzglę-
du na podobne mechanizmy transportu, ale mniejsze ciśnienie potrzebne do uzyskania 
podobnych jak w odwróconej osmozie strumieni, nanofiltrację nazywa się także „nisko-
ciśnieniową odwróconą osmozą” [Rautenbach 1996]. 

Jednym z najważniejszych wskaźników decydujących o zastosowaniu procesów 
membranowych jest ich wydajność. Czynnikiem ograniczającym wydajność RO i NF 
może być ciśnienie osmotyczne lub lepkość. Rautenbach [1996] stwierdził, że w przy-
padku roztworów zawierających chlorek sodu, siarczan miedzi, glukozę lub sacharozę – 
decydujące jest ciśnienie osmotyczne, lepkość roztworów ma duże znaczenie w przypad-
ku takich substancji jak mleko, serwatka czy białko. Aby zapewnić odpowiednie stężenie 
koncentratu, należy więc zapewnić ciśnienie większe niż ciśnienie osmotyczne roztworu 
i opory występujące w instalacji. W przypadku roztworów sacharozy ciśnienie osmo-
tyczne roztworu o stężeniu 25% wynosi 2,76 MPa (30oC) [Cheryan 1998]. Odporność 
membran na ciśnienie i temperaturę jest więc czynnikiem decydującym o możliwości 
uzyskania maksymalnej koncentracji roztworu.

Procesy RO i NF są już dość szeroko stosowane w technologii żywności. RO sto-
sowana jest głównie przy uzdatnianiu wody do celów energetycznych i technologicznych 
[Konieczny 2002, Pietraszek 2001]. Zastosowano ją z powodzeniem także do zagęszcza-
nia soku jabłkowego do ok. 21% [Kroll 2001]. Nanofiltracja umożliwia modelowanie 
składu wody technologicznej w produkcji soków i napojów, co jest szczególnie istotne 
przy odtwarzaniu soków z koncentratów [Pietraszek 2001]. Zastosowanie NF do wstęp-
nego zagęszczania serwatki pozwoliło na zwiększenie wydajności, zmniejszenie zużycia 
energii, zmniejszenie objętości ścieków oraz poprawę jakości produktu gotowego [Dec  
i Chojnowski 2003]. Nanofiltracja jest także stosowana do zmniejszania kwasowości so-
ków z owoców cytrusowych [Cheryan 1998]. 

W dostępnej literaturze znajdują się trzy pozycje dotyczące zagęszczania soków 
cukrowniczych metodą RO [Bichsel i Sandre 1982, Madaeni i Zereshki 2006, Madsen 
1971] oraz dwie – metodą NF [Hinkova i wsp. 2002, Koekoek i wsp. 1998], z czego 
publikacja Hinkovej [2002] dotyczy zagęszczania rozcieńczonego koncentratu soku dy-
fuzyjnego. Oprócz tego próbowano zastosować NF do częściowego usunięcia niecukrów 
z soku [Djuric i wsp. 2004b, Gyura i wsp. 2005, 2002].

Jedną z pierwszych prób zagęszczania soku oczyszczonego podjął Madsen [1971] 
już w 1971 r. Zastosował technikę odwróconej osmozy zwaną wówczas hiperfiltracją, 
przetestował trzy membrany DDS typ 880, 875 i 870. Udało się zagęścić sok oczyszczo-
ny do ok. 30%. Membrany 880 i 875 całkowicie zatrzymywały sacharozę (współczyn-
nik retencji 100%), natomiast membrana 870 zatrzymywała sacharozę w 90%. Niestety, 
membrany te pozwoliły na uzyskanie niewielkich wydajności filtratu (500–870 dm3.m-2 
na dobę). Problemem okazał się także krótki czas eksploatacji membran, które nie były 
odporne na pH spoza zakresu 4–7 i temperatury powyżej 30°C. Odporność membran 
na temperaturę zależy zresztą nie tylko od materiału, z którego wykonana jest warstwa 
aktywna, czasem warstwa nośna membrany jest bardziej podatna na zniszczenie przy 
wyższych temperaturach [Manttari i wsp. 2002].

Po ok. 10 latach od badań Madsena Bichsel i Sandre [1982] przetestowali mem-
brany RO firm Film Tek i U.O.P. Niektóre z nich wytrzymywały działanie temperatury 
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nawet 95°C i pH do 9 (jednak nie dłużej niż 5 tygodni). Przeprowadzono badania wydaj-
ności permeatu przy ciśnieniu 800 psi (ok. 5,5 MPa) w temperaturach 25–95°C. Wydaj-
ność permeatu zmniejszała się wraz ze wzrostem stężenia koncentratu. Okazało się także, 
że temperatura ma ogromny wpływ na strumień permeatu, przy czym największe różnice 
występowały przy stężeniu koncentratu w przedziale 20–23%. W miarę zbliżania się do 
30% wpływ temperatury na strumień permeatu był coraz mniejszy. Zastosowane mem-
brany okazały się również bardziej trwałe niż te, które testował Madsen. Niektóre z nich 
po 5 tygodniach pracy charakteryzowały się strumieniem tylko o ok. 15% mniejszym niż 
na początku procesu, jednak wysokie temperatury (powyżej 75°C) powodowały szybsze 
zużycie membran. Uzyskiwane strumienie 19–28 gal/ft2 na dobę (39–47 dm3∙m-2∙h-1) po-
zwalały na podjęcie prób analizy ekonomicznej inwestycji. Stwierdzono, że inwestycja 
jest opłacalna w cukrowniach stosujących olej opałowy lub gaz ziemny, natomiast jeśli 
paliwem był tani węgiel z północnej Dakoty – inwestycja byłaby ekonomicznie uzasad-
niona dopiero przy dłuższym czasie eksploatacji membran. 

Pod koniec lat dziewięćdziesiątych membrany nanofiltracyjne były już produko-
wane na dość dużą skalę. Zastosowanie tych membran pozwoliło na uzyskanie większych 
strumieni niż RO z jednoczesnym, częściowym oddzieleniem niecukrów o cząsteczkach 
mniejszych od sacharozy. Koekoek i wsp. [1998] przeprowadzili badania, wykorzystując 
membrany NF (firmy: TORAY, DESAL i STORK). Proces prowadzono pod ciśnieniem 
3 MPa, stosując temperatury 40–90°C. Stwierdzono, że ze względu na trwałość mem-
bran optymalny zakres temperatur procesu to 60–70°C. Sok oczyszczony zagęszczano 
z 16% do ok. 22%, oddzielając w ten sposób ok. 30% wody przed wyparką. Uzyskiwa-
no strumienie permeatu 10–100 kg/m2∙h w zależności od typu membrany i warunków 
procesu. Strumień niecukrów wynosił 50–300 mg/kg permeatu. Niestety, w permeatach 
znajdowała się również sacharoza 50–400 mg/kg, a nawet (membrana TORAY) do 1500 
mg/kg. Zawartość sacharozy w permeatach zależała także od temperatury procesu, po-
wyżej 65°C – szybko zwiększała się, co oprócz trwałości membran było dodatkowym 
argumentem dla prowadzenia procesu w niższych temperaturach. Stwierdzono, że przy 
optymalnym doborze membrany i parametrów procesu, można za pomocą NF oddzielić 
przed wyparką 30% wody n.b. i 15% niecukrów. Jako rozwiązanie problemu dość dużych 
strat sacharozy w permeacie zaproponowano powtórne zagęszczanie permeatu do ok. 
14%, co pozwoliło na otrzymanie korzystniejszego stosunku sacharozy do niecukrów. 
Jednakże sami autorzy stwierdzili, że to rozwiązanie jest raczej mało ekonomiczne ze 
względu na dodatkowe zużycie energii oraz zwiększoną powierzchnię instalacji. Do-
świadczenia prowadzone przez dłuższy czas wykazały, że trwałość testowanych mem-
bran przez co najmniej dwie kampanie może być problematyczna. Hinkova i wsp. [2002] 
prowadząc próby zastosowania NF do zagęszczania rozcieńczonego koncentratu soku 
dyfuzyjnego, także stwierdzili, że współczynniki retencji sacharozy były często mniejsze 
niż niecukrów. Gyura i wsp. [2002] przeprowadzili testy membrany NF do oczyszczenia 
z niecukrów soku podgęszczonego do ok. 39%. Zastosowano membranę firmy KEKI 
(typ K5 – poliamidowa, asymetryczna, maksymalne możliwe ciśnienie pracy do 4 MPa, 
temperatura do 50°C) o punkcie odcięcia 500 Da, a więc powyżej masy cząsteczkowej 
sacharozy. Stwierdzono duży wpływ temperatury i ciśnienia na wydajność procesu. Po 
NF zabarwienie roztworu zmniejszyło się o 78%, a zmętnienie – o 80%.
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Wydajność i zdolność separacyjna membran NF zależy od wielu czynników, jed-
nym z nich może być nawet sposób ich wstępnego „przemaczania”; zastosowanie wody 
destylowanej pod ciśnieniem 2,5 MPa przez 15 min przed właściwą separacją – zwięk-
szało strumień permeatu i zmniejszało redukcję strumienia w czasie trwania procesu. 
Sposób i rodzaj substancji myjących może powodować „otwieranie się” porów mem-
brany i zmianę jej charakterystyki [Manttari i wsp. 2002]. Zmiany przepuszczalności 
membrany i związaną z tym redukcję strumienia permeatu można w pewnym stopniu 
kontrolować przez odpowiednie zwiększanie szybkości ścinania warstwy polaryzacyjnej 
[Bian i wsp. 2000]. Jedyne opisywane w dostępnej literaturze kalkulacje opłacalności 
inwestycji dotyczącej instalacji do zagęszczania soku dyfuzyjnego przeprowadził cy-
towany już Bichsel [1982]. Jednakże długi okres jaki upłynął od czasu opublikowania 
tych wyników oraz inne przepisy podatkowo-księgowe – uniemożliwiają bezpośrednie 
porównanie obliczeń. Koekoek i wsp. [1998] oszacowali, że aby inwestycja była opłacal-
na, membrany powinny pracować bez wymiany przez minimum dwie kampanie. Moż-
na jednakże poprzez pewne analogie z pokrewnymi gałęziami przemysłu spożywczego 
ocenić, że technika nanofiltracji może być atrakcyjnym uzupełnieniem stacji wyparnej. 
Opierając się na działających liniach produkcyjnych stwierdzono, że usunięcie wody  
z białka jaj techniką membranową jest trzykrotnie tańsze niż metodą suszenia rozpyłowego 
[Płotka i wsp. 1993]. Nawet zastosowanie dość energochłonnej RO do wstępnego zagęsz-
czenia soku oczyszczonego pozwoliło na zmniejszenie zapotrzebowania energii o 33% 
[Madaeni i Zereshki 2006]. Energochłonność procesu zagęszczania soku jabłkowego za 
pomocą RO wynosi 7–9 kWh na 1 m3 usuniętej wody i obniża zużycie energii o 25–40%  
w porównaniu z samym procesem odparowania [Kroll 2001]. Główne zalety tego proce-
su to stosunkowo niskie zużycie energii i związane z tym zmniejszenie zanieczyszczenia 
środowiska, zwiększenie wydajności procesu zagęszczania soku bez rozbudowy stacji 
wyparnej, możliwość prowadzenia procesu w niższych temperaturach, skrócenie czasu 
zagęszczania, a tym samym zmniejszenie przyrostu zabarwienia na wyparce. Podstawo-
we wady wynikają z właściwości membran, a są nimi – ograniczona trwałość i stosunko-
wo niewielkie wydajności jednostkowe, a więc dość duże koszty inwestycji. 

Nanofiltracja jest techniką, która rozwija się niebywale szybko [Skelton 2000], 
jest drugą po RO technologią pod względem wydajności i ilości instalacji do uzdatnia-
nia wody pitnej [Konieczny 2002]. Wartość rynku membran nanofiltracyjnych wynosiła 
ponad 50 mln $ w 2005 r., 89,1 mln $ w 2006, 97,5 mln $ w 2007, a na rok 2012 przewi-
duje się, że wyniesie ponad 310 mln $ [Gagiliardi 2007]. Można przypuszczać, że coraz 
większa skala produkcji spowoduje zmniejszenie kosztów, a tym samym i cen modułów 
membran do NF, co powinno pozytywnie wpłynąć na opłacalność inwestycji.
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Geneza i cel pracy2.	

Techniki membranowe są obecnie uważane za bardzo korzystne dla ochrony środo-
wiska naturalnego, należą do tzw. technologii przyjaznych człowiekowi (human-friendly  
technologies). Podstawowe ich zalety to niskie zużycie energii wynikające głównie  
z uniknięcia przejść międzyfazowych, łatwe powiększanie skali związane z systemem 
modułowym, prowadzenie procesu w sposób ciągły oraz możliwość poprawy własności 
separacyjnych membran w czasie eksploatacji systemu. 

Przemysł cukrowniczy jest jedną z najbardziej energochłonnych gałęzi przemy-
słu spożywczego. Redukcja limitów produkcji cukru oraz wprowadzone ograniczenia  
w emisji CO2, a także wzrastająca konkurencja ze strony producentów cukru trzcinowego 
powodują, że konieczne jest poszukiwanie sposobów na zmniejszenie energochłonności 
i kosztochłonności procesu produkcji cukru.

Jedną z metod może być zastosowanie najnowszej spośród ciśnieniowych technik 
membranowych – nanofiltracji. 

Najważniejsze czynniki, które ograniczają możliwość zastosowania technik mem-
branowych, to ograniczona selektywność membran, obniżenie wydajności związane  
z polaryzacją stężeniową lub foulingiem oraz czas eksploatacji. Wydajność i selektyw-
ność procesów membranowych są podstawowymi czynnikami decydującymi o ich opła-
calności. Wzrost wydajności procesu poprzez zwiększanie jego siły napędowej, jaką jest 
ciśnienie, jest ograniczony przez wytrzymałość mechaniczną membrany, ponadto często 
występuje zjawisko uniezależniania się strumienia od siły napędowej.

Celem badań była analiza procesu zagęszczania soku rzadkiego za pomocą mem-
brany nanofiltracyjnej, to jest określenie:

zależności pomiędzy ciśnieniem a wydajnością procesu,––
selektywności membrany dla podstawowych substancji występujących w so-––
kach cukrowniczych,
wpływu ciśnienia na selektywność membrany,––
wpływu stężenia soku na wydajność procesu i selektywność membrany,––
foulingu membrany.––
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Metodyka badań3.	

W pracy wykorzystano 15 prób soków rzadkich z cukrowni „Wróblin”, Chybie” 
i „Wrocław”. Ze względu na zastrzeżenia ze strony zakładów nie zamieszczono w publi-
kacji informacji, które soki pochodziły z konkretnego przedsiębiorstwa.

Do badań wykorzystano stanowisko badawcze, którego schemat przedstawiono  
w załączniku 1, a fotografię w załączniku 2. Stanowisko wyposażono w pompę Grund-
foss CRNE 1–23 HS; 4 kW oraz moduł ciśnieniowy BMB 17–5; 3 kW. Zastosowano 
moduł membranowy Romembra SU 610 o powierzchni 7 m2. Charakterystykę membrany 
przedstawiono w załączniku 3. Zagęszczanie soków przeprowadzono w module pracu-
jącym w układzie dynamicznym (cross-flow), czyli przepływ koncentratu odbywał się 
równolegle do powierzchni membrany. Proces prowadzono w temp. 30°C.

Przeprowadzone badania składały się z następujących etapów:
I. 

II. 

III. 

IV.

Opracowanie charakterystyki membrany poprzez określenie wpływu ciśnienia 
na strumień filtratu wody. 
Zbadanie wpływu ciśnienia na wydajność procesu i współczynniki retencji 
niektórych substancji z wykorzystaniem soków cukrowniczych.
Określenie wpływu stężenia na wydajność procesu i współczynniki retencji 
niektórych substancji z wykorzystaniem soków cukrowniczych.
Określenie foulingu membrany po filtracji.

Badania prowadzono według dwóch schematów: 
	Etap I i II – w obiegu zamkniętym, filtrat i koncentrat zawracano do zbiornika, 

schemat przedstawiono w załączniku 4. Proces prowadzono, stosując ciśnienia 
2,0; 2,5 lub 3 MPa. Próby do analiz pobierano po 5 min od ustalenia się wiel-
kości strumieni. Badania przeprowadzono na 11 próbach soków.

	Etap III – w obiegu otwartym, koncentrat zawracano do zbiornika, a filtrat wy-
puszczano z obiegu, schemat przedstawiono w załączniku 5. Proces prowadzo-
no, stosując ciśnienie 3 MPa. Próby do analiz pobierano co 20 min. Badania 
przeprowadzono na 4 próbach soków.

W surowcach oraz otrzymanych koncentratach i filtratach określano zawartość:
pozornej suchej substancji – metodą refraktometryczną [Butwiłowicz 1997]��
sacharozy: metodą polarymetryczną [Butwiłowicz 1997] i metodą chromato-��
grafii cieczowej 
glukozy i fruktozy – metodą chromatografii cieczowej��
popiołu – metodą konduktometryczną [Butwiłowicz 1997] ��
sodu, potasu i wapnia – metodą emisyjnej spektrometrii atomowej �� [PN-EN 
13805]
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oraz:
zabarwienie – metodą kolorymetryczną [Butwiłowicz 1997]��
pH – metodą elektrometryczną [Butwiłowicz 1997].��

Analizę chromatograficzną wykonano, wykorzystując HPLC ProStar firmy Varian,  
stosując kolumnę HPX-87c, temp. 85°C i ciśnienie 37 atm. 

W celu oznaczenia zawartości sodu, potasu i wapnia przeprowadzano mineraliza-
cję prób „na mokro” w układzie zamkniętym w mikrofalowym systemie przygotowania 
prób MARS 5. Do 3,000 g próby dodawano 5 cm3 stężonego HNO3 cz.d.a. i 1 cm3 H2O2 
cz.d.a. Po mineralizacji – próby przenoszono wodą bidestylowaną do fiolek kalibrowa-
nych o pojemności 15 cm3. Oznaczenie zawartości sodu (589,6 nm), potasu (769,9 nm)  
i wapnia (422,7 nm) wykonano metodą emisyjnej spektrometrii atomowej bezpośrednio 
z mineralizatu przy wykorzystaniu aparatu firmy VARIAN z przystawką AA240FS, tech-
niką płomieniową w płomieniu acetylen – powietrze.

Na podstawie wykonanych analiz obliczono:
	współczynniki retencji (R) ze wzoru:

R = 1- Cf  /Cn

gdzie: Cf  – stężenie masowe substancji w filtracie,
Cn – stężenie masowe substancji w soku zasilającym instalację;

	współczynniki zagęszczenia (Z) ze wzoru:

Z = Qn /Qk

gdzie: Qn  – strumień objętościowy soku zasilającego instalację (nadawy),
Qk – strumień objętościowy koncentratu.

Po zakończeniu procesu nanofiltracji określano fouling membrany, poprzez po-
miar strumienia filtratu wody destylowanej i odniesienie go do strumienia wody przed 
procesem. Następnie, każdorazowo przeprowadzano proces mycia (regeneracji) mem-
brany, stosując 2-procentowe roztwory wodorotlenku sodu i kwasu cytrynowego. Sche-
mat procesu mycia membrany przedstawiono w załączniku 6.
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Omówienie wyników4.	

Zależność strumienia wody destylowanej od ciśnienia procesu przedstawiono  
na rysunku 1. Strumień ten zwiększał się od 18 dm3∙h-1∙m-2 (ciśnienie 0,5 MPa), do 96 
dm3∙h-1∙m-2 (ciśnienie 3,0 MPa). Zależność strumienia wody od ciśnienia procesu, w bada-
nym zakresie ciśnień, miała charakter prostoliniowy. Wyznaczone równanie w postaci:

y = 33,135.x

gdzie: y – strumień wody [dm3∙h-1∙m-2],
x – ciśnienie procesu [MPa].

dobrze opisuje tę zależność, o czym świadczy wartość współczynnika korelacji R = 
0,9958. Można zatem stwierdzić, że zastosowanie maksymalnego (według specyfi-
kacji membrany) ciśnienia nie spowodowało zgniatania membrany lub płynięcia jej  
materiału.

W tabeli 1 zestawiono parametry pracy układu podczas nanofiltracji soku A oraz 
zmiany niektórych cech koncentratu (K) i filtratu (F). Proces prowadzono, stosując ciśnie-
nie 2,0; 2,5 i 3,0 MPa. Strumień koncentratu ustalono w połowie średniego zakresu moż-
liwego do osiągnięcia przy zastosowaniu ww. ciśnień, a więc 56,3 dm3∙h-1∙m-2. Sok, który 
poddano zagęszczaniu, charakteryzował się zawartością suchej masy – 15,6%, sacharozy 
– 14,15%, popiołu – 0,43%, czystością – 90,7% oraz pH – 9,0 i zabarwieniem 2631 IU. 
Wydajność procesu określana przez strumień filtratu i współczynnik zagęszczenia zwięk-
szała się wraz ze wzrostem ciśnienia. Gdy proces prowadzono pod ciśnieniem 2,0 MPa, 
strumień filtratu wynosił 15,7 dm3∙h-1, natomiast wzrost ciśnienia o 1 MPa spowodował 
ponad dwukrotne zwiększenie strumienia filtratu – do 36,0 dm3∙h-1, a także zwiększe-
nie współczynnika zagęszczenia – od 1,279 do 1,639. Wzrost wydajności procesu, pod-
czas zwiększania jego siły napędowej jaką jest ciśnienie, był więc znaczący. Podobnie 
zwiększała się zawartość: suchej masy – w koncentratach (18,6–23,1%) i filtratach (1,1–
1,5%); sacharozy – w koncentratach (16,85–20,91%) i filtratach (0,79–1,05%); popiołu –  
w koncentratach (0,48–0,55%), filtratach (0,23–0,24%) oraz zabarwienie – koncentratów 
(3158–5651 IU), filtratów (100–298 IU). Czystość koncentratów wynosiła 90,4–90,6%,  
a filtratów 71,8–70,0%, a więc zmieniała się w niewielkim stopniu. pH filtratów wynosiło 
9,1 i było o 0,1 większe niż pH soku i koncentratów.
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Wydajność procesu oraz zawartość suchej masy i sacharozy w koncentratach była 
tym większa, im wyższe stosowano ciśnienie. Natomiast pozostałe cechy otrzymywa-
nych filtratów i koncentratów były uzależnione od ciśnienia w znacznie mniejszym stop-
niu. Najmniejszy strumień filtratu i najmniejszą zawartość suchej masy w koncentracie  
i filtracie otrzymano, stosując ciśnienie 2,0 MPa. Dlatego też dalsze badania prowadzono, 
stosując ciśnienia 2,5 i 3,0 MPa. 

Zawartość sacharozy w sokach i współczynniki retencji przy różnych ciśnieniach 
nanofiltracji przedstawiono w tabeli 2. Procesowi nanofiltracji poddano 6 soków, które 
zawierały od 12,6 do 15,6% sacharozy. Współczynniki retencji sacharozy wynosiły od 
0,907 do 0,941 (średnia 0,926) – ciśnienie 2,5 MPa, natomiast były nieco większe, gdy 
ciśnienie mierzyło 3,0 MPa i wynosiły od 0,929 do 0,959 (średnia 0,943). 

Tabela 2
Table 2

 Zawartość sacharozy w sokach i współczynniki retencji przy różnych ciśnieniach nanofiltracji
The content of sucrose in juices and retention coefficients obtained under different pressures  

of nanofiltration

Zawartość sacharozy
Sucrose content 

[%]

Współczynnik retencji
Retention coefficient

Ciśnienie – Pressure [MPa]
2,5 3,0

12,6 0,936 0,952
13,5 0,921 0,936
13,6 0,927 0,944
14,1 0,907 0,929
14,4 0,926 0,940
15,6 0,941 0,959

Średnia – Mean 0,926 0,943

W tych samych sokach analizowano również zawartość glukozy i fruktozy. Wyniki 
przedstawiono w tabelach 3 i 4. Zawartość glukozy w sokach wynosiła od 0,39 do 0,76%. 
Współczynniki retencji glukozy podczas nanofiltracji pod ciśnieniem 2,5 MPa wynosiły 
średnio 0,489 (od 0,435 do 0,547), a gdy ciśnienie wynosiło 3,0 MPa, były nieco więk-
sze  – średnio 0,497 (od 0,454 do 0,556). Zawartość fruktozy (tab. 4) w sokach wynosiła 
od 0,40 do 0,76%. Podczas prowadzenia procesu pod ciśnieniem 2,5 MPa współczynniki 
retencji fruktozy liczyły średnio 0,470 (od 0,398 do 0,541), a gdy ciśnienie wynosiło 3,0 
MPa, były nieco większe – średnio 0,479 (od 0,405 do 0,552).

Kolejnymi analizowanymi składnikami tych soków były sód, potas i wapń.  
W tabeli 5 zamieszczono zawartość sodu w sokach i współczynniki retencji przy różnych 
ciśnieniach nanofiltracji. Zawartość sodu wynosiła od 13,2 do 21,8 mg/100 g. Współczyn-
niki retencji sodu podczas nanofiltracji pod ciśnieniem 2,5 MPa liczyły średnio 0,225 (od 
0,188 do 0,259), a gdy ciśnienie wynosiło 3,0 MPa, były nieco większe – średnio 0,236 
(od 0,187 do 0,293).
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Tabela 3
Table 3

Zawartość glukozy w sokach i współczynniki retencji przy różnych ciśnieniach nanofiltracji
The content of glucose in juices and retention coefficients obtained under different pressures  

of nanofiltration

Zawartość glukozy
Glucose content

Współczynnik retencji
Retention coefficient

Ciśnienie – Pressure [MPa]
[%] 2,5 3,0
0,39 0,446 0,454
0,44 0,494 0,501
0,52 0,541 0,548
0,61 0,547 0,556
0,73 0,435 0,446
0,76 0,468 0,476

Średnia – Mean 0,489 0,497

Tabela 4
Table 4

 Zawartość fruktozy w sokach i współczynniki retencji przy różnych ciśnieniach nanofiltracji
The content of fructose in juices and retention coefficients obtained under different pressures  

of nanofiltration

Zawartość fruktozy
Fructose content

Współczynnik retencji
Retention coefficient

Ciśnienie – Pressure [MPa]
[%] 2,5 3,0
0,40 0,398 0,405
0,44 0,468 0,474
0,53 0,523 0,528
0,69 0,541 0,552
0,71 0,450 0,463
0,76 0,443 0,452

Średnia – Mean 0,470 0,479
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Tabela 5
Table 5

Zawartość sodu w sokach i współczynniki retencji przy różnych ciśnieniach nanofiltracji
The content of natrium in juices and retention coefficients obtained under different pressures  

of nanofiltration

Zawartość sodu
Natrium content

Współczynnik retencji
Retention coefficient

Ciśnienie – Pressure [MPa]
[mg/100g] 2,5 3,0

13,2 0,188 0,191
14,6 0,180 0,187
16,6 0,249 0,251
16,8 0,248 0,259
17,9 0,259 0,293
21,8 0,227 0,237

Średnia – Mean 0,225 0,236

Zawartość potasu w sokach i współczynniki retencji przy różnych ciśnieniach na-
nofiltracji przedstawiono w tabeli 6. Zawartość potasu w sokach wynosiła od 81,4 do 
130,6 mg/100 g. Podczas prowadzenia procesu pod ciśnieniem 2,5 MPa współczynni-
ki retencji potasu liczyły średnio 0,509 (od 0,481 do 0,554), a gdy ciśnienie wynosiło  
3,0 MPa, były nieco większe – średnio 0,538 (od 0,503 do 0,596).

Tabela 6
Table 6

Zawartość potasu w sokach i współczynniki retencji przy różnych ciśnieniach nanofiltracji
The content of potassium in juices and retention coefficients obtained under different pressures  

of nanofiltration

Zawartość potasu
Potassium content

Współczynnik retencji
Retention coefficient

Ciśnienie – Pressure [MPa]
[mg/100g] 2,5 3,0

81,4 0,515 0,523
127,8 0,501 0,529
136,0 0,554 0,596
108,7 0,490 0,503
119,2 0,481 0,514
130,6 0,510 0,561

Średnia – Mean 0,509 0,538

Jak wynika z danych przedstawionych w tabeli 7, zawartość wapnia w sokach była 
bardzo zróżnicowana: od 9,1 do 27,4 mg/100 g. Współczynniki retencji wapnia podczas 
nanofiltracji pod ciśnieniem 2,5 MPa mieściły się w przedziale od 0,719 do 0,849 (śred-
nia 0,793), a gdy ciśnienie osiągnęło 3,0 MPa – były nieco większe – od 0,777 do 0,856 
(średnia 0,799). 
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Tabela 7
Table 7

Zawartość wapnia w sokach i współczynniki retencji przy różnych ciśnieniach nanofiltracji
The content of calcium in juices and retention coefficients obtained under different pressures of 

nanofiltration

Zawartość wapnia 
Calcium content

[mg/100g] 

Współczynnik retencji
Retention coefficient

Ciśnienie – Pressure [MPa]
2,5 3,0

9,1 0,765 0,788
10,1 0,774 0,777
13,8 0,719 0,723
21,9 0,810 0,802
23,7 0,838 0,852
27,4 0,849 0,856

Średnia – Mean 0,793 0,799

Wyniki dotyczące nanofiltracji soku B zamieszczono w tabeli 8. Proces prowa-
dzono, stosując ciśnienie 2,5 i 3,0 MPa, w obiegu zamkniętym, zmniejszając ustalony 
strumień koncentratu (K), aż do momentu kiedy strumień filtratu (F) nie osiągnął mini-
malnej mierzalnej wartości ok. 20 dm3∙h-1. Początkowy strumień koncentratu ustalano 
każdorazowo na ok. 150 l∙h-1 i zmniejszano go co ok. 25 l∙h-1. Sok poddany zagęszczaniu 
charakteryzował się zawartością: suchej masy – 17,8%, sacharozy – 16,51%, popiołu 
– 0,44% oraz czystością – 92,75%, pH – 8,7 i zabarwieniem – 3259 IU. Podczas gdy za-
gęszczanie soku prowadzono pod ciśnieniem 2,5 MPa, zmniejszanie strumienia koncen-
tratu od 153,2 do 80,0 dm3∙h-1 spowodowało zmniejszenie strumienia filtratu od 32,1 do 
21,6 dm3∙h-1 i tym samym, zwiększenie współczynnika zagęszczenia od 1,210 do 1,270. 
Zawartość suchej masy zwiększała się i wynosiła w koncentratach 20,9–22,1%, w filtra-
tach 1,4–1,6%, podobnie jak sacharozy – w koncentratach 19,13–20,20%, w filtratach 
1,02–1,22%. Zawartość popiołu w koncentratach utrzymywała się na mniej więcej sta-
łym poziomie 0,49–0,50%, a w filtratach zwiększała się od 0,23 do 0,28%. Wzrost ciśnie-
nia do wartości 3,0 MPa spowodował zwiększenie strumieni filtratu. Wynosiły one od 
46,2 do 31,3 dm3.h-1 (strumień koncentratu analogicznie 150,0–78,3 dm3∙h-1), dopiero gdy 
strumień koncentratu zmniejszono do wartości 52,9 dm3∙h-1 – strumień filtratu wyniósł 
23,8 dm3∙h-1, jednocześnie otrzymano największą wartość współczynnika zagęszczenia – 
1,450. Zwiększenie ciśnienia spowodowało również wzrost zawartości poszczególnych 
składników w filtratach i koncentratach, maksymalne wartości wynosiły: sucha masa 
koncentratu – 24,9%, filtratu – 1,6%, sacharoza w koncentracie – 22,68%, w filtracie 
– 1,23%, popiół w koncentracie – 24,9%, w filtracie – 1,6%, zabarwienie koncentratu 
– 5157 IU, a filtratu – 498 IU. Niezależnie od zastosowanego ciśnienia – pH filtratów 
wynosiło 8,9 i było o 0,2 jednostki większe niż pH soku i koncentratów. 



26

Ta
be

la
 8

Ta
bl

e 
8

Pa
ra

m
et

ry
 p

ra
cy

 u
kł

ad
u 

po
dc

za
s n

an
ofi

ltr
ac

ji 
so

ku
 B

 o
ra

z 
zm

ia
ny

 n
ie

kt
ór

yc
h 

ce
ch

 k
on

ce
nt

ra
tu

 (K
) i

 fi
ltr

at
u 

(F
)

W
or

ki
ng

 c
on

di
tio

ns
 o

f t
he

 p
ro

ce
ss

in
g 

un
it 

du
rin

g 
B

 ju
ic

e 
na

no
fil

tra
tio

n 
an

d 
ch

an
ge

s o
f c

on
ce

nt
ra

te
 (K

) a
nd

 fi
ltr

at
e 

(F
) f

ea
tu

re
s

C
iś

ni
e-

ni
e

Pr
es

su
re

St
ru

m
ie

ń
Fl

ux
 

W
sp

ół
-

cz
yn

ni
k 

 
za

gę
sz

-
cz

en
ia

C
on

ce
n-

tr
at

io
n 

fa
ct

or

Z
aw

ar
to

ść
 

su
ch

ej
 m

as
y

D
ry

  
m

at
te

r 
co

nt
en

t

Z
aw

ar
to

ść
 

sa
ch

ar
oz

y
Su

cr
os

e 
co

nt
en

t

C
zy

st
oś

ć
Pu

ri
ty

pH

Z
aw

ar
to

ść
 

po
pi

oł
u

A
sh

 c
on

te
nt

Z
ab

ar
w

ie
ni

e
C

ol
ou

r 

[M
Pa

]
[d

m
3.
h-1

]
[%

]
[%

]
[%

]
[%

]
[I

U
]

K
F

K
F

K
F

K
F

K
F

K
F

K
F

so
k 

– 
ju

ic
e

17
,8

16
,5

1
92

,7
5

8,
7

0,
44

32
59

2,
5

15
3,

2
32

,1
1,

21
0

20
,9

1,
4

19
,1

3
1,

02
91

,5
3

72
,8

6
8,

7
8,

9
0,

49
0,

23
39

49
19

9

2,
5

12
8,

6
31

,2
1,

24
3

21
,1

1,
4

19
,2

2
1,

04
91

,0
9

74
,2

9
8,

7
8,

9
0,

49
0,

25
38

62
29

8

2,
5

10
4,

3
26

,0
1,

24
9

21
,5

1,
5

19
,7

1
1,

13
91

,6
7

75
,3

3
8,

7
8,

9
0,

49
0,

26
40

38
39

7

2,
5

80
,0

21
,6

1,
27

0
22

,1
1,

6
20

,2
0

1,
22

91
,4

0
76

,2
5

8,
7

8,
9

0,
50

0,
28

41
23

49
7

3,
0

15
0,

0
46

,2
1,

30
8

22
,8

0,
9

20
,8

3
0,

66
91

,3
6

73
,3

3
8,

8
8,

9
0,

52
0,

21
45

62
19

9

3,
0

12
8,

6
43

,9
1,

34
1

23
,2

1,
0

21
,1

9
0,

75
91

,3
4

75
,0

0
8,

8
8,

9
0,

52
0,

22
47

38
19

9

3,
0

10
2,

9
37

,3
1,

36
2

23
,6

1,
1

21
,5

5
0,

82
91

,3
1

74
,5

5
8,

8
8,

9
0,

52
0,

23
50

95
29

9

3,
0

78
,3

31
,3

1,
40

0
24

,1
1,

4
21

,9
8

1,
07

91
,2

0
76

,4
3

8,
8

8,
9

0,
52

0,
24

50
84

39
8

3,
0

52
,9

23
,8

1,
45

0
24

,9
1,

6
22

,6
8

1,
23

91
,0

8
76

,8
8

8,
8

8,
9

0,
53

0,
27

51
57

49
8



27

Analogiczne doświadczenie przeprowadzono, wykorzystując sok rzadki (C) o in-
nym składzie chemicznym i właściwościach. Wyniki zamieszczono w tabeli 9. Sok ten 
charakteryzował się zawartością: suchej masy – 16,1%, sacharozy – 14,51%, popiołu 
– 0,48% oraz czystością – 90,12%, pH – 9,0 i zabarwieniem – 3477 IU. Zagęszczanie 
soku pod ciśnieniem 2,5 MPa pozwoliło na otrzymanie strumieni filtratu od 45,0 do 26,1 
dm3∙h-1 (strumień koncentratu ustalono na 153–79,9 dm3∙h-1), wzrost ciśnienia do 3,0 MPa 
spowodował znaczne zwiększenie strumienia filtratu (60,0–43,6 dm3∙h-1) w analogicz-
nych warunkach. Podobnie zmieniały się wartości współczynnika zagęszczenia (ciśnienie  
2,5 MPa) – od 1,294 do 1,327, znacznie mniejsze w porównaniu z wartościami otrzyma-
nymi podczas procesu prowadzonego pod ciśnieniem 3,0 MPa – od 1,400 do 1,551. Mak-
symalny współczynnik zagęszczenia soku otrzymano, prowadząc proces pod ciśnieniem 
3,0 MPa i ustalonym strumieniu koncentratu na 55,4 dm3∙h-1 – wyniósł on 1,583. Zastoso-
wanie ciśnienia 2,5 MPa umożliwiło otrzymanie koncentratów o zawartości: suchej masy 
20,3–21,6%, sacharozy 18,24–19,38%, popiołu 0,48–0,52% oraz filtratów o zawartości: 
suchej masy 1,1–1,4%, sacharozy 0,65–0,84% i popiołu 0,19–0,24%. Wzrost ciśnienia 
do wartości 3,0 MPa spowodował, że otrzymane koncentraty charakteryzowały się za-
wartością: suchej masy 22,0–23,9%, sacharozy 19,69–21,28% i popiołu 0,51–0,56%,  
a filtraty – suchej masy 0,8–1,4%, sacharozy 0,47–0,91% i popiołu 0,20–0,14%. Czy-
stość koncentratów wynosiła 89,85–89,71% (ciśnienie 2,5 MPa) i 89,50–89,04% (ciśnie-
nie 3,0 MPa), filtratów 59,09–60,17% (ciśnienie 2,5 MPa) i 58,75–65,00% (ciśnienie  
3,0 MPa), natomiast zabarwienie koncentratów wynosiło 4427–5189 IU (ciśnienie  
2,5 MPa) i 5222–5452 IU (ciśnienie 3,0 MPa), a zabarwienie filtratów 199–497 IU (ciśnie-
nie 2,5 MPa) i 199–398 IU (ciśnienie 3,0 MPa). Niezależnie od zastosowanego ciśnienia 
pH filtratów wynosiło 9,1 i było o 0,1 jednostki większe niż pH soku i koncentratów. 

Zmierzone strumienie filtratów zmniejszały się wraz ze zmniejszeniem strumie-
nia koncentratu. Początkowy strumień filtratu otrzymany przy zastosowaniu ciśnienia  
2,5 MPa wynosił 32,1 l∙h-1 (sok B) i 45 l∙h-1 (sok C) i zmniejszał się stopniowo do 21,6 l∙h-1  
(sok B) oraz 33,2 l∙h-1 (sok C). Odpowiednie strumienie filtratów otrzymywane pod ci-
śnieniem 3,0 MPa, były większe i osiągały wartość od 46,2 do 23,8 l∙h-1 (sok B) oraz od 
60,0 l∙h-1 do 32,3 l∙h-1 (sok C). Zwiększenie ciśnienia, a więc siły napędowej procesu,  
o 0,5 MPa, spowodowało znaczne zwiększenie strumieni filtratów, przy takich sa-
mych strumieniach koncentratu. Wydajność procesu dobrze ilustrują współczynniki 
zagęszczenia, których wartości (przy takich samych strumieniach koncentratu) były 
znacznie mniejsze, gdy proces prowadzono pod ciśnieniem 2,5 MPa niż 3,0 MPa. War-
to podkreślić, że strumienie filtratu soku C były w tych samych warunkach mniejsze 
niż strumienie filtratu soku B. Sok C charakteryzował się większą zawartością suchej 
masy (i innych składników) niż sok B, co stanowiło bezpośrednią przyczynę różnic 
w wydajności procesu (wpływ zawartości suchej masy w soku zasilającym – na wy-
dajność procesu zostanie dokładniej przeanalizowany w dalszej części pracy). Jedno-
cześnie koncentraty otrzymywane podczas zagęszczania soku B (charakteryzującego 
się większą zawartością suchej masy niż sok C o prawie 2%), w takich samych wa-
runkach (ciśnienie i strumień koncentratu) zawierały więcej suchej masy, choć róż-
nice nie przekraczały zwykle 1%. Zawartość suchej masy w soku zasilającym mia-
ła więc wpływ także na zawartość suchej masy w otrzymywanych koncentratach.  
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Zawartość suchej masy w koncentratach otrzymywanych przy zastosowaniu ci-
śnienia 3,0 MPa była o około 2% większa niż w koncentratach otrzymywanych przy 
analogicznych strumieniach przy zastosowaniu ciśnienia 2,5 MPa. W miarę zwięk-
szania się współczynnika zagęszczenia – zwiększała się zawartość suchej masy  
w koncentratach. Jest to zjawisko korzystne, gdyż im większa będzie zawartość su-
chej masy w koncentracie, tym mniej wody pozostanie do odparowania na wyparce. 
Podobnie, w miarę zwiększania współczynnika zagęszczenia zawartość suchej masy  
w filtratach – zwiększała się. Maksymalna zawartość suchej masy w filtratach otrzyma-
nych z soku B wynosiła 1,6%, a w filtratach otrzymanych z soku C – 1,4%, niezależnie od 
ciśnienia procesu. Podobne tendencje co zawartość suchej masy wykazała zawartość sa-
charozy. Jednak wpływ wielkości strumieni koncentratu i filtratu (współczynnika zagęsz-
czenia) na zawartość sacharozy okazał się szczególnie duży w przypadku filtratów, co 
dobrze ilustrują zmiany ich czystości. Im większy był współczynnik zagęszczenia, tym 
bardziej zwiększała się czystość otrzymywanych filtratów. Natomiast filtraty otrzymywa-
ne przy zbliżonych strumieniach koncentratu, ale różnych ciśnieniach, charakteryzowały 
się podobną czystością. Warto podkreślić dość duże różnice w zawartościach sacharozy 
w filtratach otrzymywanych z różnych soków. Sok B charakteryzował się większą zawar-
tością sacharozy niż sok C, podobnie filtrat otrzymany z soku B zawierał (w tych samych 
warunkach procesu) więcej sacharozy niż filtrat z soku C. Jeszcze większe różnice wy-
stąpiły w czystościach filtratów otrzymanych z tych soków (soku B: 72,86–76,88%, soku 
C: 58,75–65,0%), wynosiły one powyżej 10%. Natomiast czystości koncentratów różniły 
się tylko o około 2%. Wynika z tego, że skład chemiczny i właściwości soku zasilającego 
mają bardzo duży wpływ na skład i właściwości otrzymywanych filtratów.

Wzrost ciśnienia z 2,5 do 3,0 MPa spowodował znaczne zwiększenie wydajno-
ści procesu i współczynnika zagęszczenia, umożliwił również zwiększenie zawartości 
suchej masy i sacharozy w koncentratach, czyli oddzielenie większych ilości wody. Za-
wartość suchej masy, sacharozy czy czystość filtratów nie zależały w tak dużym stopniu 
od ciśnienia procesu. Biorąc to pod uwagę, dalsze badania wykonano, stosując ciśnienie 
3,0 MPa.

W tabeli 10 przedstawiono parametry pracy układu podczas nanofiltracji soku D 
oraz zmiany niektórych cech nadawy (N), koncentratu (K) i filtratu (F). Proces prowa-
dzono pod ciśnieniem 3,0 MPa. Wykorzystano sok o zawartości: suchej masy – 17,0%, 
sacharozy – 15,67%, popiołu – 0,48%, którego czystość wynosiła 92,18%, pH – 8,9 i za-
barwienie – 4019 IU. Proces prowadzono pod ciśnieniem 3,0 MPa. Strumień koncentratu 
zmniejszano stopniowo od 160,7 do 40,0 dm3∙h-1. Otrzymywany strumień filtratu zmniej-
szał się w tych warunkach od 47,1 do 19,6 dm3∙h-1, a współczynnik zagęszczenia zwięk-
szał się od wartości 1,293 do 1,490. Podczas procesu, w koncentratach zwiększała się za-
wartość suchej masy (22,2–24,4%), sacharozy (20,28–22,23%) i popiołu (0,55–0,64%), 
zmniejszała się ich czystość (91,35–91,11%) i zwiększało zabarwienie (4758–5894 IU). 
Otrzymywane filtraty charakteryzowały się także coraz większą zawartością suchej masy 
(0,5–1,0%), sacharozy (0,29–0,64%) i popiołu (0,21–0,29%), a także czystością (58,00–
64,00%) i zabarwieniem (200–498 IU). Podobnie jak w poprzednich doświadczeniach 
pH filtratów było o 0,1 jednostki większe niż pH soku i koncentratów i wynosiło 9,0.
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Podobne doświadczenie przeprowadzono, stosując sok (E) o mniejszej zawartości 
suchej masy (16,0%), sacharozy (14,51%), a także czystości (90,69%), pozostałe cechy 
jak: pH (9,0), zawartość popiołu (0,49%) czy zabarwienie (4036 IU) były zbliżone. Wy-
niki zamieszczono w tabeli 11. Strumień koncentratu zmniejszano stopniowo od 156,5 
do 36,2 dm3∙h-1. Otrzymywany strumień filtratu zmniejszał się w tych warunkach od 59,0 
do 21,8 dm3∙h-1, co pozwoliło na osiągnięcie współczynnika zagęszczenia od 1,377 do 
1,602. Początkowa zawartość suchej masy w koncentracie wynosiła 21,5%, maksymal-
na zaś – 24,1%, analogicznie – sacharozy 19,64 i 21,79%, popiołu – 0,55 i 0,60% oraz 
czystość – 91,35 i 90,41% i zabarwienie 5231 i 6900 IU. W filtratach także zwiększała 
się zawartość: suchej masy (0,5–1,0%), sacharozy (0,20–0,46%) i popiołu (0,20–0,27%) 
oraz ich czystość (40,00–46,00%) i zabarwienie (199–399 IU). pH filtratów wynosiło 9,0 
i było o 0,1 jednostki większe niż pH soku i koncentratów.

Soki te różniły się dość znacznie czystością: sok D – 92,18%, sok E – 90,69%. 
Pozostałe cechy soków jak pH (8,9), zawartość popiołu (0,48 i 0,49%) oraz zabarwie-
nie (4019 i 4036 IU) były zbliżone. Strumienie filtratów, które otrzymywano w ana-
logicznych warunkach, podczas nanofiltracji tych soków, różniły się pomiędzy sobą. 
Początkowy strumień filtratu soku D wynosił 47,1 dm3∙h-1 i zmniejszał się do wartości  
19,6 dm3∙h-1, strumień filtratu soku E wynosił od 59,0 do 21,8 dm3∙h-1. Sok E charaktery-
zował się mniejszą zawartością suchej masy i sacharozy, stąd też zapewne wynikały róż-
nice w wielkości strumieni filtratów. Podobne tendencje wykazały wartości współczynni-
ków zagęszczenia soków bezpośrednio związane z wartościami strumieni – zasilającego  
i filtratu. Zawartość suchej masy i sacharozy, w otrzymywanych koncentratach, zwięk-
szała się wraz ze zmniejszeniem strumienia koncentratu i zwiększeniem wartości współ-
czynnika zagęszczenia. Koncentraty otrzymywane z soku D charakteryzowały się więk-
szą zawartością suchej masy i sacharozy niż otrzymywane z soku E, co wynika z różnych 
zawartości tych substancji w sokach. Natomiast zawartość suchej masy w filtratach otrzy-
mywanych z tych soków – była podobna (0,5–1,0%), co przy dość dużych różnicach  
w zawartości sacharozy (0,29–0,64% i 0,20–0,46%) spowodowało bardzo duże różnice 
w czystościach filtratów. Filtraty otrzymywane z soku D charakteryzowały się czystością 
58–64%, a filtraty otrzymywane z soku E – czystością 40–46%. Zawartość suchej masy  
i skład chemiczny soków miał więc duży wpływ na zawartość sacharozy i czystość otrzy-
mywanych w wyniku nanofiltracji filtratów. 

Na rysunku 2 przedstawiono zależność współczynnika retencji sacharozy od war-
tości współczynnika zagęszczenia soku. Obliczenia wykonano na podstawie wyników 
otrzymanych podczas nanofiltracji soków D i E. Wraz ze zwiększaniem się współczyn-
nika zagęszczenia zmniejszał się współczynnik retencji sacharozy. Podczas nanofiltracji 
soku D współczynnik zagęszczenia zwiększał się od 1,29 do 1,49, a odpowiadający mu 
współczynnik retencji sacharozy – zmniejszał się od 0,98 do 0,96. Analogiczne wartości 
otrzymane podczas zagęszczania soku E wynosiły: współczynnik zagęszczenia – od 1,38 
do 1,60, a współczynnik retencji – od 0,99 do 0,97. Zależność ta, w badanym zakresie 
stężeń i przepływów, miała w przybliżeniu charakter prostoliniowy. 
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Zagęszczanie soku oczyszczonego na wyparce prowadzi się zwykle do otrzyma-
nia ok. 68% suchej masy w soku gęstym. Biorąc to pod uwagę oraz strumień i gęstość 
nadawy i filtratu, obliczono jaką część wody w % (w stosunku do całkowitej ilości odpa-
rowanej na wyparce) można oddzielić, stosując nanofiltrację. 

Obliczenia wykonano wg następujących równań:

N N NJ Q d= ⋅                                                        (1)

gdzie:   JN  – strumień masowy nadawy [kg∙h-1],
QN – strumień objętościowy nadawy [dm3∙h-1],
dN  – gęstość nadawy [kg∙dm-3].

100
F

WF F F F F
BxJ Q d Q d= ⋅ − ⋅ ⋅

                                         
(2)

gdzie:   JWF  – strumień masowy wody w filtracie [kg∙h-1],
QF   – strumień objętościowy filtratu [dm3∙h-1],
dF    – gęstość filtratu [kg∙dm-3],
BxF – zawartość suchej masy w filtracie [%].

100WF

N

J
W

J
⋅

=
                                                             (3)

gdzie:   W – ilość oddzielonej wody w wyniku nanofiltracji [kg oddzielonej wody na 100 kg  
soku zasilającego].

Zakładając, że (z bilansu suchej masy) aby zagęścić sok z 16% (sok E) do 68% 
suchej masy, trzeba odparować 76,5 kg wody na każde 100 kg soku, podobnie – z 17% 
(sok D) do 68% – należy odparować 75 kg wody na każde 100 kg soku; przyjęto ilości 
odparowanej wody na wyparce dla każdego soku za 100%. Następnie obliczono, jaką 
część z tej ilości wody można oddzielić przez nanofiltrację:

100
75N

WW ⋅
=

  

  (sok D)               
100

76,5N
WW ⋅

=

  

 (sok E)     [%]          (4)
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Wyniki przedstawiono na rysunku 3, w postaci zależności od strumienia soku za-
silającego. Z danych przedstawionych na tym rysunku wynika, że zwiększenie strumie-
nia nadawy powodowało zmniejszenie ilości wody, którą można było usunąć w wyniku 
nanofiltracji, zależność ta miała charakter liniowy. Maksymalna, możliwa do oddzielenia 
ilość wody, poprzez nanofiltrację wynosiła prawie 46% (sok E), jednak strumień soku za-
silającego wynosił wówczas 8,3 dm3∙h-1∙m2. Przy podobnym strumieniu soku zasilającego  
(8,5 dm3∙h-1∙m2 ) – z soku D można było oddzielić ok. 41% wody w stosunku do całko-
witej jej ilości, niezbędnej do odparowania na wyparce. W miarę zwiększania strumienia 
soku zasilającego do 30 dm3∙h-1∙m2 ilość możliwej do oddzielenia wody zmniejszała się 
i wynosiła 28,2% (sok D) i 33,5% (sok E). Zależność ta w badanym zakresie przepły-
wów i stężeń miała charakter prostoliniowy. Podczas nanofiltracji można oddzielić na-
wet 40–45% wody, którą należy odparować na wyparce, wymaga to jednak ograniczenia 
strumienia soku zasilającego do ok. 10 dm3∙h∙1∙m-2. Dwukrotne zwiększenie strumienia 
soku zasilającego do ok. 20 dm3∙h-1∙m-2 zmniejsza ilość oddzielonej wody do ok. 35–38%,  
a trzykrotne zwiększenie strumienia soku zasilającego – zmniejsza ilość oddzielonej 
wody do ok. 28–33%. Konsekwencją maksymalizowania ilości wody oddzielonej przed 
wyparką jest więc nawet trzykrotne zwiększenie niezbędnej powierzchni czynnej zain-
stalowanych membran. Przy projektowaniu instalacji należy więc uwzględnić zarówno 
koszty membran, jak i oszczędności wynikające ze zmniejszenia zapotrzebowania energii 
cieplnej przez wyparkę. Ilość oddzielonej wody była także uzależniona od zawartości 
suchej masy w nadawie. Sok D charakteryzował się większą zawartością suchej masy 
– 17,0% niż sok E – 16%, tym samym z soku E można było oddzielić więcej wody. Za-
wartość suchej masy w soku oczyszczonym poddawanym nanofiltracji (oraz zakres jej 
zmian) jest więc także dość istotnym czynnikiem, który należy uwzględnić przy projek-
towaniu instalacji membranowej. 

Zestawienie parametrów pracy układu, podczas nanofiltracji soku F oraz zmia-
ny niektórych cech nadawy (N), koncentratu (K) i filtratu (F) przedstawiono w tabe-
li 12. Proces prowadzono w układzie otwartym, koncentrat zawracając do zbiornika 
soku zasilającego, a filtrat wypuszczając z instalacji. Zastosowano ciśnienie 3,0 MPa, 
a przepływ koncentratu ustalono na 156,5 dm3∙h-1. Wykorzystano sok o zawartości: su-
chej masy – 17,0%, sacharozy – 15,39%, popiołu – 0,40%, którego czystość wynosiła 
90,53%, pH – 9,0 i zabarwienie – 3552 IU. Otrzymywany w tych warunkach strumień 
filtratu zmniejszał się od 57,1 do 6,4 dm3∙h-1, a współczynnik zagęszczenia od 1,365 
do 1,041. Zawartość suchej masy zwiększała się: w nadawie (17,0–26,2%), koncentra-
cie (21,8–26,6%) i filtracie (0,6–2,7%), podobnie jak zawartość sacharozy: w nadawie 
(15,38–23,55%), koncentracie (20,24–24,13%) i filtracie (0,28–1,83%) i popiołu: w nada-
wie (0,40–0,57%), koncentracie (0,53–0,57%) i filtracie (0,19–0,35%). Czystość nadawy 
wykazała nieznaczną tendencję malejącą (90,47–89,89%), koncentratu – zmniejszała się 
(92,84–90,71%), a filtratu – zwiększała się (46,67–67,78%). Zabarwienie nadawy (3552– 
5850 IU), koncentratu (4583–6468 IU) i filtratu (100–594 IU) – zwiększało się podczas 
prowadzenia procesu. pH filtratów wynosiło 9,1 i było o 0,1 jednostki większe niż pH 
soku i koncentratów.
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Analogiczne doświadczenie przeprowadzono, stosując sok (G) o większej zawar-
tości suchej masy (18,6%), sacharozy (16,61%), mniejszej czystości (89,30%), pH (6,7). 
Zawartość popiołu (0,51%), a zwłaszcza zabarwienie (7058 IU) były większe. Wyniki 
zamieszczono w tabeli 13. Otrzymywany w tych warunkach strumień filtratu zmniejszał 
się od 43,4 do 6,7 dm3∙h-1, a współczynnik zagęszczenia od 1,290 do 1,045. Zawartość su-
chej masy zwiększała się: w nadawie (18,6–25,3%), koncentracie (21,4–26,5%) i filtracie 
(1,1–2,3%), podobnie jak zawartość sacharozy: w nadawie (16,62–22,48%), koncentra-
cie (19,83–24,20%) i filtracie (0,59–1,46%) i popiołu: w nadawie (0,51–0,63%), kon-
centracie (0,52–0,66%) i filtracie (0,30–0,49%). Czystość nadawy wykazała nieznacz-
ną tendencję malejącą (89,35–88,85%), koncentratu – zmniejszała się (92,66–91,32%),  
a filtratu – zwiększała się (53,64–63,48%). Zabarwienie nadawy (7058–11382 IU), kon-
centratu (7528–12493 IU) i filtratu (100–496 IU) – zwiększało się podczas prowadzenia 
procesu. pH filtratów wynosiło 6,8 i było o 0,1 jednostki większe niż pH soku i koncen-
tratów.

W tabeli 14 zestawiono parametry pracy układu podczas nanofiltracji soku H oraz 
zmiany niektórych cech nadawy (N), koncentratu (K) i filtratu (F). Proces prowadzono, 
podobnie jak dwa poprzednie, przy strumieniu koncentratu 153,5 dm3∙h-1 pod ciśnieniem 
3,0 MPa. Wykorzystano sok o zawartości: suchej masy – 16,0%, sacharozy – 14,15%, 
popiołu – 0,52%, którego czystość wynosiła 88,44%, pH – 8,6 i zabarwienie – 3970 IU. 
Otrzymywany strumień filtratu zmniejszał się w tych warunkach od 60,5 do 11,3 dm3∙h-1, 
co pozwoliło na osiągnięcie współczynnika zagęszczenia od 1,394 do 1,074. Początko-
wa zawartość suchej masy wynosiła 16,0% (nadawa), 23,4% (koncentrat), 0,5% (filtrat),  
a końcowa analogicznie: 24,9, 25,8 i 2,2%. Zawartość sacharozy zwiększała się od: 
14,16% (nadawa), 21,50% (koncentrat), 0,29% (filtrat) do analogicznie: 21,92; 22,89  
i 1,47%. Zawartość popiołu zwiększała się od: 0,52% (nadawa), 0,67% (koncentrat), 
0,14% (filtrat), do analogicznie: 0,73, 0,78 i 0,39%. Czystość nadawy wynosiła 88,50–
88,02%, koncentratu – zmniejszała się (91,86–88,71%), a filtratu – zwiększała się (58,53–
66,72%). Zabarwienie zwiększało się od: 3970 IU (nadawa), 4983 IU (koncentrat),  
100 IU (filtrat), do analogicznie: 5737, 6243 i 510 IU. pH filtratów było o 0,2 jednostki 
większe niż pH soku i koncentratów i wynosiło 8,8.

Kolejny proces nanofiltracji przeprowadzono podobnie jak poprzednie, pod ci-
śnieniem 3,0 MPa, ale strumień koncentratu ustalono na 80 dm3.h-1, wyniki przedstawiono  
w tabeli 15. Wykorzystano sok „I” o zawartości: suchej masy – 16,0%, sacharozy – 14,61%, 
popiołu – 0,47%, którego czystość wynosiła 91,31%, pH – 8,8 i zabarwienie – 2722 IU. 
Otrzymywany w tych warunkach strumień filtratu zmniejszał się od 37,3 do 7,2 dm3∙h-1, 
a współczynnik zagęszczenia od 1,466 do 1,090. Zawartość suchej masy zwiększała 
się: w nadawie (16,0–26,4%), koncentracie (23,0–26,9%) i filtracie (0,7–2,8%), podob-
nie jak zawartość sacharozy: w nadawie (14,61–23,99%), koncentracie (21,33–24,52%)  
i filtracie (0,34–1,76%) i popiołu: w nadawie (0,47–0,57%), koncentracie (0,55–0,58%) 
i filtracie (0,24–0,36%). Czystość nadawy wykazała nieznaczną tendencję malejącą 
(91,31–90,87%), koncentratu – zmniejszała się (92,74–91,15%), a filtratu – zwiększała 
się (48,57–62,86%). Zabarwienie nadawy (2722–4683 IU), koncentratu (4286–5025 IU) 
i filtratu (100–495 IU) – zwiększało się podczas prowadzenia procesu. pH filtratów wy-
nosiło 8,9 i było o 0,1 jednostki większe niż pH soku i koncentratów.
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Na podstawie wyników otrzymanych podczas zagęszczania soków F, G, H, I 
wyznaczono zależność zawartości suchej masy w filtratach od zawartości suchej masy  
w soku zasilającym (nadawie). Zależności te przedstawiono na rysunku 4. Minimalna 
zawartość suchej substancji w filtratach wynosiła 0,5–0,7%. Takie wartości otrzymano 
na początku zagęszczania soków H i I charakteryzujących się niską zawartością suchej 
substancji – 16,0%. Prowadzenie procesu w układzie otwartym, czyli zawracanie do 
zbiornika tylko koncentratu, a wypuszczanie filtratu spowodowało wzrost zawartości su-
chej masy w soku zasilającym instalację. Jednocześnie zwiększała się zawartość suchej 
masy w otrzymywanych filtratach. Podczas zagęszczania zawartość suchej masy w filtra-
tach zwiększała się szybciej niż zawartość suchej masy w soku zasilającym, zależność ta 
miała charakter krzywej wykładniczej. Początkowa zawartość suchej masy w filtratach 
wynosiła od 0,5% (sok H) do 1,1% (sok G). Szczególnie szybki wzrost zawartości suchej 
masy w filtratach występował pod koniec procesu, kiedy stężenie nadawy zbliżało się do 
stężenia koncentratu. W efekcie, zawartość suchej masy w filtratach wynosiła 2,7% (sok 
F), 2,3% (sok G), 2,2 (sok H) i 2,8% (sok I), a sacharozy odpowiednio: 1,83, 1,46, 1,47 
i 1,76%. 

Wzrost stężenia nadawy spowodował także zwiększenie czystości otrzymywa-
nych filtratów, co przedstawiono na rysunku 5. Czystość filtratu soku F zwiększała się 
od 46,67 do 67,78%, soku G – od 53,64 do 63,48%, soku H – od 58,63 do 66,72% i soku 
I – od 48,57 do 62,86%. Przebieg tej zależności był jednak prostoliniowy, w odróżnieniu 
od krzywej przedstawionej na rysunku 4. 

Z porównania krzywych przedstawionych na rysunkach 4 i 5 wynika, że zwięk-
szenie stężenia nadawy powodowało stosunkowo duży wzrost zawartości suchej masy  
w filtratach, ale strumień sacharozy przenikający przez membranę zwiększał się propor-
cjonalnie do strumienia niecukrów.

Strumienie filtratów otrzymywane podczas zagęszczania w obiegu otwartym – 
zmniejszały się. Proces nanofiltracji soków F, G, H prowadzono przy strumieniu koncen-
tratu ustalonym na ok. 150 l∙h-1. Początkowy strumień filtratu soku F wynosił 57,1 l∙h-1, 
soku G – 42,4 l∙h-1 i soku H – 60,5 l∙h-1. Wielkości strumieni filtratów tych soków były 
związane z zawartością w nich suchej masy. Największy, początkowy strumień filtratu 
otrzymano podczas zagęszczania soku H, który jednocześnie charakteryzował się naj-
mniejszą zawartością suchej masy (16,0%), mniejszy – dla soku F (17,0% suchej masy) 
i najmniejszy dla soku G (18,6% suchej masy). Proces nanofiltracji soku I prowadzono 
przy znacznie mniejszym strumieniu koncentratu i stąd też wynika stosunkowo niewielki 
strumień filtratu tego soku, mimo iż charakteryzował się on zawartością suchej masy – 
16,0%. Porównanie strumieni filtratów i współczynników zagęszczenia dwóch soków 
(H i I ), w których zawartość suchej masy była taka sama (16,0%), zagęszczanych przy 
różnych, ustalonych strumieniach koncentratu, ponownie pokazuje, że im większą ilość 
wody próbuje się oddzielić, tym bardziej trzeba zwiększać powierzchnię membran. Stru-
mień nadawy (koncentrat + filtrat) wynosił w przypadku soku H ok. 210 l∙h-1 , a soku 
I – ok. 117 l∙h-1. Obliczone według wzorów 1–4 ilości oddzielonej wody wynosiły odpo-
wiednio ok. 34 i 39%. Zwiększenie ilości oddzielonej wody o ok. 5% wymagałoby więc 
prawie dwukrotnego zwiększenia powierzchni czynnej membran.
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Straty sacharozy podczas zagęszczania metodą nanofiltracji są wypadkową następu-
jących czynników: strumienia sacharozy przenikającego przez membranę oraz strumienia 
wody, co w efekcie decyduje o zawartości (stężeniu) sacharozy w filtracie. Na rysunku 6 
przedstawiono zależność strumienia sacharozy przenikającego przez membranę od zawar-
tości sacharozy w filtracie. Obliczenia wykonano, opierając się na wynikach otrzymanych 
podczas nanofiltracji soków F, G, H, I. Zawartość sacharozy w filtratach zwiększała się od 
ok. 0,3 do ok. 1,8%. Natomiast strumień masowy sacharozy przenikający przez membranę 
zmieniał się nierównomiernie. Początkowy i końcowy strumień sacharozy wynosił odpo-
wiednio: 22,8–16,7 g∙m-2∙h-1 (sok F), 29,5–14,6 g∙m-2∙h-1 (sok G), 20,4–24,7 g∙m-2∙h-1 (sok H) 
i 18,1–18,0 g∙m-2∙h-1 (sok I). Najczęściej następowało początkowe zwiększenie strumienia 
sacharozy, a następnie jego zmniejszenie. Początkowe i końcowe wartości strumieni sacha-
rozy były najczęściej podobne, natomiast wartości maksymalne były zbliżone do 32 g∙m2∙h-1. 
Maksymalne wartości strumienia sacharozy otrzymano, gdy zawartość sacharozy w filtra-
tach wynosiła 0,5–0,7%. 

Strumień składnika przenikającego przez membranę jest bezpośrednio związa-
ny ze współczynnikiem retencji tej substancji, który często zależy jej od stężenia. Wpływ 
zawartości suchej substancji w soku zasilającym na wartości współczynnika retencji 
sacharozy obrazuje rysunek 7. Współczynniki retencji sacharozy obliczono na podsta-
wie wyników otrzymanych podczas nanofiltracji soków F, G, H, I. Proces prowadzono  
w układzie otwartym (koncentrat zawracano, a filtrat wypuszczano z obiegu), w związku  
z czym zawartość suchej substancji w sokach zasilających instalację – stopniowo zwiększała 
się: od 17,0 do 26,2% (sok F), od 18,6 do 25,3% (sok G), od 16,0 do 24,9% (sok H) i od 
16,0 do 26,9% (sok I). Na początku procesu, kiedy jeszcze nie uwidocznił się wpływ zawra-
canego koncentratu, współczynnik retencji sacharozy wynosił ok. 0,98. Minimalne warto-
ści tego współczynnika zbliżały się do 0,92. W miarę wzrostu zawartości suchej substancji  
w nadawie – następowało zmniejszenie wartości współczynnika retencji sacharozy.

Na rysunku 8 przedstawiono wpływ zawartości suchej substancji w soku zasilają-
cym na wartości współczynnika retencji popiołu rozpuszczalnego. Współczynniki retencji 
popiołu obliczono na podstawie wyników dotyczących nanofiltracji tych samych soków co 
na rysunku 7. Współczynniki retencji popiołu wynosiły: od 0,577 do 0,386 (sok F), od 0,434 
do 0,222 (sok G), od 0,731 do 0,466 (sok H) i od 0,510, do 0,368 (sok I). Podobnie jak dla 
sacharozy zwiększenie zawartości suchej substancji w nadawie – spowodowało zmniejsze-
nie wartości współczynnika retencji popiołu, początkowo wynosił on 0,50–0,73 i zmniejszał 
się do 0,22–0,37. 

Zmniejszenie wydajności filtratu w wyniku foulingu po przeprowadzonych proce-
sach nanofiltracji przedstawiono w tabeli 16. Otrzymane wartości osiągały wartość zwykle 
poniżej 20% (15,1–18,7%). Jedynie po nanofiltracji nietypowego soku G – fouling wyniósł 
24,8%. Po filtracji membrana była płukana wodą do czasu, aż wynik pomiaru refraktome-
trycznego zawartości suchej masy w filtratach i koncentratach był niższy od 0,1 %. Następnie 
filtr płukano roztworem wodorotlenku sodu. Potem membranę płukano wodą destylowaną, 
aż pH filtratu i koncentratu wynosiło ok. 7,5 i przeprowadzono mycie membrany za pomocą 
roztworu kwasku cytrynowego, a po tej operacji filtr płukano wodą destylowaną do pH 4,5–
5,0. Zastosowanie tej standardowej procedury mycia membrany (zał. 6), w każdym przypad-
ku, spowodowało, że strumień wody destylowanej powracał do wartości wyjściowej.
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Tabela 16
Table 16

Zmniejszenie wydajności filtratu w wyniku foulingu, po przeprowadzonych procesach  
nanofiltracji

Decreasing of filtrate efficient as an effect of fouling followed nanofiltration process

Sok
Juice

Fouling
[%]

E 15,1
F 17,5
G 24,8
H 16,6
I 18,7

Na podstawie przeprowadzonych badań można wstępnie oszacować powierzch-
nię membran niezbędną do zagęszczania soku w cukrowni. W tym celu niezbędne jest 
przyjęcie wstępnych założeń dotyczących ilości soku rzadkiego. Podstawowym czyn-
nikiem jest oczywiście zdolność przerobowa cukrowni. Kolejnym parametrem jest tzw. 
„odciąg” soku, czyli ilość soku surowego odniesiona do ilości przerabianych korzeni. 
Zwykle wynosi 110–130%, a zależy głównie od typu ekstraktora i założonych strat cukru 
w wysłodkach. Przyjęto także upraszczające założenie, że zmiany ilości soku rzadkiego, 
w stosunku do soku surowego, związane z procesami oczyszczania (dodatek mleka wa-
piennego, wysłody itp.), są pomijalnie małe. 

Strumień soku rzadkiego wynosi więc:

1000 0,42
24 100r

Z OS Z O⋅ ⋅
= = ⋅ ⋅

⋅
 

  [kg∙h-1] 
                                             

 

(5)

gdzie:   Sr – strumień soku rzadkiego [kg∙h-1],
Z – zdolność przerobowa cukrowni [t∙doba-1],
O – odciąg soku [%]. 
      
Z danych przedstawionych na rysunku 3 obliczono zależność pomiędzy strumie-

niem soku zasilającego a ilością wody, którą planuje się oddzielić metodą nanofiltracji, 
zamiast na wyparce:

1,32 68,34NS W= − ⋅ +
 
  [dm3∙m-2∙h-1]                                   (6)

gdzie:   SN – strumień soku zasilającego [dm3∙m-2∙h-1],
W – ilość wody oddzielona przez nanofiltrację, w stosunku do całkowitej ilości 

                   wody, którą należy odparować na wyparce [%], 25≤W≤45.
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Niezbędna czynna powierzchnia membran może być obliczona jako:

r

N

S dP
S
⋅

=    [m
2]

 

 

                                                    (7)

gdzie:  P  – powierzchnia membran [m2],
Sr   – strumień soku rzadkiego [kg∙h-1],
SN  – strumień soku zasilającego [dm3∙m-2∙h-1],
d   – gęstość soku rzadkiego [kg∙dm-3].

Po podstawieniu równań 5 i 6 do 7 otrzymuje się wzór na niezbędną czynną po-
wierzchnię membran, w zależności od zdolności przerobowej cukrowni, stosowanego 
„odciągu” soku i ilości wody, którą planuje się oddzielić metodą nanofiltracji – zamiast 
na wyparce:

 

0,42
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gdzie:   Z 	 – zdolność przerobowa cukrowni [t∙doba-1],
O	 – odciąg soku [%],
W	– ilość wody oddzielona przez nanofiltrację, w stosunku do całkowitej ilości  

   wody, którą należy odparować na wyparce [%], 25≤W≤45,
d 	 – gęstość soku rzadkiego [kg∙dm-3].

W Polsce cukrownie które wykorzystują dyfuzor typu DDS 2000 (dyfuzor o no-
minalnej zdolności przerobowej 2000 ton korzeni w ciągu doby), przerabiają zwykle 
prawie o 50% więcej korzeni – czyli do 3000 ton w ciągu doby. W kampanii 2007/2008 
takich zakładów było 5. Zakładając więc zdolność przerobową – 3000 ton na dobę, od-
ciąg soku na średnim poziomie 120%, oddzielenie 1/3 (30%) wody poprzez nanofiltrację 
i gęstość soku rzadkiego 1,063 kg.dm-3 (zawartość suchej masy – 17%), otrzymuje się 
niezbędną czynną powierzchnię membran – 4950 m2. Zastosowany w badaniach moduł 
membranowy ma powierzchnię 7 m2, produkowane są również identyczne pod względem 
właściwości moduły o powierzchni 20 m2. Należałoby więc w takiej cukrowni zastoso-
wać 248 większych modułów. Odpowiednio, przy zdolności przerobowej 4000 ton ko-
rzeni na dobę (7 cukrowni w kampanii 2007/8) i identycznych, pozostałych parametrach 
– ilość modułów wynosi 330. Zwiększenie ilości oddzielonej wody do 40% wymagałoby 
znacznego zwiększenia ilości modułów – 458 (przerób 3000 ton w ciągu doby) lub 610 
(przerób 4000 ton w ciągu doby). 
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Dyskusja nad wynikami5.	

Do zagęszczania roztworów zawierających zarówno związki organiczne, jak i sole 
mineralne można stosować zarówno odwróconą osmozę (RO), jak i nanofiltrację (NF), 
przy czym, przy porównywalnych strumieniach, RO wymaga zastosowania znacznie 
większych ciśnień. Jest to bezpośrednio związane z zapotrzebowaniem na energię. Jed-
nocześnie ciśnienie ma wpływ na stopień zatrzymania (współczynnik retencji) poszcze-
gólnych składników roztworu [Rautenbach 1996]. Na pierwszym etapie badań określo-
no więc wpływ ciśnienia na wydajność procesu, a także na wartości współczynników  
retencji. 

Zależność strumienia wody destylowanej od ciśnienia pozwala na charakterystykę 
membrany pod względem jej odporności na ciśnienie i ewentualnych zmian w struktu-
rze membrany. Przeprowadzone pomiary wykazały prostoliniową zależność strumienia 
wody od ciśnienia, co świadczy o tym, że w badanym zakresie ciśnień (0–3 MPa) – nie 
występowały zjawiska puchnięcia czy zgniatania porów membrany ewentualnie płynię-
cia materiału, z którego wykonano membranę [Kołtuniewicz 1996]. Porównanie wielko-
ści strumienia wody (w tych samych warunkach) przed i po przeprowadzonym procesie 
zagęszczania pozwala także na określenie foulingu membrany. Ponadto, na podstawie 
tych danych określano moment, kiedy można zakończyć proces mycia (regeneracji) 
membrany. 

Czynnikiem ograniczającym wydajność NF może być ciśnienie osmotyczne 
lub lepkość. Rautenbach [1996] stwierdził, że w przypadku roztworów zawierających 
chlorek sodu, siarczan miedzi, glukozę lub sacharozę – o wydajności decyduje ciśnienie 
osmotyczne, lepkość roztworów ma duże znaczenie w przypadku takich substancji jak 
mleko, serwatka czy białko. Oprócz wydajności istotne jest, aby otrzymywane koncen-
traty zawierały jak najwięcej suchej masy i sacharozy, co jest korzystne z punktu widze-
nia opłacalności procesu. Wzrost ciśnienia powodował zwiększenie wydajności procesu, 
zwiększała się także zawartość suchej masy i sacharozy w koncentratach, natomiast ich 
czystość nie zależała od ciśnienia. 

Aby można było zastosować nanofiltrację do zagęszczania soków, musi być speł-
niony jeszcze jeden warunek. Filtraty otrzymywane podczas NF powinny charaktery-
zować się jak najmniejszą zawartością sacharozy i czystością, która jest bezpośrednio 
związana z zawartością suchej masy. Wzrost ciśnienia powodował zwiększenie zawar-
tości suchej masy i sacharozy w filtratach, jednocześnie nieznacznie zmniejszała się ich 
czystość. Przyczyną było to, że wraz ze wzrostem ciśnienia zwiększał się strumień sacha-
rozy przechodzący przez membranę, jednak strumień niecukrów zwiększał się znacznie 
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bardziej. Podczas zagęszczania metodą nanofiltracji można więc było oddzielić część 
niecukrów. Zawartość sacharozy i czystość filtratów są istotnymi czynnikami ogranicza-
jącymi możliwości jego zagospodarowania. Aby uniknąć strat sacharozy, można otrzy-
many filtrat skierować do dyfuzora, traktując go jako uzupełnienie wody czystej i wody 
wysłodkowej. Nie powinien on jednak swoim składem odbiegać od wody poprasowej 
pochodzącej z wyżymania wysłodków, a więc zawierać maksymalnie 1,0–1,2% sacharo-
zy, przy oczywiście jak najmniejszej czystości. Można wtedy skierować taki roztwór do 
dyfuzora, około 2 m od jego końca, zachowując, konieczną dla procesu dyfuzji, różnicę 
stężeń pomiędzy krajanką a otaczającym sokiem. Jako inne rozwiązanie proponowano 
co prawda powtórne zagęszczanie filtratu do ok. 14 oBx [Koekoek i wsp. 1998], niemniej 
jednak, sami autorzy stwierdzili, że jest to rozwiązanie mocno dyskusyjne ze względu na 
zapotrzebowanie na energię i dodatkową powierzchnię membran niezbędną do zagęsz-
czenia filtratu. 

Opłacalność każdego procesu membranowego zależy w dużej mierze od selek-
tywności membrany, czyli jej zdolności do zatrzymywania określonego składnika mie-
szaniny, wydajność procesu można regulować poprzez zwiększanie powierzchni mem-
bran lub siły napędowej (ograniczonej przez własności membrany) [Rautenbach 1996]. 
W przypadku soków cukrowniczych selektywność membrany charakteryzowana przez 
stopień zatrzymania czy współczynnik retencji powinna być jak największa dla sacharo-
zy i w miarę możliwości jak najmniejsza dla pozostałych substancji. Dlatego też, na ko-
lejnym etapie badań, określono współczynniki retencji sacharozy i niecukrów takich jak: 
glukoza, fruktoza, sód, potas i wapń. Analizie poddano 6 różnych soków, które charak-
teryzowały się dość zróżnicowanym składem chemicznym. Zawartość sacharozy w so-
kach wynosiła od 12,6 do 15,6%, a więc odzwierciedlała najczęściej spotykane stężenia 
w polskim przemyśle cukrowniczym [Dobrzycki 1973, 1984]. Obliczone współczynniki 
retencji sacharozy wynosiły od 0,921 do 0,941 (ciśnienie 2,5 MPa) i od 0,936 do 0,959 
(ciśnienie 3,0 MPa). Oznacza to, że zastosowana membrana zatrzymywała od 92 do 96% 
sacharozy. Wzrost ciśnienia (z 2,5 do 3,0 MPa) spowodował zwiększenie wartości współ-
czynników retencji sacharozy. W dostępnej literaturze brak jest wyników badań dotyczą-
cych zależności pomiędzy ciśnieniem a wartościami współczynników retencji poszcze-
gólnych składników soków cukrowniczych. Natomiast wyniki Geraldesa i wsp. [2001], 
którzy prowadzili badania nanofiltracji modelowych roztworów sacharozy (stężenia 7  
i 14 g∙l-1) i NaCl (stężenie 2 g∙l-1) oraz Goulasa i wsp. [2002] (modelowe roztwory mono- 
i oligosacharydów), także wskazują na zwiększenie wartości współczynników retencji 
sacharozy wraz ze wzrostem ciśnienia procesu. Jest to zgodne z ogólną zależnością po-
dawaną przez Rautenbacha [1996], który stwierdził, że dla obojętnych składników orga-
nicznych, stopień zatrzymania (współczynnik retencji) rośnie wraz ze zwiększaniem się 
transmembranowej różnicy ciśnień. Na tym etapie badań nie stwierdzono natomiast wy-
raźnej zależności pomiędzy wartościami współczynników retencji a stężeniem sacharo-
zy. Wzrost stężenia powoduje najczęściej zmniejszenie wartości współczynnika retencji 
danej substancji [Goulas i wsp. 2002, Rautenbach 1996], jednak związek ten potwierdza 
się w przypadku roztworów modelowych. Natomiast roztwory o złożonym i zmiennym 
składzie, jak rzeczywiste soki cukrownicze, nie zawsze stosują się do ogólnych zależno-
ści. Na przykład, analiza wyników nanofiltracji roztworów modelowych, zawierających 
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tylko sacharozę i NaCl, pozwoliła na stwierdzenie, że współczynniki retencji sacharozy 
nie zależały od jej stężenia [Vellenga i Tragardth 1998]. Ponadto sacharoza w sokach 
cukrowniczych wchodzi w skomplikowane interakcje z kationem wapnia [Grabka 1990], 
co również może wpływać na współczynniki retencji tych składników soku. Najwięk-
szym stopniem zatrzymania sacharozy charakteryzują się membrany stosowane w RO 
– zwykle 100% [Rautenbach 1996], chociaż wyniki badań Madsena [1971] wskazują, 
że może on wynosić nawet tylko 90%. Membrany nanofiltracyjne zatrzymują sacharozę  
w mniejszym stopniu. Nie zawsze jednak autorzy decydują się na podanie tego parametru 
wprost. Koekoek i wsp. [1998] podawali tylko strumienie masowe sacharozy i wody, 
twierdząc jednocześnie, że strumień sacharozy w filtracie jest zbyt duży (1000–1500 g∙m-

2∙h-1 lub 200–400 g∙m-2∙h-1), proponując równolegle powtórną koncentrację filtratu. Biorąc 
pod uwagę podawany przez tych autorów skład soków, można oszacować, że współ-
czynniki retencji sacharozy w cytowanym doświadczeniu wynosiły od 0,61 (membrana 
Toray 610) do 0,91 (membrana Stork WFNX). Tak wysokie wartości współczynników 
retencji, niestety, nie pozwoliły na bezpośrednie zastosowanie NF do zagęszczania soku 
oczyszczonego. Autorzy ci zaproponowali powtórne zagęszczanie otrzymanego filtratu, 
jednocześnie twierdząc, że ze względu na dodatkowe zapotrzebowanie na energię – jest 
to rozwiązanie dyskusyjne. Niemniej jednak, zastosowanie membrany Desal DL do za-
gęszczania roztworu o zawartości suchej masy 2% i czystości 60% pozwoliło na zatrzy-
manie ok. 95% sacharozy. W innych badaniach [Madaeni i Zereshki 2006] ograniczono 
się do podania wielkości strumieni masowych filtratów i zawartości w nich suchej masy: 
od 1 do 4%. Wyniki badań nanofiltracji za pomocą różnych membran, roztworów mode-
lowych zawierających m.in. fruktozę, sacharozę i rafinozę wskazują, że współczynniki 
retencji sacharozy mogą wynosić od 0,45 do 0,99 [Goulas i wsp. 2002].

Zawartość glukozy (0,39–0,76%) i fruktozy (0,40–0,76%) w sokach – również 
mieściła się w granicach średnich podawanych w literaturze [Dobrzycki 1973, 1984], 
choć przy bardzo dobrej wartości technologicznej korzeni, starannie prowadzonych pro-
cesach ekstrakcji i oczyszczania soku można oczekiwać mniejszych ilości tych niecu-
krów. Współczynniki retencji glukozy i fruktozy wynosiły od ok. 0,4 do 0,5, a więc były 
znacznie mniejsze niż sacharozy, co wskazuje na możliwość częściowego usunięcia tych 
niecukrów z soku w czasie nanofiltracji. Jest to zjawisko bardzo pożądane, gdyż glukoza 
i fruktoza należą do „niecukrów szkodliwych”. Wartości współczynników retencji tych 
substancji wykazały, podobną do sacharozy, zależność od ciśnienia procesu, czyli zwięk-
szanie się wraz ze wzrostem ciśnienia. W dostępnej literaturze brak jest danych dotyczą-
cych współczynników retencji glukozy czy fruktozy przy zagęszczaniu soków cukrow-
niczych metodą NF czy RO. Cytowani już Goulas i wsp. [2002] (roztwory modelowe 
mono- i oligosacharydów) stwierdzili, że współczynniki retencji fruktozy mogą wynosić 
od 0,10 do 0,78, w zależności od typu membrany i warunków procesu. Podobnie, jak  
w przypadku sacharozy nie zaobserwowano wpływu stężenia na wartości współczynni-
ków retencji glukozy czy fruktozy. Oprócz zróżnicowanego składu soków powodem był 
stosunkowo niewielki zakres stężeń tych substancji (0,4–0,8%). Przyczyną mogą też być 
interakcje pomiędzy jonami i obojętnymi składnikami soków. Zaobserwowano na przy-
kład, że dodatek soli NaCl, CaCl2 czy KCl do roztworu glukozy powoduje zmniejszenie 
współczynnika retencji glukozy [Bargeman i wsp. 2005]. 
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Zawartość sodu (13,2–21,8 mg/100 g) i potasu (81,4–130,6 mg/100 g) w sokach 
była zbliżona do danych literaturowych [Dobrzycki 1984, Koekoek i wsp. 1998], może 
ona jednak zmieniać się w dość szerokich granicach i zależy przede wszystkim od ich za-
wartości w korzeniach, na co z kolei ma wpływ nawożenie i warunki klimatyczne uprawy 
buraka. Zawartość wapnia w analizowanych sokach wynosiła od 9,1 do 27,4 mg/100 g,  
była więc najbardziej zróżnicowana w porównaniu z innymi kationami. Praktycznie 
cała ilość soli wapniowych w soku rzadkim pochodzi z operacji defekacji, a minimalna 
ich zawartość w soku zależy od tego, czy uda się w procesie saturacji II doprowadzić 
do tzw. alkaliczności optymalnej. Duże znaczenie mają również: alkaliczność natural-
na, potencjalna czy efektywna oraz czas i temperatura prowadzenia procesu saturacji II  
[Dobrzycki 1984]. Wartości współczynników retencji poszczególnych kationów były bar-
dzo różne, sodu: 0,18–0,29, potasu: 0,48–0,60, wapnia 0,72–0,86. Wartość współczynni-
ka retencji zwiększa się w kolejności H+, Na+, K+, Ca2+, Mg2+, Cu2+ [Rautenbach 1996],  
a więc wyznaczone wartości spełniały ogólną zależność. Dotyczy ona jednak roztworów 
modelowych, zwykle składających się z jednego kationu i jednego anionu. Roztwory 
wieloskładnikowe często zachowują się inaczej, np. analiza roztworów poddanych na-
nofiltracji, zawierających kilka składników organicznych i nieorganicznych wykazała, 
że współczynniki retencji KCl i NaCl były jednakowe [Hilal i wsp. 2004]. Dodatek sa-
charozy do roztworu zawierającego tylko KCl miał wpływ na strumień soli przenikającej 
przez membranę [Fukuda i wsp. 2003]. Skład roztworów ma więc ogromny wpływ na 
wartości współczynników retencji poszczególnych składników. Warto podkreślić sto-
sunkowo niewielką różnicę pomiędzy współczynnikami retencji potasu i wapnia. Naj-
prawdopodobniej wynikała ona ze znacznej różnicy w zawartościach tych kationów  
w sokach. Zawartość potasu w sokach była 5–10 razy większa niż wapnia, a wzrost stę-
żenia kationów powoduje najczęściej (zależy to także od składu roztworów) zwiększenie 
stopnia zatrzymania [Rautenbach 1996]. Specyfikacja firmowa membrany podaje, że sto-
pień zatrzymania MgSO4 wynosi 99%, a NaCl – 55%, dane te dotyczą jednak roztwo-
rów jednoskładnikowych, o stężeniach 500 ppm, a proces prowadzono, stosując ciśnie-
nie 0,34 MPa [zał. 3]. Podczas nanofiltracji soków cukrowniczych zastosowano prawie 
dziesięciokrotnie większe ciśnienia, stąd też zapewne wynikają mniejsze współczynniki 
retencji sodu i wapnia. Nie stwierdzono wyraźnej różnicy pomiędzy wartościami współ-
czynników retencji otrzymanymi przy różnych ciśnieniach procesu. Kationy, zwłaszcza 
potasu i sodu, należą do najbardziej niepożądanych substancji w sokach cukrowniczych, 
ich szkodliwość polega głównie na zwiększaniu strat sacharozy w melasie [Dobrzycki 
1984]. Dlatego też możliwość częściowego ich oddzielenia podczas nanofiltracji należy 
uznać za bardzo pozytywną. 

Dość istotnym parametrem, z punktu widzenia ekonomiki procesu, jest stosu-
nek wielkości strumienia filtratu do strumienia roztworu zasilającego – określany przez 
współczynnik zagęszczenia. Współczynnik ten, w pewnych zakresach, można zmieniać 
poprzez zmiany strumienia koncentratu. Przeprowadzono więc doświadczenia, w któ-
rych zmniejszano stopniowo strumień roztworu zasilającego, zwiększając w ten sposób 
współczynnik zagęszczenia. Proces prowadzono w obiegu zamkniętym, stosując ciśnie-
nia 2,5 i 3,0 MPa. Analizie poddano dwa soki (B i C) różniące się składem chemicznym  
i właściwościami. Skład chemiczny i właściwości soków były typowe dla soków rzadkich 
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otrzymywanych w polskich cukrowniach [Dobrzycki 1973, 1984]. Zwiększenie współ-
czynnika zagęszczenia spowodowało zmniejszenie współczynników retencji sacharozy, 
zależność ta w badanym zakresie ciśnień i stężeń miała charakter prostoliniowy. Można 
zatem stwierdzić, że aby ograniczyć zawartość sacharozy w filtratach, warto prowadzić 
proces przy jak największych przepływach koncentratu. 

Zawartość składników wchodzących w skład tzw. popiołu rozpuszczalnego  
w koncentratach i filtratach zwiększała się w miarę zmniejszania współczynnika zagęsz-
czenia. Mimo iż analizowane soki różniły się dość znacznie zawartością popiołu (0,44 
i 0,37%), filtraty z nich otrzymywane charakteryzowały się podobną zawartością tych 
składników. Zastosowanie różnych ciśnień nie spowodowało większych różnic w zawar-
tościach popiołu w otrzymywanych koncentratach i filtratach. Zawartość popiołu w filtra-
tach (0,19–0,27%) była tylko ok. dwa razy mniejsza niż w koncentratach (0,48–0,56%). 
Poprzez nanofiltrację można zatem oddzielić znaczną część niecukrów wchodzących  
w skład popiołu, co jest zjawiskiem bardzo pozytywnym. Zawracanie filtratu, zawiera-
jącego dość dużo składników mineralnych, do dyfuzora spowodowałoby, przynajmniej 
w początkowym okresie, zwiększenie ich ilości w układzie sok dyfuzyjny – sok oczysz-
czony. Proces ten zachodziłby jednak tylko do momentu wyrównania się stężeń poszcze-
gólnych składników popiołu pomiędzy sokiem komórkowym (krajanka) i otaczającym 
sokiem dyfuzyjnym. Proces dyfuzji zachodzi nie tylko w kierunku krajanka → otaczający 
sok. Może również zachodzić w kierunku odwrotnym, kiedy stężenie substancji w soku 
będzie większe niż w krajance [Dobrzycki 1973]. Wówczas część niecukrów pozostanie 
w wysłodkach – nie zwiększając w sposób ciągły ich ilości w soku dyfuzyjnym. Potwier-
dza to doświadczenie, w którym NaCl dodano do wody zasilającej dyfuzor, w efekcie 
większość soli opuściła ekstraktor razem z wysłodkami [Dobrzycki 1984]. 

Zwiększenie współczynnika zagęszczenia spowodowało wzrost zabarwienia kon-
centratów i filtratów. Koncentraty otrzymywane przy zastosowaniu ciśnienia 2,5 MPa 
charakteryzowały się mniejszym zabarwieniem niż otrzymywane przy zastosowaniu 
ciśnienia 3,0 MPa, co oczywiście wynika z mniejszej zawartości suchej masy w tych 
koncentratach. Natomiast zabarwienie filtratów otrzymywanych przy podobnych współ-
czynnikach zagęszczenia – było zbliżone, niezależnie od ciśnienia procesu. Większość 
substancji barwnych znajdujących się w soku oczyszczonym ma masy cząsteczkowe 
znacznie większe niż sacharoza [Gyura i wsp. 2002], pozostawały więc w koncentra-
tach. 

Bardzo ciekawym zjawiskiem, które nie było dotąd opisywane w dostępnej lite-
raturze, jest różnica pH koncentratów (takie jak soku zasilającego) i filtratów. Różnica 
ta wynosiła 0,1 (większość soków) lub 0,2 – sok B i sok G. Prawdopodobną przyczyną 
jest efekt Donnana, który występuje w roztworach zawierających jedno- i wielowarto-
ściowe aniony. W prostym przypadku jednego kationu (sód) i dwóch anionów (chlor-
kowy i siarczanowy) może wystąpić sytuacja, kiedy wraz z dodatkiem siarczanu sodu 
stopień zatrzymania jonu chlorkowego zmniejsza się i może nawet przyjmować wartości 
ujemne, co oznacza, że jego stężenie w filtracie jest większe niż w roztworze zasilają-
cym [Rautenbach 1996]. W sokach cukrowniczych anion chlorkowy jest tylko jednym 
z wielu występujących (pozostałe to siarczanowy, węglanowy, fosforowy oraz aniony 
kwasów organicznych – mniej więcej tyle samo co nieorganicznych) [Dobrzycki 1984]. 
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Natomiast kationy to przede wszystkim potas i sód, zaś zawartość wapnia powinna być 
jak najmniejsza i w pewnym uproszczeniu zależy od sposobu prowadzenia procesów 
oczyszczania soku (szczególnie saturacji II) oraz składu korzeni [Dobrzycki 1984]. Pod-
czas nanofiltracji stopień zatrzymania anionów rośnie w kolejności: NO3

-, Cl-, OH-, SO4
2-, 

CO3
2- [Rautenbach 1996]. W soku rzadkim jest więc dość dużo, stosunkowo łatwo per-

meujących kationów sodu i potasu, a znacznie mniej – podobnie łatwo permeujących 
anionów. Stąd też najprawdopodobniej wynikają różnice w pH koncentratów i filtratów. 
Skomplikowany skład chemiczny soków cukrowniczych i wzajemne oddziaływania ka-
tionów, anionów i obojętnych składników organicznych są prawdopodobnie także przy-
czyną różnych, nie zawsze dokładnie zgodnych z wynikami dotyczącymi roztworów mo-
delowych, wartości współczynników retencji.

Jednym z czynników, który może wpływać na wydajność procesów membrano-
wych, jest polaryzacja stężeniowa. Zjawisko to polega na tworzeniu się, w bezpośrednim 
sąsiedztwie membrany, warstwy roztworu, w której stężenie substancji zatrzymywanych 
przez membranę jest większe niż w roztworze zasilającym. Jeżeli substancja transpor-
towana wraz ze strumieniem rozpuszczalnika do powierzchni membrany jest przez nią 
w dużym stopniu zatrzymywana, wówczas wzrost stężenia powoduje dyfuzję wsteczną 
do roztworu zasilającego. Powstaje wtedy trwały profil stężenia składników rozpuszczo-
nych w roztworze zasilającym, zwiększający się w kierunku od roztworu do powierzchni 
membrany. Związany z tym wzrost ciśnienia osmotycznego po stronie zasilania powoduje 
zmniejszenie siły napędowej procesu, jaką jest ciśnienie transmembranowe [Majewska- 
-Nowak 2002]. Zwiększające się stężenie wpływa również na wzrost lepkości roztworu 
w warstwie przymembranowej, co także zmniejsza wydajność procesu [Kołtuniewicz 
1996]. W zależności od właściwości substancji rozpuszczonej może tworzyć się warstwa 
żelowa (po przekroczeniu określonego stężenia), a nawet gdy rozpuszczalność składnika 
jest stosunkowo niewielka – po jej przekroczeniu, na powierzchni membrany mogą wy-
trącać się osady [Majewska-Nowak 2002]. Ponadto stopień zatrzymania (współczynnik 
retencji) składników organicznych zmniejsza się wraz ze wzrostem stężenia roztworu 
zasilającego [Rautenbach 1996], co prowadzi do zwiększenia się ich stężenia w filtracie, 
a więc strat substancji zatężanej. Polaryzacja stężeniowa zwykle jest związana z szyb-
kością przepływu roztworu wzdłuż membrany [Kołtuniewicz 1996]. Proces nanofiltracji 
soków D i E prowadzono przy stałym ciśnieniu. Zmniejszano natomiast przepływ kon-
centratu, uzyskując zwiększenie współczynnika zagęszczenia. Spowodowało to zmniej-
szenie średniej prędkości przepływu cieczy wzdłuż membrany i tym samym – prędkości 
ścinania. Można więc przypuszczać, że zwiększenie zawartości sacharozy w filtratach 
było także efektem wzrostu jej stężenia w warstwie przymembranowej. Wyraźnie widać, 
że strumień sacharozy przenikający przez membranę zwiększał się bardziej niż strumień 
niecukrów, co wynika ze zwiększającej się czystości filtratów. Dobrze ilustruje to tak-
że zależność współczynników retencji sacharozy od współczynnika zagęszczenia soku. 
Wartości współczynników retencji sacharozy zmniejszały się wraz ze wzrostem współ-
czynnika zagęszczenia od 0,983 do 0,962 (sok D) i od 0,988 do 0,971 (sok E). Róż-
nice, najprawdopodobniej, były spowodowane większą zawartością sacharozy i czysto-
ścią soku E. Zarówno koncentrat, jak i filtrat zawracano do zbiornika soku zasilającego, 
więc zawartość suchej masy i sacharozy w soku zasilającym instalację, praktycznie, nie  
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powinna się zmieniać. Widoczne było jednak niewielkie, ale stałe zmniejszenie zawarto-
ści sacharozy w soku zasilającym, co można wyjaśnić jej gromadzeniem się w instalacji 
właśnie w warstwie przymembranowej. W związku z tym można przypuszczać, że to 
właśnie polaryzacja stężeniowa jest zjawiskiem częściowo odpowiedzialnym za wzrost 
zawartości sacharozy i czystości filtratów przy zmniejszaniu strumienia koncentratu  
i zwiększającym się współczynniku zagęszczenia soku. Spośród kilku autorów zajmu-
jących się nanofiltracją soków cukrowniczych – tylko Djuric i wsp. [2004b] analizu-
jąc wpływ różnych czynników na właściwości filtratów, uwzględnili szybkość ścinania. 
Stwierdzili jednak, że prędkość ścinania powinna być utrzymywana na najmniejszym 
z analizowanych poziomie. W publikacjach dotyczących ogólnych zasad prowadzenia 
procesów membranowych [Kołtuniewicz 1996, Rautenbach 1996], a zwłaszcza tych,  
w których autorzy zajmowali się przede wszystkim analizą polaryzacji stężeniowej [Bian 
i wsp. 2000, Geraldes i wsp. 2004, Goulas i wsp. 2002] – stwierdzono, że im większa jest 
szybkość ścinania, tym bardziej można zredukować zjawisko polaryzacji stężeniowej.  
W związku z tym wniosek przedstawiony w publikacji [Djuric i wsp. 2004b] należy 
uznać za mocno dyskusyjny.

Analiza przytoczonych wyników badań pozwala na stwierdzenie, że biorąc 
pod uwagę wydajność procesu, optymalne jest stosowanie jak największego ciśnienia  
(w tym przypadku 3 MPa), można wówczas uzyskać największy strumień filtratu, jedno-
cześnie zagęszczając sok do maksymalnej zawartości suchej masy. Czynnikiem ograni-
czającym zastosowanie jeszcze większych ciśnień są właściwości membrany, szczególnie 
jej warstwy nośnej. Większość jednak membran do nanofiltracji projektowana jest tak, 
aby pracować w zakresie ciśnień do 3 MPa. Większe ciśnienia stosowane są w procesie 
RO, co jednak powoduje znacznie większe zużycie energii elektrycznej. Ponadto, mimo 
zwiększenia siły napędowej procesu, w wyniku zastosowania membran RO otrzymuje 
się znacznie mniejsze strumienie, co jest bezpośrednio związane z budową membran. 
Głównym celem procesu zagęszczania soku, z zastosowaniem technik membranowych, 
jest oczywiście oddzielenie jak największych ilości wody, co częściowo charakteryzują 
wartości współczynnika zagęszczenia, które w pewnym stopniu można zmieniać poprzez 
zmiany strumienia soku zasilającego instalację.

Zmniejszanie strumienia soku zasilającego umożliwiło, co prawda, zwiększenie 
wartości współczynnika zagęszczenia (ilości oddzielonej wody), ale spowodowało także 
zjawiska niekorzystne. Polegały one na zwiększeniu zawartości sacharozy i czystości fil-
tratów. Wpływ zawartości suchej masy w soku na cechy otrzymywanych filtratów i kon-
centratów był niejednoznaczny. Kolejne doświadczenia przeprowadzono więc, zawraca-
jąc koncentrat do zbiornika soku zasilającego. Zawartość suchej masy w soku zwiększała 
się wówczas w sposób ciągły, do wartości maksymalnej, możliwej do uzyskania w da-
nych warunkach.

Procesowi nanofiltracji poddano 4 soki, z których trzy (F, H, I) charakteryzo-
wały się przeciętnym dla polskich cukrowni składem chemicznym i właściwościami  
[Dobrzycki 1973, 1984, Żero i wsp. 2003]. Sok G cechował się niskim pH (6,7) i dużym 
zabarwieniem (7058 IU). Z informacji uzyskanych w cukrowni wynika, że przyczyną 
było przetrzymanie soku na stacjach oczyszczania, włącznie z saturacją II, co spowodo-
wało przyrost zabarwienia, a przesaturowanie – spadek pH. Możliwość poddania analizie 
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soku o nietypowych parametrach należy uznać za bardzo korzystną, gdyż w warunkach 
kampanii cukrowniczej zdarza się, że do przerobu kierowane są korzenie o gorszej jako-
ści, czasem też, ze względu na awarie, proces produkcyjny musi być zahamowany lub 
nawet całkiem zatrzymany. Soki wówczas przerabiane odbiegają znacznie swym skła-
dem od przeciętnych i warto przeanalizować, w jaki sposób może to wpłynąć na proces 
zagęszczania metodą nanofiltracji. 

Zawracanie koncentratu do zbiornika soku zasilającego powodowało zwiększe-
nie zawartości suchej masy i sacharozy w nadawie. Wzrost stężenia soku zasilającego 
był równoznaczny ze zwiększeniem jego ciśnienia osmotycznego, które zależy od liczby 
(stężenia) cząstek rozpuszczonych, niezależnie od tego czy występują w postaci cząste-
czek, jak np. sacharoza, czy w postaci jonów, jak np. składniki popiołu rozpuszczalnego. 
Ciśnienie to w coraz większym stopniu równoważyło siłę napędową procesu, jaką jest 
ciśnienie wytwarzane przez pompę podającą sok rzadki. Sacharoza stanowi ponad 90% 
wszystkich substancji rozpuszczonych w soku, jest więc oczywiście składnikiem, którego 
ilość najbardziej wpływa na ciśnienie osmotyczne roztworu. Pozostałe składniki, pośród 
których część (ok. 0,5%) stanowią składniki popiołu, a więc głównie niskocząsteczkowe 
sole sodu i potasu występujące w formie jonowej, także zwiększają ciśnienie osmotycz-
ne. Roztwór sacharozy o stężeniu 25%, w temp. (30oC) charakteryzuje się ciśnieniem 
osmotycznym – 2,76 MPa [Cheryan 1998]. Ciśnienie pod jakim podawany był sok zasi-
lający, wynosiło 3,0 MPa. Różnica tych ciśnień, czyli siła napędowa procesu zmniejszała 
się więc stopniowo prawie do zera (przy założeniu pomijalnie małego ciśnienia osmo-
tycznego filtratu i równie niewielkich strat ciśnienia w instalacji). Przy dostatecznie dłu-
gim czasie trwania procesu nastąpiłoby praktycznie wyrównanie stężeń soku zasilającego  
i koncentratu, a stężenie to powinno, w przybliżeniu, odpowiadać ciśnieniu osmotycz-
nemu roztworu wynoszącemu 3,0 MPa. Strumień wody przenikającej przez membranę,  
a więc i strumień filtratu zmniejszyłby się wówczas do zera. 

Obliczanie ilości konkretnych substancji przenikających przez membranę, czyli 
tzw. strumieni cząstkowych i wyrażanie ich w jednostkach masy odniesionych do po-
wierzchni i czasu (kg.m-2.h-1 lub g.m-2.h-1) jest dość często stosowane w literaturze do two-
rzenia modeli transportu masy przez membranę [Rautenbach 1996]. Natomiast, przed-
stawienie tylko strumieni cząstkowych nie umożliwia pełnej charakterystyki procesu  
i może prowadzić czasem do niejednoznacznych wniosków. Przykładem jest publikacja 
Koekoeka i wsp. [1998], w której praktycznie wszystkie wyniki przedstawione są w po-
staci strumieni masowych (wody, sacharozy i niecukrów) w odniesieniu do powierzchni 
membrany i czasu. Z danych przedstawionych w tej publikacji wynika, że na przykład 
zwiększenie suchej masy nadawy z 2 do 13%, spowodowało zwiększenie strumienia 
sacharozy od ok. 10 do 60 g.m-2.h-1, przy jednoczesnym zmniejszeniu strumienia wody  
z 22 do 12 kg.m-2.h-1. Pozostałe zależności, jak wpływ temperatury, także zaprezentowano 
w postaci strumieni masowych. Na podstawie tak przedstawionych wyników trudno jest 
określić, czy straty sacharozy w filtratach są akceptowalne i czy pozwalają na ewentualne 
zagospodarowanie filtratu. Podstawą do określenia przydatności membrany nanofiltracyj-
nej do zagęszczania soku oczyszczonego jest przede wszystkim stężenie sacharozy w fil-
tracie ewentualnie również jego czystość oraz wydajność procesu, czyli koszt niezbędnej 
powierzchni membran. Natomiast strumień sacharozy przenikający przez membranę jest 
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wypadkową dwóch parametrów: strumienia filtratu i stężenia sacharozy. Założenie mi-
nimalizacji tylko strumienia sacharozy może prowadzić do niekoniecznie prawdziwych 
wniosków. Aby to zilustrować, obliczono zależność strumienia sacharozy przenikającego 
przez membranę od zawartości sacharozy w filtracie. Strumień ten wynosił od 15 do  
32 g.m-2⋅h-1. Ze względu na dość szybko zmniejszający się strumień filtratu, mimo zwięk-
szania się w nim stężenia sacharozy, jej strumień pod koniec procesu – zmniejszał się.  
W trzech przypadkach strumień sacharozy przenikający przez membranę był mniejszy, 
przy kilkakrotnie większym jej stężeniu w filtracie. Gdyby brać pod uwagę tylko stru-
mień sacharozy, można by przyjąć, że warto prowadzić proces przy stężeniu sacharozy 
w filtracie nawet ok. 2%, co oczywiście nie jest prawdą. Wynika z tego, że tzw. straty 
sacharozy w filtracie nie zależą bezpośrednio i tylko od strumienia sacharozy przenika-
jącego przez membranę. 

Duży wpływ na opłacalność procesu ma selektywność membrany charakteryzowa-
na przez współczynnik retencji substancji zatężanej [Rautenbach 1996]. Wartości współ-
czynników retencji sacharozy otrzymywane na początku procesu, a więc praktycznie 
bez wpływu zawracanego koncentratu, były zbliżone do 0,98 (soki F, H, I), nieco niższą 
(0,965) wartość otrzymano podczas nanofiltracji nietypowego soku G. Skład chemiczny  
i właściwości soków mogą więc wpływać na wartości współczynników retencji sacharozy. 
W dostępnej literaturze brak jest wyników badań dotyczących współczynników retencji 
sacharozy podczas nanofiltracji soków cukrowniczych, mimo iż jest to jeden z najistot-
niejszych parametrów decydujących o możliwości zastosowania tego procesu w prakty-
ce. Jedynie Hinkova i wsp. [2002] prowadząc badania z wykorzystaniem rozcieńczonego 
koncentratu soku dyfuzyjnego, określili szacunkowo współczynnik retencji sacharozy na 
ok. 50% (retencję niecukrów oszacowali na 15–30%). Z ogólnych zależności przedsta-
wianych w literaturze podręcznikowej [Rautenbach 1996], wynika że współczynnik re-
tencji obojętnych substancji organicznych zmniejsza się wraz ze wzrostem ich stężenia. 
Podczas nanofiltracji każdego z soków współczynniki retencji sacharozy zmniejszały się 
– ze wzrostem stężenia nadawy, a więc spełniały tę zależność. Roztwory zawierające 
różne substancje, organiczne i nieorganiczne, nie zawsze jednak stosują się do ogólnych 
zależności. Vellenga i Tragardh [1998] przeprowadzili nanofiltrację roztworów zawiera-
jących sacharozę (0–80 g.dm-3) i NaCl (0–4 g.dm-3). Stwierdzili, że współczynniki retencji 
sacharozy nie zależały od jej stężenia, dodatek soli nie wpływał na retencję sacharozy, 
ale dodatek sacharozy wpływał na retencję soli. Biorąc pod uwagę współczynniki retencji 
sacharozy, obliczone przy takich samych stężeniach nadawy, dla różnych soków (E, F, G, 
H), z których każdy charakteryzował się inną zawartością suchej masy i sacharozy, moż-
na stwierdzić, że skład i ilość niecukrów w soku ma wpływ na wartości współczynników 
retencji sacharozy. 

Zawartość składników popiołu rozpuszczalnego w sokach zasilających zwięk-
szała się, ponieważ koncentrat zawracano do zbiornika soku. Jednocześnie ze wzrostem 
stężenia popiołu w nadawie – zwiększała się jego zawartość w koncentratach i filtratach. 
Otrzymywane wartości były jednak różne dla różnych soków. W dostępnej literaturze 
brak jest wyników badań dotyczących zawartości składników popiołu rozpuszczalnego 
w sokach cukrowniczych poddanych nanofiltracji. Biorąc pod uwagę wyznaczone współ-
czynniki retencji kationów oraz ogólne zależności przedstawione w literaturze podręcz-
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nikowej [Rautenbach 1996], można stwierdzić, że duży wpływ na zawartość popiołu  
w filtratach ma skład chemiczny soku i proporcje pomiędzy jonami łatwo i trudno prze-
nikającymi przez membranę. Obliczenie współczynników retencji, czyli zależności po-
między stężeniem danego składnika w nadawie i filtracie, umożliwia porównanie róż-
nych soków. Mimo podobnej zawartości popiołu współczynniki retencji wyznaczone  
w czasie nanofiltracji soku G były większe niż pozostałych soków. Sok ten pozostawał 
zbyt długo na stacjach oczyszczania soku, o czym świadczy m.in. zawartość suchej masy 
i pH. Przesaturowanie soku (pH – 6,7) powoduje zwiększenie zawartości w nim roz-
puszczalnych soli wapniowych – wodorowęglanów [Dobrzycki 1984]. Wapń jest jednym  
z najtrudniej permeujących przez membranę kationów [Rautenbach 1996]. Najprawdo-
podobniej stąd też wynikają mniejsze współczynniki retencji popiołu rozpuszczalnego  
w czasie nanofiltracji soku G. 

Zabarwienie koncentratów i nadawy było proporcjonalne do początkowego zabar-
wienia soków. Natomiast, zabarwienie otrzymywanych filtratów było prawie jednakowe 
niezależnie od początkowej zawartości substancji barwnych w sokach. Substancje od-
powiedzialne za zabarwienie soków cukrowniczych składają się z trzech głównych grup 
związków chemicznych – melanin, melanoidyn i substancji karmelowych [Dobrzycki 
1984]. Melaniny są to związki powstające w krajance i soku surowym podczas enzy-
matycznego utleniania fenoli jedno- i wielowodorotlenowych, melanoidyny powstają  
w reakcji Mailarda, pomiędzy cukrami prostymi (i ich pochodnymi) oraz aminokwasami 
lub aminami, substancje karmelowe tworzą się w czasie ogrzewania roztworów sacharo-
zy [Waleriańczyk i Żero 2003]. Każda z tych grup charakteryzuje się inną masą molową. 
Substancje karmelowe – poniżej 0,4 kg.mol-1, melanoidyny: 0,09–21,9 kg.mol-1, a pro-
dukty alkalicznego rozpadu heksoz: 0,08–17,3 kg.mol-1 [Mersad i wsp. 2003]. Inne ba-
dania, przeprowadzone przez Gyurę i wsp. [2002], wykazały, że 55% cząstek substancji 
barwnych soku rzadkiego jest większych niż 15 kDa, 3% cząstek ma masę cząsteczkową 
pomiędzy 6 i 15 kDa, 20% mieści się w przedziale 0,5–6 kDa, a 22% cząstek jest mniej-
szych niż 0,5 kDa. Wynika z tego, że tylko niewielka część substancji barwnych, wystę-
pujących w soku rzadkim, charakteryzuje się cząsteczkami o rozmiarach na tyle małych, 
aby mogły przenikać przez zastosowaną w badaniach membranę nanofiltracyjną. Biorąc 
pod uwagę zbliżone zabarwienia otrzymywanych filtratów (niezależnie od zabarwienia 
nadawy), można przypuszczać, że ilość niskocząsteczkowych substancji barwnych w so-
kach jest mniej więcej stała i w niewielkim stopniu zależy od całkowitego zabarwienia 
soków.

Duże znaczenie dla wydajności procesu ma także fouling membrany. Zjawisko 
to definiowane jest jako zarastanie powierzchni membrany i jej porów przez niektóre 
składniki surowca prowadzące do zmian przepuszczalności membrany [Kołtuniewicz 
1996]. Fouling określano poprzez pomiar strumienia filtratu wody w tych samych warun-
kach, przed i po zakończeniu każdego procesu. Zmniejszenie strumienia wody wynosiło 
15,1–24,8%. Największą wartość otrzymano po nanofiltracji nietypowego pod względem 
składu i właściwości – soku G. Spośród autorów zajmujących się nanofiltracją soków cu-
krowniczych tylko Koekoek i wsp. [1998] badali zagadnienie foulingu membran. Stwier-
dzili, że czynnikami, które mogą powodować fouling membran, są niecukry obecne  
w soku lub substancje dodawane w czasie procesu produkcyjnego, jak na przykład sub-
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stancje antypienne. Zjawisko to, przy zastosowaniu odpowiednich procedur mycia było, 
w większości przypadków całkowicie odwracalne. Różne substancje obecne w cieczach 
poddawanych nanofiltracji powodują, że fouling może być czynnikiem ograniczającym 
przemysłowe zastosowanie tej techniki, a jedną z substancji, która stanowi przyczynę 
tego zjawiska, jest węglan wapnia [Hilal i wsp. 2004]. Wynika to m.in. z bardzo małej 
rozpuszczalności tego związku, który jednocześnie występuje w soku rzadkim. Najpraw-
dopodobniej więc obecność większej ilości węglanów w soku F – spowodowała zwięk-
szony fouling membrany. We wszystkich jednak przypadkach zastosowanie standardo-
wej procedury mycia pozwoliło na powrót strumienia wody do wartości wyjściowej. 
Świadczy to o odwracalności zjawiska i pozwala przypuszczać, że zastosowana membra-
na może pracować przez dłuższy czas. Koekoek i wsp. [1998] stwierdzili, że prawidłowa 
eksploatacja membran powinna zapewnić ich pracę przez minimum dwie kampanie, co 
według nich zapewnia opłacalność inwestycji. Stosowanie środków alkalicznych do re-
generacji membran może powodować zwiększenie ich hydrofilowości i tzw. „otwieranie 
się” [Manttari i wsp. 2002]. Nie stwierdzono jednak takiego zjawiska po wielokrotnym 
myciu membrany.

Zastosowanie nanofiltracji do zagęszczania soku rzadkiego umożliwiło nie tylko 
oddzielenie wody. Większość niecukrów szkodliwych, tzw. melasotworów (składniki po-
piołu, inwert) była zatrzymywana w znacznie mniejszym stopniu niż sacharoza, co należy 
uznać za bardzo korzystne, gdyż usunięcie części niecukrów z soku powinno zmniejszyć 
straty cukru na dalszych etapach procesu produkcyjnego. Część z tych strat związana 
jest ze zwiększoną zawartością sacharozy w melasie. Mechanizmy i rola poszczególnych 
niecukrów w powstawaniu melasu są bardzo skomplikowane. Największe właściwości 
melasotwórcze mają kationy potasu i sodu, mniejsze inwert (silniejsze – produkty jego 
alkalicznego rozkładu) [Dobrzycki 1984]. Biorąc pod uwagę wyznaczone współczynniki 
retencji tych substancji oraz wielkość strumieni koncentratu i filtratu, można oszacować, 
na ile możliwe jest oczyszczenie soku z tych związków poprzez zastosowanie nanofil-
tracji. Przy założeniu, że maksymalny stosunek strumieni koncentratu do filtratu wynosi 
ok. 3:1 i średnim współczynniku retencji potasu równym ok. 0,54 – można oddzielić ok. 
25% tego melasotworu z soku. Analogicznie, wyznaczony współczynnik retencji sodu 
wynosił ok. 0,24, można więc usunąć ok. 50% tego składnika z soku. Współczynniki 
retencji glukozy i fruktozy wynosiły podobnie jak potasu ok. 0,5, co również pozwala 
na usunięcie ok. 25% tych substancji, przy zastosowaniu nanofiltracji do zagęszczania 
soku. Można zatem spodziewać się znacznego ograniczenia strat cukru w melasie, jeśli 
sok rzadki, przed wyparką, zostanie poddany nanofiltracji. Jest to dodatkowy aspekt po-
zytywny ewentualnego zastosowania tej techniki w cukrowniach.
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Wnioski6.	

1.  Oddzielenie części wody z soku rzadkiego, poprzez nanofiltrację spowoduje 
zmniejszenie zapotrzebowania na energię cieplną, przez wyparkę, a tym samym wymier-
ne korzyści ekonomiczne i ekologiczne. 

2.  Zastosowanie nanofiltracji umożliwiło oddzielenie do 40–45% wody, z ogólnej 
ilości niezbędnej do odparowania na wyparce.

3.  Maksymalne stężenie koncentratu soku rzadkiego po zagęszczaniu go metodą 
nanofiltracji wynosiło ok. 26%. Wówczas ciśnienie osmotyczne roztworu praktycznie 
wyrównało się z ciśnieniem w instalacji (3 MPa), które było ograniczone przez wytrzy-
małość membrany.

4.  Strumień filtratu zwiększał się wraz ze wzrostem ciśnienia i zmniejszał wraz ze 
wzrostem stężenia koncentratu.

5.  Skład chemiczny oraz wartości strumieni koncentratów i filtratów, zależały od 
składu chemicznego soków poddanych nanofiltracji.

6.  Współczynnik retencji sacharozy wynosił 0,92–0,98 i zmniejszał się wraz ze 
wzrostem stężenia koncentratu.

7.  Średnie współczynniki retencji glukozy wynosiły 0,49, fruktozy – 0,47, sodu 
– 0,23, potasu – 0,52, a wapnia – 0,80.

8.  pH otrzymywanych filtratów było o 0,1 do 0,2 jednostki większe niż pH kon-
centratów.

9.  Część niecukrów szkodliwych (głównie sód, potas, glukoza i fruktoza) przeni-
kając przez membranę, znajdowała się w filtracie, co powinno zmniejszyć straty sacha-
rozy na dalszych etapach procesu produkcyjnego.
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Application of nanofiltration  
for concentrating sugar juices

S u m m a r y

Membrane technologies are presently considered to be very beneficial to the envi-
ronment and human-friendly at the same time. Their basic advantages are low power 
consumption, mainly due to the avoidance of inter-phase transition; easy magnification 
of scale associated with a modular system; maintaining a continuous process; and the 
possibility of improving the separation properties of membranes during  operation.

The sugar industry is one of the most energy intensive food industries. The reduc-
tion in sugar production quotas, restrictions on CO2 emissions, and increasing competi-
tion of cane sugar producers, make it necessary to seek ways to reduce energy consump-
tion and cost effectiveness of sugar production. One suitable solution could be the latest 
technique in pressure membranes – nanofiltration.

The aim of this study was an analysis of thin juice concentration with nanofiltra-
tion membranes, i.e. the determination of:

relationships between pressure and the efficiency of the process,––
selectivity of membranes for  basic substances occurring in sugar juices,––
effect of pressure on the selectivity of the membrane,––
effect of juice concentration on  process efficiency and selectivity of the mem-––
brane,
membrane fouling.––

It was found that the separation through nanofiltration of water from the thin juice 
reduced demand for evaporator heat, thus bringing economic and environmental bene-
fits. The application of nanofiltration allowed a separation of up to 40–45% of the water  
needing evaporation. The maximum concentration of thin juice after concentrating it with 
nanofiltration was about 26%. The osmotic pressure of the solution practically equalled 
the pressure in the system (3 MPa), limited  by the strength of the membrane. Filtrate flow 
increased with increasing pressure and decreased with increasing levels of concentration. 
The chemical composition and flux of concentrates and filtrates depended on the chemi-
cal composition of the nanofiltered juices. Sucrose retention factor was 0.92–0.98 and 
decreased with increasing concentration of the concentrate. The mean retention factors 
were as follows: for glucose 0.49, fructose – 0.47, sodium – 0.23, potassium – 0.52, and 
calcium – 0.80. The pH of the obtained filtrates was about 0.1 to 0.2 units higher than the 
concentrates. Some harmful non-sugars (mainly sodium, potassium, glucose and fructo-
se) that penetrated through the membrane were found in the filtrate, which should reduce 
the losses of sucrose in the later stages of the production process.
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Zastosowanie nanofiltracji do zagęszczania  
soków cukrowniczych

S t r e s z c z e n i e

Techniki membranowe są obecnie uważane za bardzo korzystne dla ochrony śro-
dowiska naturalnego, należą do tzw. technologii przyjaznych człowiekowi (human-frien-
dly technologies). Podstawowe ich zalety to niskie zużycie energii wynikające głównie 
z uniknięcia przejść międzyfazowych, łatwe powiększanie skali związane z systemem 
modułowym, prowadzenie procesu w sposób ciągły oraz możliwość poprawy własności 
separacyjnych membran w czasie eksploatacji systemu. 

Przemysł cukrowniczy jest jedną z najbardziej energochłonnych gałęzi przemy-
słu spożywczego. Redukcja limitów produkcji cukru oraz wprowadzone ograniczenia  
w emisji CO2, a także wzrastająca konkurencja ze strony producentów cukru trzcinowego 
powodują, że konieczne jest poszukiwanie sposobów na zmniejszenie energochłonności 
i kosztochłonności procesu produkcji cukru. Jedną z metod może być zastosowanie naj-
nowszej spośród ciśnieniowych technik membranowych – nanofiltracji.

Celem badań była analiza procesu zagęszczania soku rzadkiego za pomocą mem-
brany nanofiltracyjnej, to jest określenie:

zależności pomiędzy ciśnieniem a wydajnością procesu,––
selektywności membrany dla podstawowych substancji występujących w so-––
kach cukrowniczych,
wpływu ciśnienia na selektywność membrany,––
wpływu stężenia soku na wydajność procesu i selektywność membrany,––
foulingu membrany.––

Stwierdzono, że oddzielenie części wody z soku rzadkiego, poprzez nanofiltrację 
spowoduje zmniejszenie zapotrzebowania na energię cieplną, przez wyparkę, a tym sa-
mym wymierne korzyści ekonomiczne i ekologiczne. Zastosowanie nanofiltracji umoż-
liwiło oddzielenie do 40–45% wody, z ogólnej ilości niezbędnej do odparowania na wy-
parce.

Maksymalne stężenie koncentratu soku rzadkiego po zagęszczaniu go meto-
dą nanofiltracji wynosiło ok. 26%, wówczas ciśnienie osmotyczne roztworu praktycz-
nie wyrównało się z ciśnieniem w instalacji (3 MPa), które było ograniczone przez 
wytrzymałość membrany. Strumień filtratu zwiększał się wraz ze wzrostem ciśnienia  
i zmniejszał wraz ze wzrostem stężenia koncentratu.

Skład chemiczny oraz wartości strumieni koncentratów i filtratów zależały od 
składu chemicznego soków poddanych nanofiltracji. Współczynnik retencji sacharo-
zy wynosił 0,92–0,98 i zmniejszał się wraz ze wzrostem stężenia koncentratu. Średnie 



współczynniki retencji glukozy wynosiły 0,49, fruktozy – 0,47, sodu – 0,23, potasu – 
0,52, a wapnia – 0,80. pH otrzymywanych filtratów było o 0,1 do 0,2 jednostki większe 
niż pH koncentratów. Część niecukrów szkodliwych (głównie sód, potas, glukoza i fruk-
toza) przenikając przez membranę, znajdowała się w filtracie, co powinno zmniejszyć 
straty sacharozy na dalszych etapach procesu produkcyjnego.



ZAŁĄCZNIKI
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Zał. 1. Schemat aparatury do nanofiltracji
App. 1. The scheme of nanofiltration unit
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Zał. 2. Fotografia stacji nanofiltracyjnej
App. 2. The photo of nanofiltration unit
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MODEL  SU-610

Performance Specification

Dimensions

Notes :
　1. Test Conditions

Feed Water Pressure 0.35 MPa (51 psi)
Feed Water Temperature 25 °C (77°F)
Feed Water Concentration 500 mg/ as NaCl
Brine Flow Rate 20 /min. (5.3 gpm)
Feed Water pH 6.5

　2.  45 % minimum*
　3.  4.0 m3/day (1060 gpd) minimum* *For any single element

Membrane Type　　  　Cross Linked Polyamide Composite

Element Configuration 　Spiral Wound　　　　

Salt Rejection 1

Product Flow Rate 1

55 %2

4.5m3/day (1200 gpd) 3

NaCl Solution

SU-610
1/2

JUNE/2004
φ

10
1

φ
21

1016

Flow direction

Permeate

15 15

22

F

F B

B

F　　Feed Water, B　　Concentrated Brine. All dimensions shown in millimeters.

Membrane Surface Area4 Nominal   7m2 ( 75 ft2 )
Notes:4 The membranes area stated above is a nominal value and is not a guaranteed specification.

Zał. 3. Charakterystyka membrany
App. 3. The characteristic of membrane



76

Design Conditions

Notes:
1. The recommended design range is operational and design conditions under not so much fouling

and scaling. If the SU-series element are operated outside of the recommended design range,
the effective membrane life may be reduced. Refer to the Toray technical bulletin, or contact
Toray or local distributor for design guidelines and further information.

2. High flux operation ( operation under high permeate flow rate per single element ) on feed water
turbidity greater than 3 or 4 SDI generally results in frequent cleaning requirements. Operating
pressure should be selected to maintain the flux rate, or permeate flow rate per single element.

  3. Maximum Feed Water Pressure 4.1 MPa ( 600 psi )
  4. Maximum Feed Water Temperature 45 °C ( 113 °F )
  5. SDI = Silt Density Index measured according to ASTM D4189.
  6. Feed and brine water must meet these range.
  7. Cleaning chemicals shall be followed to Toray's technical bulletins.
  8. Ratio at last element.
  9. This figure is reducible when there is less possibility of fouling and scaling.
10. Element(s) must be cleaned when pressure drop increases up to 1.5 times of initial value.

* Sterilization must follow guidances in Toray's technical bulletin.

　We accept no responsibility for results obtained by the application of this information or the safety or suitability 
of our products, either alone or in combination with other products. Users are advised to make their own tests to 
determine the safety and suitability of each such product or product combination for their own purposes. 

Feed Water Pressure 2,3

Feed Water Temperature 4

Feed Water Turbidity ( SDI ) 2,5

Feed Water pH Range, Continuous Operation 6

Feed Water pH Range, Chemical Cleaning 7

Feed Flow Rate per Vessel

Brine Flow Rate per Vessel 9

Brine/Permeate Flow Ratio 8,9

Pressure Drop ( per Element ) 10

Pressure Drop ( per Vessel ) 10

＜ 1.0 MPa  (150 psi)

＜ 35°C (95 °F)

＜ 4

3－ 8

2－ 9

　　　＜ 200　/min. (52 gpm)

　　　＞  40　/min. (11 gpm)

＞ 6

＜ 0.10 MPa  (14 psi)

＜ 0.20 MPa  (29 psi)

SU-610
2/2

JUNE/2004

Recommended 1

Zał. 3. Charakterystyka membrany cd. 
App. 3. The characteristic of membrane cont. 
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Zał. 4. Schemat układu zamkniętego
App. 4. The scheme of closed configuration

Zał. 5. Schemat układu otwartego
App. 5. The scheme of open configuration
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Wymywanie produktu 
z instalacji wod  kranow

Płukanie instalacji wod  destylowan  do pH= 6–7

Płukanie instalacji 
wod  destylowan

Płukanie instalacji  
2% roztworem wodorotlenku 
sodu; pH=12–12.5; czas 15min

Płukanie instalacji 2% roztworem 
kwasu cytrynowego; pH= 3–3,5; czas 15 min

Płukanie instalacji wod  destylowan
do pH= 4,5–5,5 

Zał. 6. Schemat procesu mycia membrany
App. 6. The scheme of membrane cleaning
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