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1. WSTEP

Przemyst cukrowniczy jest jedyna galgzia przemyshu spozywczego wymieniang
w roznego typu dokumentach dotyczacych ograniczenia emisji CO,. Wedtug szacunkow
zawartych w Krajowym Planie Alokacji Uprawnien do emisji CO, na lata 20052007
— przemyst cukrowniczy emitowat rocznie okoto 2 mln ton CO, [Jankowski 2004]. Na-
tomiast w krajowym planie rozdziatu uprawnien do emisji dwutlenku wegla (lata 2008—
2012) zapisano, ze przemyst cukrowniczy dysponuje liczba 2 303 600 uprawnien do
emisji CO, [Ministerstwo Srodowiska RP 2008] (jedno uprawnienie stanowi prawo do
wyemitowania jednej tony dwutlenku wegla). Jednoczesnie zgodnie z ratyfikowanym
przez Polskg porozumieniem, zwanym Protokotem z Kioto, jesteSmy zobowigzani do
redukcji emisji tzw. gazow cieplarnianych. Srednia redukcja emisji przez panstwa, kto-
re ratyfikowaty to porozumienie, ma wynosi¢ 5%, natomiast Polska zobowiazata si¢ do
zmniejszenia emisji tych gazow o 6%. Jednym z efektow tego porozumienia jest takze
stworzenie podstaw prawnych do handlu uprawnieniami do emisji. Zmniejszenie iloSci
emitowanego CO, i ewentualna sprzedaz uprawnien moze wigc stanowi¢ zrédlo finan-
sowania niezbg¢dnych inwestycji. W 2009 r. ma zosta¢ podpisane kolejne porozumie-
nie (kontynuacja wygasajacego w 2012 r. Protokotu z Kioto) na XV Konferencji Stron
Konwencji Klimatycznej w Kopenhadze [Ministerstwo Srodowiska RP 2007]. Wstepne
ustalenia zaktadaja kolejne ograniczenie emisji gazow cieplarnianych o 25-40%. Dekla-
racj¢ maja ztozy¢ takze kraje rozwijajace si¢, w tym rowniez takie rosnace potggi gospo-
darcze, jak Chiny czy Indie. Natomiast ,,pakiet klimatyczny” przyjety przez Parlament
Europejski w grudniu 2008 zaktada ograniczenie do 2020 r. emisj¢ gazoéw cieplarnianych
0 20%, zwigkszenie udziatu zrodet odnawialnych w bilansie energetycznym do 20% oraz
podniesienie o 20% efektywnosci energetyczne;.

Gtowne zrodta powstawania CO, w cukrowniach to kottownie opalane zwykle
weglem, piec wapienny (produkcja wapna palonego i CO,) i suszarnie wystodkéw. We-
dhug ostatnio publikowanych zbiorczych danych [Zero i wsp. 2003] polski przemyst
cukrowniczy zuzywal $rednio 4,62% p.u. nb (paliwa umownego na mas¢ przerobionych
korzeni buraka). Tona paliwa umownego (tpu) — jest to rdwnowaznik jednej tony wegla
kamiennego o warto$ci opatowej rownej 7000 kecal/kg (29,302 GJ/t). Jest to jednostka
stosowana w bilansach migdzynarodowych. Wegiel kamienny wykorzystywany najczg-
Sciej jako paliwo w kottowniach ma warto$¢ energetyczna od 6000 do 8000 kcal/kg.
Mozna wigc przyjac, ze sredniej wielko$ci cukrownia, przerabiajaca ok. 6000 ton korzeni
na dobg, spala ok. 277 ton wegla, emitujac w ciagu doby ponad 1 000 ton CO,. Dwutle-



nek wegla otrzymywany w procesie wypalania kamienia wapiennego (termiczny rozktad
CaCO, do CaO i CO,) jest w duzej czgsci wiazany w procesach saturacji I i II, jednak
praktycznie cata jego ilo$¢ wytwarzana podczas spalania koksu ulatnia si¢ pozniej do at-
mosfery. Otrzymywanie wapna wymaga zuzycia $rednio 0,33% koksu nb., co powoduje
wprowadzenie do atmosfery dodatkowo ok. 100 ton CO, w ciagu doby. Dla poréwnania,
cieptownia dostarczajaca energii cieplnej dla ogrzania sredniej wielko$ci miasta (32 tys.
mieszkancow — Otawa) zuzywa w ciagu doby okoto 240 ton wegla, emitujac przy tym
znacznie mniej CO,.

Niezaleznie od zanieczyszczania Srodowiska poprzez emisjg CO,, podczas spala-
nia réznych paliw, powstaja duze ilosci pytéw oraz gazowych produktow reakceji spala-
nia, takze zanieczyszczajacych srodowisko.

Koszt no$nikow energii, zwlaszcza cieplnej, wykazuje stata tendencjg rosnaca, co
wplywa w znaczacym stopniu na wyniki ekonomiczne cukrowni. Cukrownictwo bura-
czane narazone jest takze na konkurencj¢ zwiazana z cukrownictwem trzcinowym oraz
produkcja syropow skrobiowych, ktore czgsciowo moga zastgpowac sacharozg. Udziat
cukru produkowanego z burakéw cukrowych w ogélno$wiatowym bilansie cukru — to
30% (pozostalte 70% wytwarzane jest z trzciny cukrowej).

Uprawa buraka cukrowego ma ogromne znaczenie, nie tylko rolnicze. Burak cu-
krowy jest bardzo cenna roslina w ptodozmianie — zadowala si¢ gorszymi przedplona-
mi, pozostawiajac bardzo dobre stanowisko dla roslin nastgpczych. Ze wzglgdu na duze
wymagania agrotechniczne (nawozenie obornikiem, intensywna uprawa) burak stat si¢
stymulatorem i no$nikiem postepu w rolnictwie. Plantacje burakéw maja najwyzsza pro-
dukcje tlenu w poréwnaniu z innymi roslinami, a nawet lasami, co nie jest bez znaczenia
dla srodowiska. Inna zaleta burakow jest najbardziej efektywna ilo§é energii (z jednej
jednostki energetycznej wlozonej w produkcje uzyskuje si¢ az 8,6 jednostek energe-
tycznych w postaci plonéw korzeni i liici), a takze najwyzsza wsrod roslin uprawianych
w Polsce wydajno$¢ energetyczna (244 GJ/ha) [Jaworski 2002].

Technologia produkcji sacharozy z burakéw cukrowych ma dtuga, bo ponad stu-
letnia histori¢. Zasadnicze operacje technologiczne procesu produkcyjnego pozostaja
w duzej mierze podobne przez caty ten okres. Zmienia si¢ sprawno$¢ urzadzen i mozli-
wos¢ kontroli poprzez zastosowanie nowoczesnej automatyki. Mozna wigc zaryzykowaé
stwierdzenie, ze mozliwoséci zmniejszenia energochtonnos$ci procesu i jego oddzialtywa-
nia na §rodowisko zblizaja si¢ do granic zwiazanych z zasadami prowadzenia procesu
produkcji. Jedna z mozliwych alternatyw jest zastosowanie technik membranowych do
oczyszczania i zaggszczania sokow cukrowniczych.

Techniki membranowe znajduja coraz wigcej zastosowan, a ich rozwoj dobrze
charakteryzuje warto$¢ produkcji, ktora w 1990 r. wynosita ok. 60 min $, w 2006 —
185 mIn $, ana 2011 rok szacowana jest na 230 miIn $ [Hanft 2006]. Posréd roznych pro-
cesOw membranowych mozna wyr6znic: procesy cieplne (np. destylacja membranowa),
elektryczne (np. elektrodializa, membrany pseudociekte), chemiczne (np. chemodializa,
membrany ciekle), dyfuzyjne (np. perwaporacja, perstrakcja) oraz najbardziej rozpo-
wszechnione procesy ci$nieniowe [Kottuniewicz 1996, Witrowa-Rajchert 2001]. Roz-
nica ci$nien jest sita napedowa mikrofiltracji (MF), ultrafiltracji (UF), nanofiltracji (NF)
oraz odwrdconej osmozy (RO) [Bodzek 2002]. Procesy te sa stosowane do oczyszczania



lub zaggszczania roztwordw (najczgsciej wodnych), a rozdzielanie odbywa si¢ wedlug
wielkosci czastek. Stosowane zakresy cisnien i wielko$¢ czastek, ktore moga by¢ roz-
dzielane, przedstawiono ponizej na schemacie [Bodzek 2002, Cheryan 1998, Rauten-
bach, 1996]:

[ CISNIENIOWE PROCESY MEMBRANOWE ]

|
v ' v 3

ODWROCONA
[MIKROFILTRACJA} [ULTRAFILTRACJA} [NANOFILTRACJA} { OSMOZA }

A,

Wymagany
zakres cisnien | 0,02-0,5 MPa 0,1-1 MPa 0,5-3 MPa 1-10 MPa
v v v v

Wielkosé >200 A 10-1000 A 5-30 & <20A
czastek M > 300 000 Da 500-300 000 Da 200-500 Da M < 300 Da

Procesy membranowe moga by¢ wykorzystane do oczyszczania lub zaggszczania
sokéw cukrowniczych.

Zastosowanie separacji membranowej do oczyszczania soku dyfuzyjnego wyma-
ga spetnienia trzech podstawowych warunkow:

1) otrzymany sok oczyszczony powinien charakteryzowac si¢ czysto$cia nie

mniejsza niz po oczyszczeniu metoda klasyczna;

2) wydajno$¢ procesu powinna by¢ jak najwigksza i jak najmniej zalezna od cza-

su trwania procesu;

3) ewentualne straty sacharozy nie powinny by¢ wigksze niz podczas defekacji

i saturacji.

Otrzymywanie w wyniku filtracji membranowej soku rzadkiego o odpowiedniej
czystosci wymaga zastosowania membran, ktoérych punkt odcigeia (,,cut off” — wskaz-
nik charakteryzujacy zdolnosci separacyjne membrany przez podanie wielkoSci masy
czasteczkowej sktadnika, ktory zostaje zatrzymany na membranie w 90% [Kottuniewicz
1996]), bedzie wigkszy niz masa czasteczkowa sacharozy (342), czyli membran mikro-
lub ultrafiltracyjnych. Pierwsza publikacja zamieszczona w dostepnej literaturze dotycza-
ca oczyszczania soku dyfuzyjnego za pomoca technik membranowych pochodzi z 1971 r.
W artykule tym Madsen [1971] opisat wyniki badan ultrafiltracji soku dyfuzyjnego za
pomoca membran z azotanu celulozy. Sok dyfuzyjny o czystosci 88,9%, po ultrafiltracji,
charakteryzowat si¢ czystoscia 91,5%, a po standardowym procesie oczyszczania — 92%.
Schrevel [2001] stwierdzil, ze aby osiagna¢ wystarczajaco wysoka czysto$¢ soku po fil-
tracji, trzeba zastosowa¢ membrany o punkcie odcigcia od 10 kDa do 0,1 um. Bubnik
i wsp. [1998] zastosowali do filtracji soku membrang ceramiczna o wielko$ci poréw
20 nm. Zastosowano ci$nienie 0,1 MPa, a filtracj¢ prowadzono w temperaturze 22—24°C.
Sok dyfuzyjny uzyty do do§wiadczen charakteryzowat si¢ czystoscia 89% a oczyszczony
91-92%. Wyniki badan ultrafiltracji koncentratu soku dyfuzyjnego za pomoca podobnych
membran opublikowata tez Hinkova i wsp. [2002]. Proces prowadzono w temperaturach



301 50°C i otrzymano soki o czystosci odpowiednio 91,5-92,5% oraz 89,5-90,5%. Ko-
chergin [1997] uzyskal przyrost czystosci soku ok. 0,5-0,6%. Sarka i wsp. [1999] pro-
wadzili badania nad ultrafiltracja sokéw za pomoca réoznych membran, m.in. membrany
ceramicznej o punkcie odcigcia 20 nm. Stwierdzono, ze czysto$¢ soku zwigkszyla si¢
z 88,7% do 91-92%, zabarwienie soku zmniejszyto si¢ o 60-70%, a zmgtnienie soku
przefiltrowanego wynosito ponizej 1% wartosci poczatkowej. Gyura i wsp. [2005] stwier-
dzili, ze po ultrafiltracji zabarwienie soku zmniejszyto si¢ o 55-58%. Wnioski dotyczace
zmniejszenia zabarwienia soku sa do$¢ problematyczne, gdyz w soku dyfuzyjnym nie
ma takich samych substancji barwnych jak w soku oczyszczonym [Dobrzycki 1984],
wigc nie mozna okresli¢ efektu ich usunigcia. Zastosowanie membrany z polisulfonu
o punkcie odcigcia 20 kDa pozwolito na zwigkszenie czystosci soku z 90,72 do 92,16%.
Rowniez inni autorzy [Hakimzadeh i wsp. 2006, Regiec 2003, 2004. Shahidi i Razavi
2006] stwierdzali porownywalny efekt oczyszczania soku przez ultrafiltracjg, do metody
klasycznej. Vern i wsp. [1995] reprezentujacy koncern Dow Chemical Company przed-
stawili propozycje linii technologicznej do oczyszczania soku, opartej na membranach
z polieterosulfonu i poliwinylu.

Przytoczone wyniki badan $wiadcza, ze oczyszczanie soku za pomoca technik
membranowych moze da¢ efekt poréwnywalny z metoda klasyczna, gdy chodzi o czy-
sto$¢ soku rzadkiego czy efekt oczyszczania.

Wydajno$¢ procesdéw membranowych stanowi jedno z wazniejszych kryteriow ich
optacalno$ci. Zmniejszanie wydajnosci filtracji w czasie powoduja zjawiska: polaryzacji
stezeniowej, ograniczania przeptywu i fouling. Fouling jest to trwata i najczgsciej nicod-
wracalna zmiana przepuszczalno$ci membrany pod wplywem wielu réznych czynnikow
[Koltuniewicz 1996]. Polaryzacja st¢zeniowa jest to wystgpowanie gradientu st¢zenia
przy powierzchni membrany na skutek akumulowania si¢ wybranych sktadnikow. Zja-
wiska te mozna ograniczy¢, m.in. zwigkszajac szybkos$¢ strumienia [Bian i wsp. 2000],
stosujac okresowy przeptyw wsteczny permeatu [Ma i wsp. 2000] lub dodatek substan-
cji $cierajacych [Kottuniewicz 1996]. Zmniejszenie foulingu mozna takze osiagnaé po-
przez modyfikacje powierzchni membran [Akhtar i wsp. 1995, Khayat 1 wsp. 1997, Ma
i wsp. 2000]. Nawet sposob uruchamiania procesu ma wptyw na jego wydajno$é. Dornier
i wsp. [1995] stwierdzili, ze stopniowe zwigkszanie ci$nienia i predkosci przeptywu przez
15 min pozwolito na uzyskanie wydajnosci procesu o 13-26% wigkszej niz przy ustale-
niu od razu maksymalnych wartosci tych parametréw. Oddziatywania elektrochemiczne
na powierzchni membrany takze decyduja o wielkos$ci strumienia permeatu i tendencji do
foulingu [Moritz i wsp. 2001].

W celu ograniczenia foulingu zalecane jest stosowanie maksymalnie duzych pred-
kosci $cinania [Dornier i wsp. 1994, Schrevel 2001]. Hanssens i wsp. [1984] stwierdzili,
ze przy predkosci $cinania 4 m/s — zjawisko foulingu nie wystgpowato przez kilkadziesiat
godzin filtracji. Sarka i wsp. [1999] oraz Bubnik i wsp. [1998] prowadzac ultrafiltracj¢
za pomocg membran ceramicznych, odnotowali do$¢ szybkie zmniejszanie strumienia
permeatu w czasie, bo 0 40% po 230 min prowadzenia procesu. Spadek ten miat charak-
ter liniowy. Jako glowne przyczyny foulingu membran przy filtracji soku z trzciny cu-
krowej wymieniane sa: dekstran, skrobia, rozpuszczalne hemicelulozy oraz wysokocza-
steczkowe substancje barwne [Vercelotti i wsp. 1998]. Skrobia nie wystepuje w burakach
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cukrowych, natomiast dekstran zwykle znajduje si¢ w sokach buraczanych w niewielkich
ilosciach. Mozna wigc przypuszczac, ze glowna przyczyna foulingu membran w cukrow-
nictwie buraczanym sa wiclkoczasteczkowe sktadniki $cian komérkowych, jak hemice-
lulozy, celuloza, pektyny i ewentualnie substancje barwne o duzych masach czasteczko-
wych. Wyniki badan Hatziantoniou i Howella [2002] wskazuja wtasnie na pektyny jako
czynnik, ktory w duzym stopniu powoduje fouling membran. Interesujace jest tez stwier-
dzenie tych autordw, ze wspotczynnik retencji pektyn o masie czasteczkowej wigkszej niz
10 kDa zmniejszat si¢ wraz ze wzrostem strumienia permeatu, natomiast frakcja o masie
czasteczkowej mniejszej niz 3 kDa zachowywata si¢ doktadnie odwrotnie. Z innych ba-
dan [Sediakina 1999] wynika, ze ultrafiltracja soku dyfuzyjnego za pomoca membran
o punkcie odcigcia od 20 do 1000 kDa pozwala na catkowite usunigcie pektyn. Jest to
wniosek dos¢ dyskusyjny, gdyz trudno przypuszczaé, aby wszystkie substancje pektyno-
we, obecne w soku dyfuzyjnym, miaty masg czasteczkowa wigksza niz 1000 kDa, nawet
zaktadajac ich uwodnienie. Usunigcie substancji barwnych z soku wymaga zastosowania
membran o bardzo matym punkcie odcigcia, poniewaz jak wynika z badan Gyury i wsp.
[2002] — 55% czastek substancji barwnych jest wigkszych niz 15 kDa, 3% czastek ma
masg czasteczkowa pomigdzy 6 1 15 kDa, 20% miesci si¢ w przedziale 0,5-6 kDa, a 22%
czastek jest mniejszych niz 0,5 kDa. Wynika z tego, ze nawet zastosowanie membrany
o punkcie odcigcia maksymalnie bliskim masie czasteczkowej sacharozy pozwala na usu-
nigcie do 78% substancji barwnych. Podobne wyniki otrzymali Hamachi i wsp. [2003],
wykorzystujac membrang o punkcie odcigeia 1 kDa, uzyskali maksymalne oddzielenie
substancji barwnych na poziomie 58%, inne badania wskazuja na mozliwo$¢ zmniejsze-
nia zabarwienia o 39-50% [Cartier i wsp. 1997]. Natomiast Mak [1991] stwierdzil, ze
trzykrotna ultrafiltracja syropoéw z trzciny cukrowej za pomocg membrany o punkcie od-
cigcia 10 kDa usuwa do 95% substancji barwnych. Do$¢ duze roznice w wynikach badan
wielu autorow sa prawdopodobnie zwiazane z réznym materiatem do§wiadczalnym oraz
z zastosowanymi metodami pomiaru (np. dtugo$¢ fali 420 lub 560 nm).

Obrobka wstgpna soku takze moze mie¢ wplyw na wydajnos¢ filtracji i trwatos¢
membran. Schrevel [2001] stwierdzit, ze przed ultrafiltracja niezbedne jest wstgpne od-
dzielenie duzych czastek miazgi, a zwlaszcza piasku, ktory moze szybko niszczy¢ po-
wierzchni¢ membran. Hanssens i wsp. [1984] oraz Vern i wsp. [1995] uwazaja, ze zadna
wstegpna obrobka soku przed ultrafiltracja nie jest potrzebna. Badania ultrafiltracji soku
z trzciny cukrowej pozwolity na stwierdzenie, ze zastosowanie wirowki Alfa-Laval do
wstgpnego oczyszczenia soku umozliwito ok. 2-krotne zwigkszenie wydajnosci filtracji
i podobne wydhluzenie czasu pomigdzy poszczegdlnymi cyklami mycia membran [Ver-
celotti i wsp. 1998]; z dobrym skutkiem stosowano tez m.in. filtry ze stali nierdzewnej
[Ghosh 1 wsp. 2000, Lipnitzki i wsp. 2006]. Réznice w pogladach cytowanych autorow
mozna wythumaczy¢ rézna jakoScia pracy np. tapaczy miazgi i zwiazang z tym iloscia
nierozpuszczalnych zanieczyszczen mineralnych w soku. Wydaje si¢ jednak, ze choc-
by ze wzgledu na trwatos¢ membran przed ultrafiltracja niezbgdne jest zastosowanie
urzadzen, ktore pozwola na odseparowanie czastek, ktore moga niszczyé powierzchnie
membran. Im dhuzej trwaty doswiadczenia, tym czgéciej autorzy kategorycznie zalecali
zastosowanie wstepnej obrobki soku.
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Ultrafiltracja ma jeszcze jeden pozytywny efekt, zwiazany z ograniczeniem liczby
lub calkowitym usunig¢ciem drobnoustrojéw. Zastosowanie membran o punkcie odcigcia
4000; 20000 1 50000 kDa pozwolito na prawie catkowite usunigcie z soku dyfuzyjne-
go bakterii termofilnych — pozostato ich mniej niz 10/ml, bakterie mezofilne pozostaty
w wigkszej ilosci — od 350/ml do 2100/ml [Sarka i wsp. 1999]. Oczywiscie w duzym
stopniu uzaleznione jest to od $rednicy porow stosowanych membran. Filtracja przez
membrang o $rednicy porow 0,3 um pozwala na uzyskanie sterylnosci handlowej soku
jabtkowego [Carneiro i wsp. 2002].

Ultrafiltracja moze wigc zastapic, cz¢sciowo lub catkowicie, klasyczne oczyszcza-
nie soku. Trzeba takze podkresli¢, ze badania nad zastosowaniem ultrafiltracji w cukrow-
nictwie trzcinowym sa bardzo intensywne i do§¢ 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]. Moze to w przysztosci spowodowac, ze
cukier trzcinowy bedzie jeszceze tanszy, a tym samym bardziej konkurencyjny niz cukier
buraczany.

Duza czgs¢ badan prowadzono w temperaturach 20-50°C. Stosunkowo niskie,
w porownaniu z klasyczna defekosaturacja, temperatury mozna byto zastosowac ze wzgle-
du m.in. na znaczne ograniczenie ilosci lub catkowite wyeliminowanie drobnoustrojow,
co zmniejsza ryzyko strat sacharozy spowodowane ich dziatalnoscia. Wigkszos$¢ autorow
[Djuric 1 wsp. 2004b, Hakimzadeh i wsp. 2006, Regiec 2004, Shahidi i Razavi 2006]
stwierdzita, ze lepszy efekt oczyszczania soku mozna uzyskac, prowadzac proces w niz-
szych temperaturach — ok. 30°C. Natomiast wydajno$¢ procesu zwigkszata si¢ wraz ze
wzrostem ci$nienia, temperatury i szybkosci przeptywu, a zmniejszata — ze zwigkszeniem
wspolczynnika zaggszczenia [Djuric i wsp. 2004a]. Proponowane sa takze rozwiazania
polegajace na zastosowaniu mikro- i/lub ultrafiltracji soku z niewielkim dodatkiem mleka
wapiennego i ewentualna saturacja lub catkowite 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]. Mozli-
wa jest zatem modyfikacja procesu produkcyjnego polegajaca na podgrzewaniu soku do
temperatury wrzenia dopiero przed wyparka. Niezaleznie od zysku energetycznego po-
winno to spowodowac zmniejszenie zabarwienia soku oczyszczonego. Dobrzycki [1984]
stwierdzit, ze prowadzenie procesow defekacji wstepnej i gtdwnej w nizszych temperatu-
rach jest korzystne z punktu widzenia jakosci otrzymanego soku rzadkiego.

Obnizenie temperatury procesu oczyszczania soku umozliwia zastosowanie in-
nych technik membranowych, jak odwrécona osmoza (RO) czy nanofiltracja (NF), do
wstgpnego zageszezenia soku oczyszezonego. Podstawowe czynniki ograniczajace za-
stosowanie tych procesow to konieczno$é stosowania wysokich cisnien, stosunkowo
niewielkie wydajnosci i zwigzana z tym duza powierzchnia membran, ich trwato$¢ oraz
ewentualne straty sacharozy w filtracie. Odwrocona osmoza wymaga stosowania bardzo
duzych cisnien. Na wigksza skalg zostata zastosowana po raz pierwszy w 1953 r. do
odsalania wody morskiej [Kottuniewicz 1996]. Nanofiltracja jest jedna z najnowszych
technik membranowych. Jako osobna grupa — zostata wyodrgbniona dopiero pod koniec
lat osiemdziesiatych. Jej nazwa pochodzi od wielko$ci separowanych czastek. Zatrzymy-
wane sa czasteczki o masie molowej 200-500 Da, co odpowiada teoretycznej wielko$ci
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poréw 1 nm — stad tez pochodzi nazwa tego procesu [Majewska-Nowak 2002]. Ze wzglg-
du na podobne mechanizmy transportu, ale mniejsze ci$nienie potrzebne do uzyskania
podobnych jak w odwroconej osmozie strumieni, nanofiltracj¢ nazywa sig takze ,,nisko-
cisnieniowa odwrocona osmoza” [Rautenbach 1996].

Jednym z najwazniejszych wskaznikow decydujacych o zastosowaniu procesow
membranowych jest ich wydajnos¢. Czynnikiem ograniczajacym wydajnos¢ RO i NF
moze by¢ cisnienie osmotyczne lub lepkosé. Rautenbach [1996] stwierdzit, ze w przy-
padku roztwordéw zawierajacych chlorek sodu, siarczan miedzi, glukozg lub sacharoz¢ —
decydujace jest cisnienie osmotyczne, lepko$é roztwordw ma duze znaczenie w przypad-
ku takich substancji jak mleko, serwatka czy biatko. Aby zapewni¢ odpowiednie st¢zenie
koncentratu, nalezy wigc zapewni¢ ci$nienie wigksze niz cisnienie osmotyczne roztworu
i opory wystepujace w instalacji. W przypadku roztworéow sacharozy ci$nienie osmo-
tyczne roztworu o stezeniu 25% wynosi 2,76 MPa (30°C) [Cheryan 1998]. Odpornos¢
membran na ci$nienie i temperaturg jest wige czynnikiem decydujacym o mozliwosci
uzyskania maksymalnej koncentracji roztworu.

Procesy RO i NF sa juz dos¢ szeroko stosowane w technologii zywnosci. RO sto-
sowana jest gldwnie przy uzdatnianiu wody do celow energetycznych i technologicznych
[Konieczny 2002, Pictraszek 2001]. Zastosowano ja z powodzeniem takze do zaggszcza-
nia soku jabtkowego do ok. 21% [Kroll 2001]. Nanofiltracja umozliwia modelowanie
sktadu wody technologicznej w produkcji sokow i napojow, co jest szczegélnie istotne
przy odtwarzaniu sokéw z koncentratéw [Pietraszek 2001]. Zastosowanie NF do wstep-
nego zaggszczania serwatki pozwolito na zwigkszenie wydajnosci, zmniejszenie zuzycia
energii, zmniejszenie objgtosci Sciekow oraz poprawe jakosci produktu gotowego [Dec
i Chojnowski 2003]. Nanofiltracja jest takze stosowana do zmniejszania kwasowosci so-
kéw z owocodw cytrusowych [Cheryan 1998].

W dostepnej literaturze znajduja si¢ trzy pozycje dotyczace zaggszczania sokow
cukrowniczych metoda RO [Bichsel i Sandre 1982, Madaeni i Zereshki 2006, Madsen
1971] oraz dwie — metoda NF [Hinkova i wsp. 2002, Koekoek i wsp. 1998], z czego
publikacja Hinkovej [2002] dotyczy zaggszczania rozcienczonego koncentratu soku dy-
fuzyjnego. Oprocz tego probowano zastosowac NF do czgsciowego usunigcia niecukrow
z soku [Djuric i wsp. 2004b, Gyura i wsp. 2005, 2002].

Jedna z pierwszych préb zaggszczania soku oczyszczonego podjal Madsen [1971]
juz w 1971 r. Zastosowat technike odwroconej osmozy zwana wowczas hiperfiltracja,
przetestowat trzy membrany DDS typ 880, 875 1 870. Udalo si¢ zaggsci¢ sok oczyszczo-
ny do ok. 30%. Membrany 880 i 875 calkowicie zatrzymywaly sacharozg (wspotczyn-
nik retencji 100%), natomiast membrana 870 zatrzymywata sacharozg w 90%. Niestety,
membrany te pozwolily na uzyskanie niewielkich wydajnosci filtratu (500-870 dm?*m™
na dobg). Problemem okazat si¢ takze krotki czas eksploatacji membran, ktore nie byty
odporne na pH spoza zakresu 4—7 i temperatury powyzej 30°C. Odpornos¢ membran
na temperaturg zalezy zreszta nie tylko od materiatu, z ktérego wykonana jest warstwa
aktywna, czasem warstwa no$na membrany jest bardziej podatna na zniszczenie przy
wyzszych temperaturach [Manttari i wsp. 2002].

Po ok. 10 latach od badan Madsena Bichsel i Sandre [1982] przetestowali mem-
brany RO firm Film Tek i U.O.P. Niektore z nich wytrzymywaty dziatanie temperatury
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nawet 95°C 1 pH do 9 (jednak nie dtuzej niz 5 tygodni). Przeprowadzono badania wydaj-
noS$ci permeatu przy cisnieniu 800 psi (ok. 5,5 MPa) w temperaturach 25-95°C. Wydaj-
nos¢ permeatu zmniejszala si¢ wraz ze wzrostem stgzenia koncentratu. Okazalo sig takze,
ze temperatura ma ogromny wplyw na strumien permeatu, przy czym najwigksze roznice
wystgpowaly przy stezeniu koncentratu w przedziale 20-23%. W miarg zblizania si¢ do
30% wplyw temperatury na strumien permeatu byt coraz mniejszy. Zastosowane mem-
brany okazaly si¢ rowniez bardziej trwate niz te, ktore testowat Madsen. Niektore z nich
po 5 tygodniach pracy charakteryzowaty si¢ strumieniem tylko o ok. 15% mniejszym niz
na poczatku procesu, jednak wysokie temperatury (powyzej 75°C) powodowaly szybsze
zuzycie membran. Uzyskiwane strumienie 19-28 gal/ft?> na dobg (39—47 dm*m™h™") po-
zwalaty na podjgcie prob analizy ekonomicznej inwestycji. Stwierdzono, ze inwestycja
jest optacalna w cukrowniach stosujacych olej opatowy lub gaz ziemny, natomiast jesli
paliwem byt tani wegiel z pétnocnej Dakoty — inwestycja bytaby ekonomicznie uzasad-
niona dopiero przy dtuzszym czasie eksploatacji membran.

Pod koniec lat dziewigédziesiatych membrany nanofiltracyjne byly juz produko-
wane na dos¢ duza skalg. Zastosowanie tych membran pozwolito na uzyskanie wigkszych
strumieni niz RO z jednoczesnym, czg¢§ciowym oddzieleniem niecukrow o czasteczkach
mnigjszych od sacharozy. Koekoek i wsp. [1998] przeprowadzili badania, wykorzystujac
membrany NF (firmy: TORAY, DESAL i STORK). Proces prowadzono pod ci$nieniem
3 MPa, stosujac temperatury 40—90°C. Stwierdzono, ze ze wzgledu na trwatos¢ mem-
bran optymalny zakres temperatur procesu to 60—70°C. Sok oczyszczony zaggszczano
z 16% do ok. 22%, oddziclajac w ten sposob ok. 30% wody przed wyparka. Uzyskiwa-
no strumienie permeatu 10-100 kg/m*h w zalezno$ci od typu membrany i warunkow
procesu. Strumien niecukréw wynosit 50-300 mg/kg permeatu. Niestety, w permeatach
znajdowata si¢ rowniez sacharoza 50—400 mg/kg, a nawet (membrana TORAY') do 1500
mg/kg. Zawarto$¢ sacharozy w permeatach zalezala takze od temperatury procesu, po-
wyzej 65°C — szybko zwigkszata si¢, co oprocz trwatosci membran byto dodatkowym
argumentem dla prowadzenia procesu w nizszych temperaturach. Stwierdzono, ze przy
optymalnym doborze membrany i parametrow procesu, mozna za pomocg NF oddzieli¢
przed wyparka 30% wody n.b. 1 15% niecukrow. Jako rozwiazanie problemu dos¢ duzych
strat sacharozy w permeacie zaproponowano powtorne zageszczanie permeatu do ok.
14%, co pozwolito na otrzymanie korzystniejszego stosunku sacharozy do niecukrow.
Jednakze sami autorzy stwierdzili, ze to rozwigzanie jest raczej mato ekonomiczne ze
wzgledu na dodatkowe zuzycie energii oraz zwigkszona powierzchnig instalacji. Do-
swiadczenia prowadzone przez dluzszy czas wykazaty, ze trwato$¢ testowanych mem-
bran przez co najmniej dwie kampanie moze by¢ problematyczna. Hinkova i wsp. [2002]
prowadzac proby zastosowania NF do zaggszczania rozcienczonego koncentratu soku
dyfuzyjnego, takze stwierdzili, ze wspdtczynniki retencji sacharozy byty czgsto mniejsze
niz niecukréw. Gyura i wsp. [2002] przeprowadzili testy membrany NF do oczyszczenia
z niecukréow soku podggszczonego do ok. 39%. Zastosowano membrang firmy KEKI
(typ K5 — poliamidowa, asymetryczna, maksymalne mozliwe ci$nienie pracy do 4 MPa,
temperatura do 50°C) o punkcie odcigcia 500 Da, a wigc powyzej masy czasteczkowej
sacharozy. Stwierdzono duzy wplyw temperatury i ci$nienia na wydajno$¢ procesu. Po
NF zabarwienie roztworu zmniejszyto si¢ o 78%, a zmgtnienie — o 80%.
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Wydajno$¢ i zdolnos$¢ separacyjna membran NF zalezy od wielu czynnikow, jed-
nym z nich moze by¢ nawet sposdb ich wstepnego ,,przemaczania’; zastosowanie wody
destylowanej pod cisnieniem 2,5 MPa przez 15 min przed wlasciwa separacja — zwigk-
szato strumien permeatu i zmniejszato redukcj¢ strumienia w czasie trwania procesu.
Sposob i rodzaj substancji myjacych moze powodowac ,,otwieranie si¢” porow mem-
brany i zmiang jej charakterystyki [Manttari i wsp. 2002]. Zmiany przepuszczalnosci
membrany i zwiazana z tym redukcj¢ strumienia permeatu mozna w pewnym stopniu
kontrolowa¢ przez odpowiednie zwigkszanie szybkosci $§cinania warstwy polaryzacyjnej
[Bian i wsp. 2000]. Jedyne opisywane w dostgpnej literaturze kalkulacje optacalnosci
inwestycji dotyczacej instalacji do zaggszczania soku dyfuzyjnego przeprowadzit cy-
towany juz Bichsel [1982]. Jednakze dtugi okres jaki uptynat od czasu opublikowania
tych wynikéw oraz inne przepisy podatkowo-ksiggowe — uniemozliwiaja bezposrednie
poréwnanie obliczen. Koekoek i wsp. [1998] oszacowali, ze aby inwestycja byta optacal-
na, membrany powinny pracowac bez wymiany przez minimum dwie kampanie. Moz-
na jednakze poprzez pewne analogie z pokrewnymi gal¢ziami przemyshu spozywczego
ocenié, ze technika nanofiltracji moze by¢ atrakcyjnym uzupetieniem stacji wyparnej.
Opierajac si¢ na dzialajacych liniach produkcyjnych stwierdzono, ze usunigcie wody
z biatka jaj technika membranowa jest trzykrotnie tansze niz metoda suszenia rozpytowego
[Ptotka i wsp. 1993]. Nawet zastosowanie do$¢ energochtonnej RO do wstgpnego zaggesz-
czenia soku oczyszczonego pozwolito na zmniejszenie zapotrzebowania energii o 33%
[Madaeni i Zereshki 2006]. Energochtonnos$¢ procesu zaggszczania soku jabtkowego za
pomoca RO wynosi 7-9 kWh na 1 m? usunigtej wody i obniza zuzycie energii o0 25-40%
w poréwnaniu z samym procesem odparowania [Kroll 2001]. Glowne zalety tego proce-
su to stosunkowo niskie zuzycie energii i zwigzane z tym zmniejszenie zanieczyszczenia
srodowiska, zwigkszenie wydajnosci procesu zaggszczania soku bez rozbudowy stacji
wyparnej, mozliwo§¢ prowadzenia procesu w nizszych temperaturach, skrocenie czasu
zaggszczania, a tym samym zmniejszenie przyrostu zabarwienia na wyparce. Podstawo-
we wady wynikaja z wlasciwo$ci membran, a sa nimi — ograniczona trwato$¢ i stosunko-
wo niewielkie wydajnosci jednostkowe, a wige dos¢ duze koszty inwestycji.

Nanofiltracja jest technika, ktora rozwija si¢ niecbywale szybko [Skelton 2000],
jest druga po RO technologia pod wzgledem wydajnosci i iloéci instalacji do uzdatnia-
nia wody pitnej [Konieczny 2002]. Warto$¢ rynku membran nanofiltracyjnych wynosita
ponad 50 min $ w 2005 r., 89,1 mln $ w 2006, 97,5 mIn $ w 2007, a na rok 2012 przewi-
duje sig, ze wyniesie ponad 310 mIn $ [Gagiliardi 2007]. Mozna przypuszczaé, ze coraz
wigksza skala produkcji spowoduje zmniejszenie kosztow, a tym samym i cen modutow
membran do NF, co powinno pozytywnie wptynaé na optacalnos¢ inwestycji.
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2. GENEZA 1 CEL PRACY

Techniki membranowe sa obecnie uwazane za bardzo korzystne dla ochrony $rodo-
wiska naturalnego, naleza do tzw. technologii przyjaznych cztowiekowi (human-friendly
technologies). Podstawowe ich zalety to niskie zuzycie energii wynikajace gtownie
z uniknigcia przej$¢ migdzyfazowych, tatwe powigkszanie skali zwigzane z systemem
modutowym, prowadzenie procesu w sposob ciagly oraz mozliwos$¢ poprawy wlasnosci
separacyjnych membran w czasie eksploatacji systemu.

Przemyst cukrowniczy jest jedna z najbardziej energochtonnych gatgzi przemy-
shu spozywczego. Redukcja limitéw produkeji cukru oraz wprowadzone ograniczenia
w emisji CO,, a takze wzrastajaca konkurencja ze strony producentow cukru trzcinowego
powoduja, ze konieczne jest poszukiwanie sposobéw na zmniejszenie energochtonnosci
i kosztochtonnosci procesu produkeji cukru.

Jedna z metod moze by¢ zastosowanie najnowszej sposrod cisnieniowych technik
membranowych — nanofiltracji.

Najwazniejsze czynniki, ktore ograniczaja mozliwo$¢ zastosowania technik mem-
branowych, to ograniczona selektywno$¢ membran, obnizenie wydajnosci zwiazane
z polaryzacja stgzeniowa lub foulingiem oraz czas eksploatacji. Wydajno$¢ i selektyw-
nos$¢ procesoOw membranowych sa podstawowymi czynnikami decydujacymi o ich opta-
calnosci. Wzrost wydajnosci procesu poprzez zwickszanie jego sity napgdowe;j, jaka jest
cisnienie, jest ograniczony przez wytrzymatos¢ mechaniczng membrany, ponadto czgsto
wystgpuje zjawisko uniezalezniania si¢ strumienia od sity napgdowe;j.

Celem badan byta analiza procesu zaggszczania soku rzadkiego za pomoca mem-
brany nanofiltracyjnej, to jest okreslenie:

— zalezno$ci pomigdzy ci$nieniem a wydajnoscia procesu,

— selektywno$ci membrany dla podstawowych substancji wystepujacych w so-

kach cukrowniczych,

— wplywu cis$nienia na selektywno$¢ membrany,

— wplywu stgzenia soku na wydajno$¢ procesu i selektywno$¢ membrany,

— foulingu membrany.
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3. METODYKA BADAN

W pracy wykorzystano 15 prob sokow rzadkich z cukrowni ,,Wréblin”, Chybie”
i,,Wroctaw”. Ze wzgledu na zastrzezenia ze strony zaktadow nie zamieszczono w publi-
kacji informacji, ktore soki pochodzity z konkretnego przedsigbiorstwa.

Do badan wykorzystano stanowisko badawcze, ktorego schemat przedstawiono
w zataczniku 1, a fotografi¢ w zataczniku 2. Stanowisko wyposazono w pompe Grund-
foss CRNE 1-23 HS; 4 kW oraz modut ci$nieniowy BMB 17-5; 3 kW. Zastosowano
modut membranowy Romembra SU 610 o powierzchni 7 m?. Charakterystyke membrany
przedstawiono w zataczniku 3. Zaggszczanie sokéw przeprowadzono w module pracu-
jacym w uktadzie dynamicznym (cross-flow), czyli przeplyw koncentratu odbywat sig
réownolegle do powierzchni membrany. Proces prowadzono w temp. 30°C.

Przeprowadzone badania sktadaty si¢ z nastgpujacych etapow:

L.

II.

1L

Iv.

Opracowanie charakterystyki membrany poprzez okreslenie wptywu ci$nienia
na strumien filtratu wody.

Zbadanie wplywu ci$nienia na wydajno$¢ procesu i wspotczynniki retencji
niektorych substancji z wykorzystaniem sokéw cukrowniczych.

Okreslenie wplywu st¢zenia na wydajno$¢ procesu i wspdtczynniki retencji
niektorych substancji z wykorzystaniem sokéw cukrowniczych.

Okreslenie foulingu membrany po filtracji.

Badania prowadzono wedlug dwoch schematow:
» Etap I i1l —w obiegu zamknigtym, filtrat i koncentrat zawracano do zbiornika,

schemat przedstawiono w zataczniku 4. Proces prowadzono, stosujac ci$nienia
2,0; 2,5 lub 3 MPa. Préby do analiz pobierano po 5 min od ustalenia si¢ wiel-
kosci strumieni. Badania przeprowadzono na 11 probach sokéw.

Etap III — w obiegu otwartym, koncentrat zawracano do zbiornika, a filtrat wy-
puszczano z obiegu, schemat przedstawiono w zalaczniku 5. Proces prowadzo-
no, stosujac cisnienie 3 MPa. Proby do analiz pobierano co 20 min. Badania
przeprowadzono na 4 probach sokow.

W surowcach oraz otrzymanych koncentratach i filtratach okre§lano zawartosc:

pozornej suchej substancji — metoda refraktometryczng [Butwitowicz 1997]
sacharozy: metoda polarymetryczna [Butwitowicz 1997] i metoda chromato-
grafii cieczowej

glukozy i fruktozy — metoda chromatografii cieczowej

popiotu — metoda konduktometryczna [Butwitowicz 1997]

sodu, potasu i wapnia — metoda emisyjnej spektrometrii atomowej [PN-EN
13805]
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oraz:

= zabarwienie — metoda kolorymetryczna [Butwilowicz 1997]

= pH — metoda elektrometryczna [Butwitowicz 1997].

Analiz¢ chromatograficzna wykonano, wykorzystujac HPLC ProStar firmy Varian®,
stosujac kolumng HPX-87c, temp. 85°C i cisnienie 37 atm.

W celu oznaczenia zawartosci sodu, potasu i wapnia przeprowadzano mineraliza-
cj¢ prob ,,na mokro” w uktadzie zamknigtym w mikrofalowym systemie przygotowania
prob MARS 5. Do 3,000 g proby dodawano 5 cm® stgzonego HNO, cz.d.a. i 1 cm’ H,0O,
cz.d.a. Po mineralizacji — proby przenoszono woda bidestylowana do fiolek kalibrowa-
nych o pojemnos$ci 15 cm?®. Oznaczenie zawartosci sodu (589,6 nm), potasu (769,9 nm)
i wapnia (422,7 nm) wykonano metoda emisyjnej spektrometrii atomowej bezposrednio
z mineralizatu przy wykorzystaniu aparatu firmy VARIAN z przystawka AA240FS, tech-
nika ptomieniowa w ptomieniu acetylen — powietrze.

Na podstawie wykonanych analiz obliczono:

« wspolczynniki retencji (R) ze wzoru:

R=1-C,/C,
gdzie: C, — stezenie masowe substancji w filtracie,

C — stezenie masowe substancji w soku zasilajacym instalacjg;

« wspolczynniki zaggszczenia (Z) ze wzoru:

Z=0 10,

gdzie: O — strumien objgtosciowy soku zasilajacego instalacjg (nadawy),
Q, — strumien objgtosciowy koncentratu.

Po zakonczeniu procesu nanofiltracji okre§lano fouling membrany, poprzez po-
miar strumienia filtratu wody destylowanej 1 odniesienie go do strumienia wody przed
procesem. Nastgpnie, kazdorazowo przeprowadzano proces mycia (regeneracji) mem-
brany, stosujac 2-procentowe roztwory wodorotlenku sodu i kwasu cytrynowego. Sche-
mat procesu mycia membrany przedstawiono w zataczniku 6.
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4. OMOWIENIE WYNIKOW

Zalezno$¢ strumienia wody destylowanej od ci$nienia procesu przedstawiono
na rysunku 1. Strumien ten zwigkszat si¢ od 18 dm’-h'-m? (ci$nienie 0,5 MPa), do 96
dm*h'-m (ci$nienie 3,0 MPa). Zalezno$¢ strumienia wody od ci$nienia procesu, w bada-
nym zakresie ci$nien, miata charakter prostoliniowy. Wyznaczone réwnanie w postaci:

y=233,135x

gdzie: y — strumien wody [dm*h'-m?],
x — ci$nienie procesu [MPa].

dobrze opisuje t¢ zalezno$é, o czym swiadczy wartos¢ wspotczynnika korelacji R =
0,9958. Mozna zatem stwierdzi¢, ze zastosowanie maksymalnego (wedlug specyfi-
kacji membrany) cisnienia nie spowodowato zgniatania membrany lub ptynigcia jej
materiatu.

W tabeli 1 zestawiono parametry pracy uktadu podczas nanofiltracji soku A oraz
zmiany niektorych cech koncentratu (K) i filtratu (F). Proces prowadzono, stosujac ci$nie-
nie 2,0; 2,5 1 3,0 MPa. Strumien koncentratu ustalono w potowie $redniego zakresu moz-
liwego do osiagniecia przy zastosowaniu ww. ci$nien, a wiec 56,3 dm*h'-m?2. Sok, ktéory
poddano zaggszczaniu, charakteryzowat si¢ zawartoscia suchej masy — 15,6%, sacharozy
— 14,15%, popiotu — 0,43%, czystoscia — 90,7% oraz pH — 9,0 i zabarwieniem 2631 IU.
Wydajno$¢ procesu okreslana przez strumien filtratu i wspotczynnik zageszczenia zwigk-
szata si¢ wraz ze wzrostem ci$nienia. Gdy proces prowadzono pod ci$nieniem 2,0 MPa,
strumien filtratu wynosit 15,7 dm?*h’!, natomiast wzrost cisnienia o 1 MPa spowodowat
ponad dwukrotne zwigkszenie strumienia filtratu — do 36,0 dm*h', a takze zwigksze-
nie wspotczynnika zaggszczenia — od 1,279 do 1,639. Wzrost wydajnosci procesu, pod-
czas zwigkszania jego sity napedowej jaka jest ci$nienie, byt wigc znaczacy. Podobnie
zwigkszata si¢ zawarto$¢: suchej masy — w koncentratach (18,6-23,1%) i filtratach (1,1—
1,5%); sacharozy — w koncentratach (16,85-20,91%) i filtratach (0,79-1,05%); popiotu —
w koncentratach (0,48-0,55%), filtratach (0,23-0,24%) oraz zabarwienie — koncentratow
(3158-5651 1U), filtratow (100-298 1U). Czystos¢ koncentratow wynosita 90,4-90,6%,
a filtratow 71,8-70,0%, a wigc zmieniala si¢ w niewielkim stopniu. pH filtratdéw wynosito
9,1 i byto 0 0,1 wigksze niz pH soku i koncentratow.
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Wydajno$¢ procesu oraz zawarto$¢ suchej masy i sacharozy w koncentratach byta
tym wigksza, im wyzsze stosowano ci$nienie. Natomiast pozostate cechy otrzymywa-
nych filtratow i koncentratow byty uzaleznione od ci$nienia w znacznie mniejszym stop-
niu. Najmniejszy strumien filtratu i najmniejszg zawarto§¢ suchej masy w koncentracie
i filtracie otrzymano, stosujac ci$nienie 2,0 MPa. Dlatego tez dalsze badania prowadzono,
stosujac cisnienia 2,5 i 3,0 MPa.

Zawartos$¢ sacharozy w sokach 1 wspotczynniki retencji przy réznych cisnieniach
nanofiltracji przedstawiono w tabeli 2. Procesowi nanofiltracji poddano 6 sokow, ktore
zawieraty od 12,6 do 15,6% sacharozy. Wspotczynniki retencji sacharozy wynosity od
0,907 do 0,941 (Srednia 0,926) — cisnienie 2,5 MPa, natomiast byly nieco wigksze, gdy
ci$nienie mierzyto 3,0 MPa i wynosily od 0,929 do 0,959 ($rednia 0,943).

Tabela 2
Table 2
Zawarto$¢ sacharozy w sokach i wspolczynniki retencji przy réznych cisnieniach nanofiltracji
The content of sucrose in juices and retention coefficients obtained under different pressures

of nanofiltration
Zawartos¢ sacharozy Wspélezynnik retencji
Sucrose content Retention coefficient
Ci$nienie — Pressure [MPa]

[%6] 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

Srednia — Mean 0,926 0,943

W tych samych sokach analizowano rowniez zawarto$¢ glukozy i fruktozy. Wyniki
przedstawiono w tabelach 3 i 4. Zawartos¢ glukozy w sokach wynosita od 0,39 do 0,76%.
Wspotczynniki retencji glukozy podczas nanofiltracji pod cisnieniem 2,5 MPa wynosity
srednio 0,489 (od 0,435 do 0,547), a gdy ci$nienie wynosito 3,0 MPa, byty nieco wigk-
sze — $rednio 0,497 (od 0,454 do 0,556). Zawartos¢ fruktozy (tab. 4) w sokach wynosita
od 0,40 do 0,76%. Podczas prowadzenia procesu pod cisnieniem 2,5 MPa wspotczynniki
retencji fruktozy liczyly srednio 0,470 (od 0,398 do 0,541), a gdy cis$nienie wynosito 3,0
MPa, byty nieco wigksze — $rednio 0,479 (od 0,405 do 0,552).

Kolejnymi analizowanymi sktadnikami tych sokow byly sod, potas i wapn.
W tabeli 5 zamieszczono zawarto$¢ sodu w sokach i wspolezynniki retencji przy réznych
cis$nieniach nanofiltracji. Zawarto$¢ sodu wynosita od 13,2 do 21,8 mg/100 g. Wspotczyn-
niki retencji sodu podczas nanofiltracji pod cisnieniem 2,5 MPa liczyly $rednio 0,225 (od
0,188 do 0,259), a gdy ci$nienie wynosito 3,0 MPa, byly nieco wigksze — $rednio 0,236
(od 0,187 do 0,293).
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Tabela 3
Table 3

Zawarto$¢ glukozy w sokach 1 wspotczynniki retencji przy réznych cisnieniach nanofiltracji
The content of glucose in juices and retention coefficients obtained under different pressures

of nanofiltration
Zawartos¢ glukozy Wspélezynnik retencji
Glucose content Retention coefficient
Cis$nienie — 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

Srednia — Mean 0,489 0,497

Tabela 4
Table 4

Zawarto$¢ fruktozy w sokach 1 wspdtczynniki retencji przy réznych ci$nieniach nanofiltracji
The content of fructose in juices and retention coefficients obtained under different pressures

of nanofiltration
Zawarto$¢ fruktozy | Wspélczynnik retencji
Fructose content Retention coefficient
(Cisnienie — 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

Srednia — Mean 0,470 0,479
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Tabela 5
Table 5

Zawarto$¢ sodu w sokach 1 wspolczynniki retencji przy réznych ci$nieniach nanofiltracji
The content of natrium in juices and retention coefficients obtained under different pressures

of nanofiltration
Zawartos$¢ sodu Wspélezynnik retencji
Natrium content Retention coefficient
Cisnienie — 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
Srednia — Mean 0,225 0,236

Zawartos$¢ potasu w sokach 1 wspotczynniki retencji przy réznych cisnieniach na-
nofiltracji przedstawiono w tabeli 6. Zawarto$¢ potasu w sokach wynosita od 81,4 do
130,6 mg/100 g. Podczas prowadzenia procesu pod cisnieniem 2,5 MPa wspotczynni-
ki retencji potasu liczyly $rednio 0,509 (od 0,481 do 0,554), a gdy cisnienie wynosito
3,0 MPa, byty nieco wigksze — $rednio 0,538 (od 0,503 do 0,596).

Tabela 6

Table 6

Zawarto$¢ potasu w sokach i wspotczynniki retencji przy réznych cisnieniach nanofiltracji
The content of potassium in juices and retention coefficients obtained under different pressures

of nanofiltration
Zawartos¢ potasu Wspolczynnik retencji
Potassium content Retention coefficient
Cisnienie — 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
Srednia — Mean 0,509 0,538

Jak wynika z danych przedstawionych w tabeli 7, zawarto$¢ wapnia w sokach byta
bardzo zréznicowana: od 9,1 do 27,4 mg/100 g. Wspotczynniki retencji wapnia podczas
nanofiltracji pod ci$nieniem 2,5 MPa miesScily si¢ w przedziale od 0,719 do 0,849 ($red-
nia 0,793), a gdy cisnienie osiagngto 3,0 MPa — byly nieco wigksze — od 0,777 do 0,856

($rednia 0,799).
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Tabela 7
Table 7
Zawarto$¢ wapnia w sokach i wspotczynniki retencji przy réznych ci$nieniach nanofiltracji
The content of calcium in juices and retention coefficients obtained under different pressures of

nanofiltration
Zawartos$¢ wapnia Wspélezynnik retencji
Calcium content Retention coefficient
CiSnienie — Pressure [MPa]
[mg/100g] 25 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
Srednia — Mean 0,793 0,799

Wyniki dotyczace nanofiltracji soku B zamieszczono w tabeli 8. Proces prowa-
dzono, stosujac ci$nienie 2,5 i 3,0 MPa, w obiegu zamknigtym, zmniejszajac ustalony
strumien koncentratu (K), az do momentu kiedy strumien filtratu (F) nie osiagnal mini-
malnej mierzalnej warto$ci ok. 20 dm*h'. Poczatkowy strumien koncentratu ustalano
kazdorazowo na ok. 150 I'h"'i zmniejszano go co ok. 25 I'h"!. Sok poddany zaggszczaniu
charakteryzowat si¢ zawartoscia: suchej masy — 17,8%, sacharozy — 16,51%, popiotu
—0,44% oraz czystoscia — 92,75%, pH — 8,7 i zabarwieniem — 3259 IU. Podczas gdy za-
geszezanie soku prowadzono pod cisnieniem 2,5 MPa, zmniejszanie strumienia koncen-
tratu od 153,2 do 80,0 dm*-h' spowodowalo zmniejszenie strumienia filtratu od 32,1 do
21,6 dm*h' i tym samym, zwigkszenie wspotczynnika zaggszczenia od 1,210 do 1,270.
Zawartos$¢ suchej masy zwigkszala si¢ 1 wynosita w koncentratach 20,9-22,1%, w filtra-
tach 1,4-1,6%, podobnie jak sacharozy — w koncentratach 19,13-20,20%, w filtratach
1,02—-1,22%. Zawartos¢ popiolu w koncentratach utrzymywata si¢ na mniej wigcej sta-
tym poziomie 0,49—0,50%, a w filtratach zwigkszata si¢ od 0,23 do 0,28%. Wzrost ci$nie-
nia do wartosci 3,0 MPa spowodowat zwigkszenie strumieni filtratu. Wynosity one od
46,2 do 31,3 dm*h ' (strumien koncentratu analogicznie 150,0-78,3 dm*h™"), dopiero gdy
strumien koncentratu zmniejszono do wartosci 52,9 dm*h' — strumien filtratu wyniost
23,8 dm*h, jednoczesnie otrzymano najwigksza warto$¢ wspotczynnika zaggszezenia —
1,450. Zwigkszenie cisnienia spowodowato réwniez wzrost zawarto$ci poszczegdlnych
sktadnikéw w filtratach i koncentratach, maksymalne wartosci wynosity: sucha masa
koncentratu — 24,9%, filtratu — 1,6%, sacharoza w koncentracie — 22,68%, w filtracie
— 1,23%, popidt w koncentracie — 24,9%, w filtracie — 1,6%, zabarwienie koncentratu
— 5157 IU, a filtratu — 498 TU. Niezaleznie od zastosowanego ci$nienia — pH filtratow
wynosito 8,9 1 byto 0 0,2 jednostki wigksze niz pH soku i koncentratow.
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Analogiczne doswiadczenie przeprowadzono, wykorzystujac sok rzadki (C) o in-
nym sktadzie chemicznym i wlasciwosciach. Wyniki zamieszczono w tabeli 9. Sok ten
charakteryzowat si¢ zawartos$cia: suchej masy — 16,1%, sacharozy — 14,51%, popiotu
— 0,48% oraz czystoscia — 90,12%, pH — 9,0 i zabarwieniem — 3477 IU. Zaggszczanie
soku pod cis$nieniem 2,5 MPa pozwolito na otrzymanie strumieni filtratu od 45,0 do 26,1
dm?-h! (strumien koncentratu ustalono na 153-79,9 dm*h™"), wzrost ci$nienia do 3,0 MPa
spowodowal znaczne zwigkszenie strumienia filtratu (60,0-43,6 dm*h™') w analogicz-
nych warunkach. Podobnie zmieniaty si¢ wartosci wspotczynnika zaggszczenia (ciSnienie
2,5 MPa) — od 1,294 do 1,327, znacznie mniejsze w poréwnaniu z warto§ciami otrzyma-
nymi podczas procesu prowadzonego pod cisnieniem 3,0 MPa — od 1,400 do 1,551. Mak-
symalny wspotczynnik zaggszczenia soku otrzymano, prowadzac proces pod cisnieniem
3,0 MPa i ustalonym strumieniu koncentratu na 55,4 dm*-h' — wynidst on 1,583. Zastoso-
wanie ci$nienia 2,5 MPa umozliwilo otrzymanie koncentratow o zawarto$ci: suchej masy
20,3-21,6%, sacharozy 18,24—19,38%, popiotu 0,48—0,52% oraz filtratow o zawartosci:
suchej masy 1,1-1,4%, sacharozy 0,65—0,84% i popiotu 0,19-0,24%. Wzrost ci$nienia
do wartosci 3,0 MPa spowodowat, Ze otrzymane koncentraty charakteryzowaty sig za-
warto$cia: suchej masy 22,0-23,9%, sacharozy 19,69-21,28% i popiotu 0,51-0,56%,
a filtraty — suchej masy 0,8—1,4%, sacharozy 0,47-0,91% i popiotu 0,20-0,14%. Czy-
sto$¢ koncentratow wynosita 89,85-89,71% (cis$nienie 2,5 MPa) i 89,50—89,04% (cisnie-
nie 3,0 MPa), filtratow 59,09—60,17% (ci$nienie 2,5 MPa) i 58,75-65,00% (ci$nienie
3,0 MPa), natomiast zabarwienie koncentratow wynosito 4427-5189 IU (ci$nienie
2,5 MPa) 15222-5452 1U (ci$nienie 3,0 MPa), a zabarwienie filtratow 199—497 IU (cis$nie-
nie 2,5 MPa) i 199-398 1U (cisnienie 3,0 MPa). Niezaleznie od zastosowanego ci$nienia
pH filtratow wynosito 9,1 i byto o0 0,1 jednostki wigksze niz pH soku i koncentratow.

Zmierzone strumienie filtratow zmniejszaly si¢ wraz ze zmniejszeniem strumie-
nia koncentratu. Poczatkowy strumien filtratu otrzymany przy zastosowaniu ci$nienia
2,5 MPa wynosit 32,1 I'h”! (sok B) 145 I'h! (sok C) i zmniejszat si¢ stopniowo do 21,6 I'h”!
(sok B) oraz 33,2 I'h"! (sok C). Odpowiednie strumienie filtratow otrzymywane pod ci-
$nieniem 3,0 MPa, byly wigksze i osiagaty wartos$¢ od 46,2 do 23,8 I'-h”! (sok B) oraz od
60,0 I'h" do 32,3 I'h! (sok C). Zwigkszenie ci$nienia, a wigc sity napedowej procesu,
o 0,5 MPa, spowodowato znaczne zwigkszenie strumieni filtratow, przy takich sa-
mych strumieniach koncentratu. Wydajnos¢ procesu dobrze ilustruja wspoétczynniki
zageszezenia, ktorych wartosci (przy takich samych strumieniach koncentratu) byty
znacznie mniejsze, gdy proces prowadzono pod cisnieniem 2,5 MPa niz 3,0 MPa. War-
to podkresli¢, ze strumienie filtratu soku C bytly w tych samych warunkach mniejsze
niz strumienie filtratu soku B. Sok C charakteryzowat si¢ wicksza zawartoscia suchej
masy (i innych sktadnikéw) niz sok B, co stanowito bezposrednia przyczyng réznic
w wydajnosci procesu (wplyw zawartosci suchej masy w soku zasilajacym — na wy-
dajno$¢ procesu zostanie doktadniej przeanalizowany w dalszej czgsci pracy). Jedno-
cze$nie koncentraty otrzymywane podczas zaggszczania soku B (charakteryzujacego
si¢ wigksza zawarto$cia suchej masy niz sok C o prawie 2%), w takich samych wa-
runkach (ci$nienie i strumien koncentratu) zawieraty wigcej suchej masy, cho¢ roz-
nice nie przekraczaty zwykle 1%. Zawarto$¢ suchej masy w soku zasilajacym mia-
fa wigc wplyw takze na zawarto$¢ suchej masy w otrzymywanych koncentratach.
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Zawarto$¢ suchej masy w koncentratach otrzymywanych przy zastosowaniu ci-
$nienia 3,0 MPa byta o okoto 2% wigksza niz w koncentratach otrzymywanych przy
analogicznych strumieniach przy zastosowaniu ci$nienia 2,5 MPa. W miar¢ zwigk-
szania si¢ wspotczynnika zaggszczenia — zwigkszala si¢ zawarto$¢ suchej masy
w koncentratach. Jest to zjawisko korzystne, gdyz im wigksza bedzie zawarto$¢ su-
chej masy w koncentracie, tym mniej wody pozostanie do odparowania na wyparce.
Podobnie, w miar¢ zwigkszania wspotczynnika zaggszczenia zawarto$¢ suchej masy
w filtratach — zwigkszala si¢. Maksymalna zawarto§¢ suchej masy w filtratach otrzyma-
nych z soku B wynosita 1,6%, a w filtratach otrzymanych z soku C — 1,4%, niezaleznie od
cisnienia procesu. Podobne tendencje co zawartos¢ suchej masy wykazata zawartos¢ sa-
charozy. Jednak wptyw wielkosci strumieni koncentratu i filtratu (wspotczynnika zaggsz-
czenia) na zawarto$¢ sacharozy okazat si¢ szczegdlnie duzy w przypadku filtratow, co
dobrze ilustruja zmiany ich czystosci. Im wigkszy byt wspotczynnik zaggszczenia, tym
bardziej zwigkszata si¢ czystos¢ otrzymywanych filtratow. Natomiast filtraty otrzymywa-
ne przy zblizonych strumieniach koncentratu, ale r6znych ci$nieniach, charakteryzowaty
si¢ podobna czystoscia. Warto podkresli¢ dos¢ duze rdznice w zawarto$ciach sacharozy
w filtratach otrzymywanych z réznych sokow. Sok B charakteryzowat si¢ wigksza zawar-
toscig sacharozy niz sok C, podobnie filtrat otrzymany z soku B zawierat (w tych samych
warunkach procesu) wigcej sacharozy niz filtrat z soku C. Jeszcze wigksze réznice wy-
stapity w czystosciach filtratow otrzymanych z tych sokow (soku B: 72,86—76,88%, soku
C: 58,75-65,0%), wynosity one powyzej 10%. Natomiast czystosci koncentratow roznity
si¢ tylko o okoto 2%. Wynika z tego, ze sktad chemiczny i wlasciwosci soku zasilajacego
maja bardzo duzy wptyw na sktad i wlasciwosci otrzymywanych filtratow.

Wzrost cis$nienia z 2,5 do 3,0 MPa spowodowat znaczne zwigkszenie wydajno-
Sci procesu i wspolczynnika zageszezenia, umozliwil rowniez zwigkszenie zawartosci
suchej masy i sacharozy w koncentratach, czyli oddzielenie wigkszych ilosci wody. Za-
warto$¢ suchej masy, sacharozy czy czystos$¢ filtratow nie zalezaty w tak duzym stopniu
od ci$nienia procesu. Biorac to pod uwage, dalsze badania wykonano, stosujac ci$nienie
3,0 MPa.

W tabeli 10 przedstawiono parametry pracy uktadu podczas nanofiltracji soku D
oraz zmiany niektorych cech nadawy (N), koncentratu (K) i filtratu (F). Proces prowa-
dzono pod ci$nieniem 3,0 MPa. Wykorzystano sok o zawarto$ci: suchej masy — 17,0%,
sacharozy — 15,67%, popiotu — 0,48%, ktdrego czystos¢ wynosita 92,18%, pH — 8,9 i za-
barwienie — 4019 IU. Proces prowadzono pod ci$nieniem 3,0 MPa. Strumien koncentratu
zmniejszano stopniowo od 160,7 do 40,0 dm*-h™!. Otrzymywany strumien filtratu zmniej-
szat si¢ w tych warunkach od 47,1 do 19,6 dm*h', a wspdtczynnik zageszczenia zwigk-
szat si¢ od wartosci 1,293 do 1,490. Podczas procesu, w koncentratach zwigkszata si¢ za-
warto$¢ suchej masy (22,2-24,4%), sacharozy (20,28-22,23%) i popiotu (0,55-0,64%),
zmniejszata si¢ ich czystos¢ (91,35-91,11%) i zwigkszato zabarwienie (4758-5894 1U).
Otrzymywane filtraty charakteryzowaty sig takze coraz wigksza zawarto$cia suchej masy
(0,5-1,0%), sacharozy (0,29-0,64%) i popiotu (0,21-0,29%), a takze czystoscia (58,00—
64,00%) i1 zabarwieniem (200—498 IU). Podobnie jak w poprzednich doswiadczeniach
pH filtratow byto o 0,1 jednostki wigksze niz pH soku i koncentratow i wynosito 9,0.

29



86 | ¥68S | 120¥ | 6T°0 | 90 | TS0 | 06 | 6°8 | 68 |00%9|I1°16|1L06| ¥9°0 |€TTT|TH'ST| O°T | ¥¥T | 0°L1 | 06¥°T |9°61| 0°0F
66€ | ST8S | 911¥ | LT0 | 19°0 | IS0 | 0°6 | 6'8 | 68 |SLEI|EIT6]90°T6| IS0 |69°1T|8Y'ST| 80 | 8°€T | O°LT | SLV'T |S°ST|LES
66€ | 8185 | €11¥ | 9T°0 | 650 | 0S°0 | 0°6 | 6'8 | 68 |98TY|¥I°16|81°16| ¥¥°0 [1STTT|0S'ST| L0 | 9°€T | O°LT | 6TFT [¥°6T|9°89
66T | TSSS | 90TY | ST0 | 85°0 | 6¥°0 | 0°6 | 6'S | 6°8 [LOT9|STT6|LY 16| LEO [THIT|SS'ST| 9°0 | S€T | 0°LT | SOF'T |6°€E| L€
66T | ¥LYS | 90T | ¥T°0 | 850 | 6¥°0 | 0°6 | 6'8 | 68 |L919|SI°16|T8 16| LE0 [88°0T|19°ST| 9°0 | 6T | O°LL | 16€T [0°8E| €L6
66T | #L¥S | 80TH | #T°0 | 850 | 650 | 0°6 | 6°8 | 68 |L9°19|61°16|88°16| LEO [19°0T|TI°ST| 9°0 | 9°TT | O°L1 | 89€°T |8°0% |8°011
00T | €0€S | 6107 | €270 | LSO | 870 | 0°6 | 6°8 | 68 |00°09|#T16|€ST6| 00 [€S0T|ELST| SO | STTT | O°LT | €9€°T |0°SH |1¥CL
00T | €0ES | 610% | €270 | 950 | 80 | 0°6 | 68 | 68 |00°09|6T°16|6ST6H| 00 [SPOT|PLST| SO | ¥TT | O°LL | VECT |6°SH ¥ LEL
00T | 8SL¥ | 610% | 120 | SS°0 | 870 | 0°6 | 6'8 | 68 |00°8S|SE16|81°C6| 6T°0 [8T0OT|LI°ST| SO | TTT | O°LL | €6TT |I°L¥|L091
610% 810 68 81°C6 L9S1 0°L1 2om[ — yos
10)9e)
q )| N q .| N q .| N q .| N d .| N K| )| N I |
uone.I)
(1l (%] (%] [%] (%] -uoouo)y | [-u-cwp]
R JUIUO JA)JeW | BIUIZD
aIno[o) JUIUOI YSY Hd £rng ) MNE.N Ses S Liq -zsd3ez xnjyq
JdImIeqez  |njordod ysojremez 9501S4Z) 1 Asew [oyons NIUUAZd | udrun.pg
Js0)IBMEZ
o 250)IBMEZ -1odsap
SOINBYy

(1) 210y pue (3]) Aenuaduod ‘(N) pasJ Jo sadueyo pue uonengoueu aoml @ Sutmp ‘(edN 0‘c=d) 31un Surssaooid oy} Jo SUONIPUOD SULNIOA
(1) meny 1 (3]) menudaouoy ‘(N) Amepeu 090 yoA10pa1u Auerwz zelo (J nyjos 1oengoueu sezopod ‘(edN 0 c=d) npepn Aoead Anowered

0T ?1qeL
0T B[oqEL

30



Podobne do§wiadczenie przeprowadzono, stosujac sok (E) o mniejszej zawartosci
suchej masy (16,0%), sacharozy (14,51%), a takze czystosci (90,69%), pozostate cechy
jak: pH (9,0), zawartos$¢ popiotu (0,49%) czy zabarwienie (4036 IU) byly zblizone. Wy-
niki zamieszczono w tabeli 11. Strumien koncentratu zmniejszano stopniowo od 156,5
do 36,2 dm*-h!. Otrzymywany strumien filtratu zmniejszat si¢ w tych warunkach od 59,0
do 21,8 dm*h', co pozwolito na osiagniecie wspodtczynnika zageszczenia od 1,377 do
1,602. Poczatkowa zawarto$¢ suchej masy w koncentracie wynosita 21,5%, maksymal-
na za$ — 24,1%, analogicznie — sacharozy 19,64 i 21,79%, popiotu — 0,55 i 0,60% oraz
czystos¢ — 91,351 90,41% 1 zabarwienie 5231 1 6900 IU. W filtratach takze zwigkszala
si¢ zawarto$¢: suchej masy (0,5-1,0%), sacharozy (0,20-0,46%) i popiotu (0,20-0,27%)
oraz ich czystos¢ (40,00—46,00%) i zabarwienie (199-399 IU). pH filtratéw wynosito 9,0
i byto 0 0,1 jednostki wigksze niz pH soku i koncentratow.

Soki te roznity si¢ dos¢ znacznie czystoscia: sok D — 92,18%, sok E — 90,69%.
Pozostate cechy sokéw jak pH (8,9), zawarto$é popiotu (0,48 i 0,49%) oraz zabarwie-
nie (4019 i 4036 IU) byty zblizone. Strumienie filtratow, ktore otrzymywano w ana-
logicznych warunkach, podczas nanofiltracji tych sokéw, roznity si¢ pomigdzy soba.
Poczatkowy strumien filtratu soku D wynosit 47,1 dm*h™' i zmniejszat si¢ do wartosci
19,6 dm*h', strumien filtratu soku E wynosit od 59,0 do 21,8 dm*-h"!. Sok E charaktery-
zowal si¢ mniejsza zawartoscia suchej masy i sacharozy, stad tez zapewne wynikaty roz-
nice w wielko$ci strumieni filtratdéw. Podobne tendencje wykazaty wartosci wspotczynni-
kéw zageszezenia sokdow bezposrednio zwiazane z warto$ciami strumieni — zasilajacego
i filtratu. Zawarto$¢ suchej masy i sacharozy, w otrzymywanych koncentratach, zwigk-
szala si¢ wraz ze zmniejszeniem strumienia koncentratu i zwigkszeniem warto$ci wspot-
czynnika zaggszczenia. Koncentraty otrzymywane z soku D charakteryzowaty si¢ wigk-
sza zawartos$cia suchej masy i sacharozy niz otrzymywane z soku E, co wynika z réznych
zawartosci tych substancji w sokach. Natomiast zawartos¢ suchej masy w filtratach otrzy-
mywanych z tych sokéw — byta podobna (0,5-1,0%), co przy dos¢ duzych réznicach
w zawartos$ci sacharozy (0,29-0,64% i 0,20-0,46%) spowodowato bardzo duze roéznice
w czystosciach filtratow. Filtraty otrzymywane z soku D charakteryzowatly si¢ czystoscia
58-64%, a filtraty otrzymywane z soku E — czystoscia 40—46%. Zawarto$¢ suchej masy
i sktad chemiczny sokow miat wigc duzy wpltyw na zawarto$¢ sacharozy i czystos¢ otrzy-
mywanych w wyniku nanofiltracji filtratow.

Na rysunku 2 przedstawiono zalezno$¢ wspotczynnika retencji sacharozy od war-
tosci wspotczynnika zageszczenia soku. Obliczenia wykonano na podstawie wynikow
otrzymanych podczas nanofiltracji sokow D 1 E. Wraz ze zwigkszaniem si¢ wspotczyn-
nika zaggszczenia zmniejszat si¢ wspotczynnik retencji sacharozy. Podczas nanofiltracji
soku D wspotczynnik zaggszczenia zwigkszat si¢ od 1,29 do 1,49, a odpowiadajacy mu
wspolczynnik retencji sacharozy — zmniejszat si¢ od 0,98 do 0,96. Analogiczne wartosci
otrzymane podczas zaggszczania soku E wynosity: wspotczynnik zageszezenia — od 1,38
do 1,60, a wspodtczynnik retencji — od 0,99 do 0,97. Zalezno$¢ ta, w badanym zakresie
stezen i przeplywow, miata w przyblizeniu charakter prostoliniowy.

31



66€ [ 0069 | I1HY | LT0 | 090 | IS0 | 06 | 6'8 | 68 [00°9F|1¥°06|61°06| 9v°0 |6L1T| €V FI| O°T | 1T | 091 | TO91 |S8°IT| T9€
86€ [ SELY | L1PY | €270 | 650 | 0S0 | 06 | 68 | 68 |9S°SH|LY06[ST06| 1¥°0 |9TIT| PP P1| 6°0 | S°€CT | 091 | 6SS°T |8°6T| €€S
66T | 0S99 | I1¥¥ [ TT0 | 650 | 0S°0 | 0°6 | 6°8 | 68 |00°SH|9S°06|1€°06| 9€°0 [01°1T|SFFI| 8°0 | €°€T | 091 | 96%°1 [0FE| 9°89
66T | 8679 | I1¥¥ [ TT°0 | 8S°0 | 0S°0 | 0°6 | 6°8 | 68 [SLEY|99°06|ST06| SE°0 [LIOT|v¥¥1| 80 | 8CTT | 091 | ILKT [¥6E| L°ES
00T | €V6S | I1¥¥ [ TT0 | LSO | 0S°0 | 0°6 | 6°8 | 68 |98TH|IL06|ST06| 00 |TEOT| PP PL| LO | ¥TT | 091 | SSHT |6F%| 9°86
00T [ TLLS | OSIY | 1T°0 | 9S°0 | 6¥°0 | 06 | 6'8 | 6'S |98TH|T806|1€°06| 00 [68°61|SHVI| L0 | 61T | 091 | 6¥¥1 |9%F|¥ 011
00T | 86SS [ 0€T# [ 0T°0 | 9S°0 | 870 | 0°6 | 6°8 | 68 [L91¥|96°06|FF06| STO [€8°6L|LFFI| 9°0 | 81T | 091 | 6€F T |SHS|1¥TI
661 | 61€S [ 0E1Y [ 0T°0 | SS°0 | 8Y°0 | 0°6 | 6°8 | 68 |00°0F|0C°16{69°06| ¥T°0 [6L°61|1SHL| 9°0 | L1T | 091 | 1THT |6°9S|€SEl
661 | 1€TS [ 9€0% [ 0T°0 | SS°0 | LFO | 0°6 | 6°8 | 68 |00°0%|SE16(18°06] 0T0 [#9°61|€SHI| S0 | STIT | 091 | LLET [0°6S|S9ST
9¢01 6¥°0 6°8 69°06 1S%1 091 oom[ —os
A M | N |4 | X | N[ g4 [ X | N[ g | X[ N|[g|X| N[ |X|N | g
uone)
[n1l (%] (%] (%] (%] -upuo) | [U-wp]
uANuUod ys UPU0I IS0.IIN JU2I09 oz
anojo) o Usv Hd LArng yuay S Jpew A -7533ez xnp
njordod Azoaeydes
JlUdIMIBQRZ 9503842)) Asew [ayons NIUUAzd | udrun.pg
Js0)IBMEZ J50)IEMEZ
950)IBMEZ -fodsp
SOINB9y

(1) 210y pue () enuaduod ‘(N) pasj Jo sadueyo pue uonenjgoueu ooml g Jurmp ‘(ediN 0°¢=d) 31un Surssoooid oy} Jo SUONIPUOD SULNIOA
(1) meny 1 (3]) menudaouoy ‘(N) Amepeu 090 yoA10paru Auerwz zelo 7 njos oenjgoueu sezopod ‘(edIN 0‘c=d) npepin Aoeid Anowered

11 9198l
11 e[oqeL.

32



G9'L

J10J0B} UOI)BIUIIU0D 99IN[ JO dN[BA 9} UO 90UdpULdap Ul UOTJUIII ISOIINS JO JUSIOYF0D Y], 7 "SI
[0S BIU0z0zsd3ez BYIUuAZojodsm 105011eM PO AZOIRyORS 1[0Ud)al BYIUUAZOJOdSM JSOUZI[RZ "7 "SAY

10}0B} UOIJBIIUdIUOY — BlUdZOZSdBeZ yluuAzojodspy

09°L G5l 0S‘t Gh'L ov'l Ge'l 0g‘t GZ'l
v
2 4
| ]
v
| ]
|| vV Vv \4
u
350s m v v
axos v [ | s

096'0

G96°0

0460

G/6'0

086°0

G86'0

0660

JUBID190D UoUR)RY — Ioudjal YluuAzojodsn

33



Zaggszczanie soku oczyszczonego na wyparce prowadzi si¢ zwykle do otrzyma-
nia ok. 68% suchej masy w soku gestym. Biorac to pod uwagg oraz strumien i ggsto$é
nadawy i filtratu, obliczono jaka cz¢$¢ wody w % (w stosunku do catkowitej ilosci odpa-
rowanej na wyparce) mozna oddzieli¢, stosujac nanofiltracjg.

Obliczenia wykonano wg nastgpujacych réwnan:

Jy =0Oy-dy (1

gdzie: J,, — strumien masowy nadawy [kg-h™],
Q,, — strumien objetosciowy nadawy [dm*h],
d, — gesto$¢ nadawy [kg-dm™].

Bxp
Jyp =Qp dp —Op -dp -—— (2)
100
gdzie: J,, — strumief masowy wody w filtracie [kg-h™'],
0, — strumien objgtosciowy filtratu [dm’-h],
d, — gestos¢ filtratu [kg-dm™],
Bx, — zawarto$¢ suchej masy w filtracie [%o].
W= Jyr 100
Iy 3)

gdzie: W—ilos¢ oddzielonej wody w wyniku nanofiltracji [kg oddzielonej wody na 100 kg
soku zasilajacego].

Zaktadajac, ze (z bilansu suchej masy) aby zagescic¢ sok z 16% (sok E) do 68%
suchej masy, trzeba odparowa¢ 76,5 kg wody na kazde 100 kg soku, podobnie — z 17%
(sok D) do 68% — nalezy odparowac 75 kg wody na kazde 100 kg soku; przyjeto ilosci
odparowanej wody na wyparce dla kazdego soku za 100%. Nastepnie obliczono, jaka
cze$¢ z tej 1losci wody mozna oddzieli¢ przez nanofiltracje:

W -100 W -100
= k D Wy = kE 0 4
Wy s (sok D) NT 65 (sok E)  [%] 4)
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Wyniki przedstawiono na rysunku 3, w postaci zalezno$ci od strumienia soku za-
silajacego. Z danych przedstawionych na tym rysunku wynika, ze zwigkszenie strumie-
nia nadawy powodowalo zmniejszenie ilo$ci wody, ktora mozna byto usuna¢ w wyniku
nanofiltracji, zalezno$¢ ta miata charakter liniowy. Maksymalna, mozliwa do oddzielenia
ilo$¢ wody, poprzez nanofiltracj¢ wynosita prawie 46% (sok E), jednak strumien soku za-
silajacego wynosit wowczas 8,3 dm*-h"''m?. Przy podobnym strumieniu soku zasilajacego
(8,5 dm*h''m? ) — z soku D mozna byto oddzieli¢ ok. 41% wody w stosunku do catko-
witej jej ilosci, niezbgdnej do odparowania na wyparce. W miarg zwigkszania strumienia
soku zasilajacego do 30 dm*-h''m? ilo§¢ mozliwej do oddzielenia wody zmniejszata si¢
i wynosita 28,2% (sok D) i 33,5% (sok E). Zalezno$¢ ta w badanym zakresie przepty-
woOw 1 stgzen miata charakter prostoliniowy. Podczas nanofiltracji mozna oddzieli¢ na-
wet 40-45% wody, ktora nalezy odparowac na wyparce, wymaga to jednak ograniczenia
strumienia soku zasilajacego do ok. 10 dm*h-''m>. Dwukrotne zwigkszenie strumienia
soku zasilajacego do ok. 20 dm*h'-m? zmniejsza ilo$¢ oddzielonej wody do ok. 35-38%,
a trzykrotne zwigkszenie strumienia soku zasilajacego — zmniejsza ilo$¢ oddzielonej
wody do ok. 28-33%. Konsekwencja maksymalizowania ilosci wody oddzielonej przed
wyparka jest wigc nawet trzykrotne zwigkszenie niezbednej powierzchni czynnej zain-
stalowanych membran. Przy projektowaniu instalacji nalezy wigc uwzgledni¢ zarbwno
koszty membran, jak i oszczgdnos$ci wynikajace ze zmniejszenia zapotrzebowania energii
cieplnej przez wyparke. 1los¢ oddzielonej wody byta takze uzalezniona od zawartosci
suchej masy w nadawie. Sok D charakteryzowat si¢ wigksza zawartoscia suchej masy
—17,0% niz sok E — 16%, tym samym z soku E mozna byto oddzieli¢ wigcej wody. Za-
warto$¢ suchej masy w soku oczyszczonym poddawanym nanofiltracji (oraz zakres jej
zmian) jest wigc takze dos¢ istotnym czynnikiem, ktory nalezy uwzgledni¢ przy projek-
towaniu instalacji membranowe;j.

Zestawienie parametrow pracy uktadu, podczas nanofiltracji soku F oraz zmia-
ny niektorych cech nadawy (N), koncentratu (K) i filtratu (F) przedstawiono w tabe-
li 12. Proces prowadzono w uktadzie otwartym, koncentrat zawracajac do zbiornika
soku zasilajacego, a filtrat wypuszczajac z instalacji. Zastosowano ci$nienie 3,0 MPa,
a przeptyw koncentratu ustalono na 156,5 dm*h'. Wykorzystano sok o zawartosci: su-
chej masy — 17,0%, sacharozy — 15,39%, popiotu — 0,40%, ktorego czysto§¢ wynosita
90,53%, pH — 9,0 1 zabarwienie — 3552 IU. Otrzymywany w tych warunkach strumien
filtratu zmniejszat si¢ od 57,1 do 6,4 dm*h', a wspotczynnik zageszczenia od 1,365
do 1,041. Zawarto$¢ suchej masy zwigkszata si¢: w nadawie (17,0-26,2%), koncentra-
cie (21,8-26,6%) i filtracie (0,6-2,7%), podobnie jak zawarto$¢ sacharozy: w nadawie
(15,38-23,55%), koncentracie (20,24-24,13%) i filtracie (0,28—1,83%) i popiotu: w nada-
wie (0,40-0,57%), koncentracie (0,53—0,57%) i filtracie (0,19-0,35%). Czysto$¢ nadawy
wykazata nieznaczng tendencj¢ malejaca (90,47-89,89%), koncentratu — zmniejszata si¢
(92,84-90,71%), a filtratu — zwigkszata sig¢ (46,67—67,78%). Zabarwienie nadawy (3552—
5850 IU), koncentratu (4583—6468 1U) i filtratu (100—594 IU) — zwigkszalo si¢ podczas
prowadzenia procesu. pH filtratow wynosito 9,1 i byto o 0,1 jednostki wigksze niz pH
soku i koncentratow.
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Analogiczne doswiadczenie przeprowadzono, stosujac sok (G) o wigkszej zawar-
tosci suchej masy (18,6%), sacharozy (16,61%), mniejszej czystosci (89,30%), pH (6,7).
Zawartos$¢ popiotu (0,51%), a zwlaszcza zabarwienie (7058 1U) byly wigksze. Wyniki
zamieszczono w tabeli 13. Otrzymywany w tych warunkach strumien filtratu zmniejszat
sie 0d 43,4 do 6,7 dm*-h”', a wspdtczynnik zageszczenia od 1,290 do 1,045. Zawartos$¢ su-
chej masy zwigkszata si¢: w nadawie (18,6-25,3%), koncentracie (21,4-26,5%) i filtracie
(1,1-2,3%), podobnie jak zawarto$¢ sacharozy: w nadawie (16,62-22,48%), koncentra-
cie (19,83-24,20%) i filtracie (0,59—1,46%) i popiotu: w nadawie (0,51-0,63%), kon-
centracie (0,52-0,66%) i filtracie (0,30-0,49%). Czystos¢ nadawy wykazata nieznacz-
na tendencj¢ malejaca (89,35-88,85%), koncentratu — zmniejszata si¢ (92,66-91,32%),
a filtratu — zwigkszata sig¢ (53,64—63,48%). Zabarwienie nadawy (7058—-11382 IU), kon-
centratu (7528-12493 1U) i filtratu (100496 1U) — zwigkszalo si¢ podczas prowadzenia
procesu. pH filtratéw wynosito 6,8 i byto o 0,1 jednostki wigksze niz pH soku i koncen-
tratow.

W tabeli 14 zestawiono parametry pracy uktadu podczas nanofiltracji soku H oraz
zmiany niektorych cech nadawy (N), koncentratu (K) i filtratu (F). Proces prowadzono,
podobnie jak dwa poprzednie, przy strumieniu koncentratu 153,5 dm?*-h™' pod cisnieniem
3,0 MPa. Wykorzystano sok o zawartosci: suchej masy — 16,0%, sacharozy — 14,15%,
popiotu — 0,52%, ktorego czystos¢ wynosita 88,44%, pH — 8,6 i zabarwienie — 3970 IU.
Otrzymywany strumien filtratu zmniejszat si¢ w tych warunkach od 60,5 do 11,3 dm*-h™!,
co pozwolito na osiagnigcie wspolczynnika zaggszczenia od 1,394 do 1,074. Poczatko-
wa zawarto$¢ suchej masy wynosita 16,0% (nadawa), 23,4% (koncentrat), 0,5% (filtrat),
a koncowa analogicznie: 24,9, 25,8 i 2,2%. Zawarto$¢ sacharozy zwigkszata si¢ od:
14,16% (nadawa), 21,50% (koncentrat), 0,29% (filtrat) do analogicznie: 21,92; 22,89
i 1,47%. Zawartos¢ popiotu zwigkszata si¢ od: 0,52% (nadawa), 0,67% (koncentrat),
0,14% (filtrat), do analogicznie: 0,73, 0,78 1 0,39%. Czystos¢ nadawy wynosita 88,50—
88,02%, koncentratu — zmniejszata si¢ (91,86-88,71%), a filtratu — zwigkszata si¢ (58,53—
66,72%). Zabarwienie zwigkszato si¢ od: 3970 IU (nadawa), 4983 IU (koncentrat),
100 IU (filtrat), do analogicznie: 5737, 6243 i 510 IU. pH filtratow byto o 0,2 jednostki
wigksze niz pH soku i koncentratéw i wynosito §,8.

Kolejny proces nanofiltracji przeprowadzono podobnie jak poprzednie, pod ci-
$nieniem 3,0 MPa, ale strumien koncentratu ustalono na 80 dm*h!, wyniki przedstawiono
wtabeli 15. Wykorzystano sok ,,I”” o zawarto$ci: suchej masy — 16,0%, sacharozy — 14,61%,
popiotu — 0,47%, ktorego czystos¢ wynosita 91,31%, pH — 8,8 i zabarwienie — 2722 IU.
Otrzymywany w tych warunkach strumien filtratu zmniejszat si¢ od 37,3 do 7,2 dm*-h™',
a wspolczynnik zageszezenia od 1,466 do 1,090. Zawartos¢ suchej masy zwigkszata
si¢: w nadawie (16,0-26,4%), koncentracie (23,0-26,9%) i filtracie (0,7-2,8%), podob-
nie jak zawarto$¢ sacharozy: w nadawie (14,61-23,99%), koncentracie (21,33-24,52%)
i filtracie (0,34—1,76%) i popiotu: w nadawie (0,47-0,57%), koncentracie (0,55-0,58%)
i filtracie (0,24-0,36%). Czysto§¢ nadawy wykazala nieznaczna tendencj¢ malejaca
(91,31-90,87%), koncentratu — zmniejszata si¢ (92,74-91,15%), a filtratu — zwigkszata
si¢ (48,57-62,86%). Zabarwienie nadawy (2722—4683 1U), koncentratu (42865025 1U)
i filtratu (100—495 IU) — zwigkszato si¢ podczas prowadzenia procesu. pH filtratow wy-
nosito 8,9 i byto 0 0,1 jednostki wigksze niz pH soku i koncentratow.
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Na podstawie wynikéw otrzymanych podczas zaggszczania sokow F, G, H, I
wyznaczono zalezno$¢ zawartosci suchej masy w filtratach od zawartosci suchej masy
w soku zasilajacym (nadawie). ZaleznoS$ci te przedstawiono na rysunku 4. Minimalna
zawarto$¢ suchej substancji w filtratach wynosita 0,5-0,7%. Takie warto$ci otrzymano
na poczatku zageszezania sokéw H i I charakteryzujacych si¢ niska zawartoscia suchej
substancji — 16,0%. Prowadzenie procesu w uktadzie otwartym, czyli zawracanie do
zbiornika tylko koncentratu, a wypuszczanie filtratu spowodowato wzrost zawartosci su-
chej masy w soku zasilajacym instalacjg. Jednoczesnie zwigkszala si¢ zawartos¢ suchej
masy w otrzymywanych filtratach. Podczas zaggszczania zawarto$¢ suchej masy w filtra-
tach zwigkszata si¢ szybciej niz zawarto$¢ suchej masy w soku zasilajacym, zalezno$¢ ta
miata charakter krzywej wykladniczej. Poczatkowa zawarto$¢ suchej masy w filtratach
wynosita od 0,5% (sok H) do 1,1% (sok G). Szczegolnie szybki wzrost zawartosci suchej
masy w filtratach wystgpowat pod koniec procesu, kiedy st¢zenie nadawy zblizato si¢ do
stezenia koncentratu. W efekcie, zawartos¢ suchej masy w filtratach wynosita 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
i1,76%.

Wzrost stezenia nadawy spowodowal takze zwigkszenie czystosci otrzymywa-
nych filtratéw, co przedstawiono na rysunku 5. Czystos¢ filtratu soku F zwigkszata si¢
0d 46,67 do 67,78%, soku G — od 53,64 do 63,48%, soku H — od 58,63 do 66,72% i soku
1-0d 48,57 do 62,86%. Przebieg tej zaleznosci byt jednak prostoliniowy, w odréznieniu
od krzywej przedstawionej na rysunku 4.

Z poréwnania krzywych przedstawionych na rysunkach 4 i 5 wynika, ze zwigk-
szenie stgzenia nadawy powodowato stosunkowo duzy wzrost zawarto$ci suchej masy
w filtratach, ale strumien sacharozy przenikajacy przez membrang zwigkszat si¢ propor-
cjonalnie do strumienia niecukrow.

Strumienie filtratow otrzymywane podczas zaggszczania w obiegu otwartym —
zmniejszaly si¢. Proces nanofiltracji sokéw F, G, H prowadzono przy strumieniu koncen-
tratu ustalonym na ok. 150 I-h"!. Poczatkowy strumien filtratu soku F wynosit 57,1 I'h,
soku G — 42,4 I'h" i soku H — 60,5 1'h"'. Wielko$ci strumieni filtratow tych sokow byty
zwiazane z zawarto$cia w nich suchej masy. Najwigkszy, poczatkowy strumien filtratu
otrzymano podczas zaggszczania soku H, ktory jednoczesnie charakteryzowat si¢ naj-
mniejsza zawartoscia 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 stad tez wynika stosunkowo niewielki
strumien filtratu tego soku, mimo iz charakteryzowal si¢ on zawartoscia suchej masy —
16,0%. Porownanie strumieni filtratow i wspotczynnikow zaggszczenia dwoch sokow
(Hil), w ktérych zawartos¢ suchej masy byta taka sama (16,0%), zaggszczanych przy
roéznych, ustalonych strumieniach koncentratu, ponownie pokazuje, ze im wigksza ilo$¢
wody probuje si¢ oddzieli¢, tym bardziej trzeba zwigksza¢ powierzchni¢ membran. Stru-
mien nadawy (koncentrat + filtrat) wynosit w przypadku soku H ok. 210 I'h"', a soku
I—-ok. 117 I'h". Obliczone wedtug wzoréw 1-4 ilosci oddzielonej wody wynosity odpo-
wiednio ok. 34 i 39%. Zwigkszenie iloéci oddzielonej wody o ok. 5% wymagatoby wigc
prawie dwukrotnego zwigkszenia powierzchni czynnej membran.
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Straty sacharozy podczas zaggszczania metoda nanofiltracji sa wypadkowa nastgpu-
jacych czynnikéw: strumienia sacharozy przenikajacego przez membrang oraz strumienia
wody, co w efekcie decyduje o zawartosci (stezeniu) sacharozy w filtracie. Na rysunku 6
przedstawiono zalezno$¢ strumienia sacharozy przenikajacego przez membrang od zawar-
tosci sacharozy w filtracie. Obliczenia wykonano, opierajac si¢ na wynikach otrzymanych
podczas nanofiltracji sokéw F, G, H, 1. Zawarto$¢ sacharozy w filtratach zwigkszata si¢ od
ok. 0,3 do ok. 1,8%. Natomiast strumien masowy sacharozy przenikajacy przez membrang
zmienial si¢ nierdbwnomiernie. Poczatkowy i1 koncowy strumien sacharozy wynosit odpo-
wiednio: 22,8-16,7 gm™h! (sok F), 29,5-14,6 gm™h' (sok G), 20,4-24,7 gm™>h' (sok H)
i 18,1-18,0 gm™h' (sok I). Najczesciej nastgpowato poczatkowe zwigkszenie strumienia
sacharozy, a nastgpnie jego zmniejszenie. Poczatkowe i koncowe wartosci strumieni sacha-
rozy byty najczesciej podobne, natomiast warto$ci maksymalne byty zblizone do 32 g'm*h'.
Maksymalne wartoSci strumienia sacharozy otrzymano, gdy zawarto$¢ sacharozy w filtra-
tach wynosita 0,5-0,7%.

Strumien sktadnika przenikajacego przez membrang jest bezposrednio zwiaza-
ny ze wspolczynnikiem retencji tej substancji, ktory czgsto zalezy jej od stezenia. Wptyw
zawartoéci suchej substancji w soku zasilajacym na wartosci wspolczynnika retencji
sacharozy obrazuje rysunek 7. Wspotczynniki retencji sacharozy obliczono na podsta-
wie wynikow otrzymanych podczas nanofiltracji sokow F, G, H, 1. Proces prowadzono
w uktadzie otwartym (koncentrat zawracano, a filtrat wypuszczano z obiegu), w zwiazku
z czym zawartos$¢ suchej substancji w sokach zasilajacych instalacj¢ — stopniowo zwigkszata
si¢: od 17,0 do 26,2% (sok F), od 18,6 do 25,3% (sok G), od 16,0 do 24,9% (sok H) i od
16,0 do 26,9% (sok I). Na poczatku procesu, kiedy jeszcze nie uwidocznit si¢ wptyw zawra-
canego koncentratu, wspotczynnik retencji sacharozy wynosit ok. 0,98. Minimalne warto-
Sci tego wspodtczynnika zblizaty si¢ do 0,92. W miar¢ wzrostu zawarto$ci suchej substancji
w nadawie — nastgpowato zmniejszenie wartosci wspotczynnika retencji sacharozy.

Na rysunku 8 przedstawiono wptyw zawartosci suchej substancji w soku zasilaja-
cym na warto$ci wspolczynnika retencji popiotlu rozpuszczalnego. Wspotczynniki retencji
popiotu obliczono na podstawie wynikow dotyczacych nanofiltracji tych samych sokéw co
na rysunku 7. Wspotczynniki retencji popiotu wynosity: 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 zwigkszenie zawartosci suchej substancji w nadawie — spowodowato zmniejsze-
nie wartosci wspotczynnika retencji popiotu, poczatkowo wynosit on 0,50-0,73 i zmniejszal
si¢ do 0,22-0,37.

Zmnigjszenie wydajnosci filtratu w wyniku foulingu po przeprowadzonych proce-
sach nanofiltracji przedstawiono w tabeli 16. Otrzymane wartosci osiagaly wartos¢ zwykle
ponizej 20% (15,1-18,7%). Jedynie po nanofiltracji nietypowego soku G — fouling wyniost
24,8%. Po filtracji membrana byla plukana woda do czasu, az wynik pomiaru refraktome-
trycznego zawarto$ci suchej masy w filtratach i koncentratach byt nizszy od 0,1 %. Nastgpnie
filtr ptukano roztworem wodorotlenku sodu. Potem membrang ptukano woda destylowana,
az pH filtratu i koncentratu wynosito ok. 7,5 i przeprowadzono mycie membrany za pomoca
roztworu kwasku cytrynowego, a po tej operacji filtr ptukano woda destylowana do pH 4,5—
5,0. Zastosowanie tej standardowej procedury mycia membrany (zat. 6), w kazdym przypad-
ku, spowodowalo, ze strumien wody destylowanej powracal do wartosci wyjsciowej.
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Tabela 16
Table 16
Zmniejszenie wydajnosci filtratu w wyniku foulingu, po przeprowadzonych procesach
nanofiltracji
Decreasing of filtrate efficient as an effect of fouling followed nanofiltration process

Sok Fouling
Juice [Yo]
E 15,1
F 17,5
G 24,8
H 16,6
I 18,7

Na podstawie przeprowadzonych badan mozna wstgpnie oszacowaé powierzch-
ni¢ membran niezbgdna do zaggszczania soku w cukrowni. W tym celu niezbgdne jest
przyjecie wstepnych zatozen dotyczacych iloéci soku rzadkiego. Podstawowym czyn-
nikiem jest oczywiscie zdolno$¢ przerobowa cukrowni. Kolejnym parametrem jest tzw.
,»odciag” soku, czyli ilo$¢ soku surowego odniesiona do iloSci przerabianych korzeni.
Zwykle wynosi 110-130%, a zalezy gtéwnie od typu ekstraktora i zatozonych strat cukru
w wystodkach. Przyjgto takze upraszczajace zatozenie, ze zmiany ilosci soku rzadkiego,
w stosunku do soku surowego, zwiazane z procesami oczyszczania (dodatek mleka wa-
piennego, wysltody itp.), sa pomijalnie mate.

Strumien soku rzadkiego wynosi wigc:

_Z-1000-0

~0,42:2-0 [kgh 5
24-100 et ®

r

gdzie: S, — strumien soku rzadkiego [kg-h'],
Z — zdolno$¢ przerobowa cukrowni [t-doba'],
O — odciag soku [%].

Z danych przedstawionych na rysunku 3 obliczono zalezno$¢ pomigdzy strumie-
niem soku zasilajacego a ilo$ciag wody, ktora planuje si¢ oddzieli¢ metoda nanofiltracji,
zamiast na wyparce:

Sy =—1,32-W +68,34 [dm*m>h"] ©)

gdzie: S, — strumien soku zasilajacego [dm’m™h'],
W — ilo$¢ wody oddzielona przez nanofiltracjg, w stosunku do catkowitej ilosci
wody, ktéra nalezy odparowac na wyparce [%], 25<W<45.
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Niezbgdna czynna powierzchnia membran moze by¢ obliczona jako:

S,d
SN

P [m’] (M

gdzie: P — powierzchnia membran [m?],
S — strumien soku rzadkiego [kg-h™],
S, — strumien soku zasilajacego [dm*m=-h'],
d — gesto$¢ soku rzadkiego [kg-dm™].

Po podstawieniu réwnan 5 i1 6 do 7 otrzymuje si¢ wzor na niezbgdna czynna po-
wierzchni¢ membran, w zalezno$ci od zdolno$ci przerobowej cukrowni, stosowanego
,»odciagu” soku i iloéci wody, ktora planuje si¢ oddzieli¢ metoda nanofiltracji — zamiast
na wyparce:

~ 0,42-Z-0
(~1,32-W +68,34)-d

[m?] ®)

gdzie: Z — zdolnos$¢ przerobowa cukrowni [t-doba'],
O — odciag soku [%],
W — ilo$¢ wody oddzielona przez nanofiltracjg, w stosunku do catkowitej ilosci
wody, ktora nalezy odparowac¢ na wyparce [%], 25<W<45,
d — gestosé soku rzadkiego [kg-dm™].

W Polsce cukrownie ktore wykorzystuja dyfuzor typu DDS 2000 (dyfuzor o no-
minalnej zdolno$ci przerobowej 2000 ton korzeni w ciagu doby), przerabiaja zwykle
prawie o 50% wigcej korzeni — czyli do 3000 ton w ciagu doby. W kampanii 2007/2008
takich zaktadow byto 5. Zaktadajac wige zdolnos¢ przerobowa — 3000 ton na dobg, od-
ciag soku na $rednim poziomie 120%, oddzielenie 1/3 (30%) wody poprzez nanofiltracj¢
i gesto$¢ soku rzadkiego 1,063 kgdm™ (zawarto$¢ suchej masy — 17%), otrzymuje sie
niezbedna czynna powierzchni¢ membran — 4950 m?. Zastosowany w badaniach modut
membranowy ma powierzchni¢ 7 m?, produkowane sa rowniez identyczne pod wzgledem
wilasciwosci moduty o powierzchni 20 m?. Nalezatoby wigc w takiej cukrowni zastoso-
wac 248 wigkszych modutow. Odpowiednio, przy zdolnosci przerobowej 4000 ton ko-
rzeni na dobg (7 cukrowni w kampanii 2007/8) 1 identycznych, pozostalych parametrach
—ilo$¢ modutow wynosi 330. Zwigkszenie ilo$ci oddzielonej wody do 40% wymagatoby
znacznego zwigkszenia ilosci modutow — 458 (przerob 3000 ton w ciagu doby) lub 610
(przer6b 4000 ton w ciagu doby).
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5. DYSKUSJA NAD WYNIKAMI

Do zaggszczania roztwordw zawierajacych zardwno zwiazki organiczne, jak i sole
mineralne mozna stosowa¢ zarowno odwrocona osmoze (RO), jak i nanofiltracj¢ (NF),
przy czym, przy poréwnywalnych strumieniach, RO wymaga zastosowania znacznie
wigkszych ci$nien. Jest to bezposrednio zwiazane z zapotrzebowaniem na energi¢. Jed-
noczesnie ci$nienie ma wptyw na stopien zatrzymania (wspotczynnik retencji) poszcze-
g6Inych sktadnikow roztworu [Rautenbach 1996]. Na pierwszym etapie badan okreslo-
no wigc wpltyw cisnienia na wydajnos$¢ procesu, a takze na wartosci wspotczynnikow
retencji.

Zalezno$¢ strumienia wody destylowanej od ci$nienia pozwala na charakterystyke
membrany pod wzgledem jej odpornosci na ci$nienie i ewentualnych zmian w struktu-
rze membrany. Przeprowadzone pomiary wykazaty prostoliniowg zalezno$¢ strumienia
wody od ci$nienia, co $wiadczy o tym, ze w badanym zakresie ci$nien (0-3 MPa) — nie
wystepowaly zjawiska puchnigcia czy zgniatania por6w membrany ewentualnie ptynig-
cia materiatu, z ktérego wykonano membrang [Kottuniewicz 1996]. Poréwnanie wielko-
Sci strumienia wody (w tych samych warunkach) przed i po przeprowadzonym procesie
zageszcezania pozwala takze na okreslenie foulingu membrany. Ponadto, na podstawie
tych danych okreslano moment, kiedy mozna zakonczy¢ proces mycia (regeneracji)
membrany.

Czynnikiem ograniczajacym wydajnos¢ NF moze by¢ cisnienie osmotyczne
lub lepko$é. Rautenbach [1996] stwierdzil, ze w przypadku roztwordw zawierajacych
chlorek sodu, siarczan miedzi, glukoze lub sacharoze¢ — o wydajnosci decyduje ci$nienie
osmotyczne, lepkos$¢ roztworéw ma duze znaczenie w przypadku takich substancji jak
mleko, serwatka czy biatko. Oprocz wydajnosci istotne jest, aby otrzymywane koncen-
traty zawieraty jak najwigcej suchej masy i sacharozy, co jest korzystne z punktu widze-
nia optacalnosci procesu. Wzrost ciSnienia powodowatl zwigkszenie wydajnos$ci procesu,
zwigkszata si¢ takze zawartos¢ suchej masy i sacharozy w koncentratach, natomiast ich
czysto$¢ nie zalezata od ci$nienia.

Aby mozna bylo zastosowac nanofiltracje¢ do zaggszczania sokow, musi by¢ spet-
niony jeszcze jeden warunek. Filtraty otrzymywane podczas NF powinny charaktery-
zowac si¢ jak najmniejsza zawartoscia sacharozy i czystoscia, ktdra jest bezposrednio
zwiazana z zawarto$cia suchej masy. Wzrost cis$nienia powodowat zwigkszenie zawar-
tosci suchej masy i sacharozy w filtratach, jednoczes$nie nieznacznie zmniejszata si¢ ich
czystos¢. Przyczyna bylo to, ze wraz ze wzrostem ci$nienia zwigkszat si¢ strumien sacha-
rozy przechodzacy przez membrang, jednak strumien niecukréw zwicgkszat si¢ znacznie
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bardziej. Podczas zaggszczania metoda nanofiltracji mozna wige bylo oddzieli¢ czgsé
niecukroéw. Zawarto$¢ sacharozy i czystos¢ filtratow sa istotnymi czynnikami ogranicza-
jacymi mozliwosci jego zagospodarowania. Aby uniknaé strat sacharozy, mozna otrzy-
many filtrat skierowaé do dyfuzora, traktujac go jako uzupehienie wody czystej i wody
wystodkowej. Nie powinien on jednak swoim sktadem odbiega¢ od wody poprasowej
pochodzacej z wyzymania wystodkow, a wige zawiera¢ maksymalnie 1,0—1,2% sacharo-
zy, przy oczywiscie jak najmniejszej czystosci. Mozna wtedy skierowac taki roztwor do
dyfuzora, okoto 2 m od jego konica, zachowujac, konieczna dla procesu dyfuzji, réznice
stezen pomigdzy krajanka a otaczajacym sokiem. Jako inne rozwigzanie proponowano
co prawda powtorne zageszczanie filtratu do ok. 14 °Bx [Koekoek i wsp. 1998], niemnicgj
jednak, sami autorzy stwierdzili, Ze jest to rozwiazanie mocno dyskusyjne ze wzgledu na
zapotrzebowanie na energi¢ i dodatkowa powierzchni¢ membran niezbg¢dna do zaggsz-
czenia filtratu.

Optlacalnos¢ kazdego procesu membranowego zalezy w duzej mierze od selek-
tywnosci membrany, czyli jej zdolnosci do zatrzymywania okreslonego sktadnika mie-
szaniny, wydajno$¢ procesu mozna regulowaé poprzez zwigkszanie powierzchni mem-
bran lub sity napedowej (ograniczonej przez wlasnosci membrany) [Rautenbach 1996].
W przypadku sokéw cukrowniczych selektywnos¢ membrany charakteryzowana przez
stopien zatrzymania czy wspotczynnik retencji powinna by¢ jak najwigksza dla sacharo-
zy 1 w miar¢ mozliwosci jak najmniejsza dla pozostalych substancji. Dlatego tez, na ko-
lejnym etapie badan, okreslono wspotczynniki retencji sacharozy i niecukrow takich jak:
glukoza, fruktoza, sod, potas i wapn. Analizie poddano 6 réznych sokéw, ktére charak-
teryzowaty si¢ do$¢ zroznicowanym sktadem chemicznym. Zawarto$¢ sacharozy w so-
kach wynosita od 12,6 do 15,6%, a wigc odzwierciedlata najczesciej spotykane stezenia
w polskim przemysle cukrowniczym [Dobrzycki 1973, 1984]. Obliczone wspotczynniki
retencji sacharozy wynosity od 0,921 do 0,941 (cisnienie 2,5 MPa) i od 0,936 do 0,959
(ci$nienie 3,0 MPa). Oznacza to, ze zastosowana membrana zatrzymywata od 92 do 96%
sacharozy. Wzrost ci$nienia (z 2,5 do 3,0 MPa) spowodowat zwigkszenie warto$ci wspot-
czynnikow retencji sacharozy. W dostgpne;j literaturze brak jest wynikow badan dotycza-
cych zaleznos$ci pomigdzy ci$nieniem a wartosciami wspotczynnikow retencji poszcze-
g6lnych sktadnikow sokow cukrowniczych. Natomiast wyniki Geraldesa i wsp. [2001],
ktorzy prowadzili badania nanofiltracji modelowych roztworéw sacharozy (stezenia 7
i 14 g-1'") i NaCl (stezenie 2 g1'") oraz Goulasa i wsp. [2002] (modelowe roztwory mono-
i oligosacharydow), takze wskazuja na zwigkszenie warto$ci wspotczynnikow retencji
sacharozy wraz ze wzrostem ci$nienia procesu. Jest to zgodne z ogdlna zaleznoscia po-
dawang przez Rautenbacha [1996], ktory stwierdzil, ze dla obojetnych sktadnikow orga-
nicznych, stopien zatrzymania (wspotczynnik retencji) rosnie wraz ze zwigkszaniem sig
transmembranowej roznicy cisnien. Na tym etapie badan nie stwierdzono natomiast wy-
raznej zalezno$ci pomigdzy warto$ciami wspdtczynnikow retencji a stgzeniem sacharo-
zy. Wzrost stezenia powoduje najczesciej zmniejszenie warto$ci wspotczynnika retencji
danej substancji [Goulas i wsp. 2002, Rautenbach 1996], jednak zwiazek ten potwierdza
si¢ w przypadku roztworow modelowych. Natomiast roztwory o ztozonym i zmiennym
sktadzie, jak rzeczywiste soki cukrownicze, nie zawsze stosuja si¢ do ogélnych zalezno-
$ci. Na przyktad, analiza wynikéw nanofiltracji roztworow modelowych, zawierajacych
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tylko sacharozg i NaCl, pozwolita na stwierdzenie, ze wspotczynniki retencji sacharozy
nie zalezaly od jej stezenia [Vellenga 1 Tragardth 1998]. Ponadto sacharoza w sokach
cukrowniczych wchodzi w skomplikowane interakcje z kationem wapnia [Grabka 1990],
co réwniez moze wptywac na wspolczynniki retencji tych sktadnikoéw soku. Najwigk-
szym stopniem zatrzymania sacharozy charakteryzuja si¢ membrany stosowane w RO
— zwykle 100% [Rautenbach 1996], chociaz wyniki badan Madsena [1971] wskazuja,
ze moze on wynosi¢ nawet tylko 90%. Membrany nanofiltracyjne zatrzymuja sacharoz¢
w mniejszym stopniu. Nie zawsze jednak autorzy decyduja si¢ na podanie tego parametru
wprost. Koekoek i wsp. [1998] podawali tylko strumienie masowe sacharozy i wody,
twierdzac jednoczesnie, ze strumien sacharozy w filtracie jest zbyt duzy (1000-1500 grm
Zh! lub 200—400 g'm*h), proponujac rownolegle powtorna koncentracjg filtratu. Biorac
pod uwage podawany przez tych autoréw sktad sokdw, mozna oszacowaé, ze wspot-
czynniki retencji sacharozy w cytowanym do$wiadczeniu wynosity od 0,61 (membrana
Toray 610) do 0,91 (membrana Stork WFNX). Tak wysokie warto$ci wspotczynnikow
retencji, niestety, nie pozwolity na bezposrednie zastosowanie NF do zaggszczania soku
oczyszczonego. Autorzy ci zaproponowali powtdrne zaggszezanie otrzymanego filtratu,
jednoczesnie twierdzac, ze ze wzglgdu na dodatkowe zapotrzebowanie na energig — jest
to rozwiazanie dyskusyjne. Niemniej jednak, zastosowanie membrany Desal DL do za-
geszezania roztworu o zawartosci suchej masy 2% i czystosci 60% pozwolito na zatrzy-
manie ok. 95% sacharozy. W innych badaniach [Madaeni i Zereshki 2006] ograniczono
si¢ do podania wielkosci strumieni masowych filtratow i zawartosci w nich suchej masy:
od 1 do 4%. Wyniki badan nanofiltracji za pomoca ré6znych membran, roztworéw mode-
lowych zawierajacych m.in. fruktozg, sacharozg i rafinozg wskazuja, ze wspotczynniki
retencji sacharozy moga wynosi¢ od 0,45 do 0,99 [Goulas i wsp. 2002].

Zawartos$¢ glukozy (0,39-0,76%) 1 fruktozy (0,40-0,76%) w sokach — rowniez
miescita si¢ w granicach srednich podawanych w literaturze [Dobrzycki 1973, 1984],
cho¢ przy bardzo dobrej warto$ci technologicznej korzeni, starannie prowadzonych pro-
cesach ekstrakcji i oczyszczania soku mozna oczekiwa¢ mniejszych ilosci tych niecu-
krow. Wspotczynniki retencji glukozy i fruktozy wynosity od ok. 0,4 do 0,5, a wigc byty
znacznie mniejsze niz sacharozy, co wskazuje na mozliwo$¢ czgsciowego usunigeia tych
niecukréw z soku w czasie nanofiltracji. Jest to zjawisko bardzo pozadane, gdyz glukoza
i fruktoza nalezg do ,,niecukrow szkodliwych”. Wartosci wspolczynnikow retencji tych
substancji wykazaty, podobna do sacharozy, zalezno$¢ od cisnienia procesu, czyli zwigk-
szanie si¢ wraz ze wzrostem cisnienia. W dostgpnej literaturze brak jest danych dotycza-
cych wspoétczynnikow retencji glukozy czy fruktozy przy zageszezaniu sokow cukrow-
niczych metoda NF czy RO. Cytowani juz Goulas i wsp. [2002] (roztwory modelowe
mono- i oligosacharydow) stwierdzili, ze wspolczynniki retencji fruktozy moga wynosi¢
od 0,10 do 0,78, w zaleznosci od typu membrany i warunkéw procesu. Podobnie, jak
w przypadku sacharozy nie zaobserwowano wplywu st¢zenia na warto$ci wspotczynni-
kéw retencji glukozy czy fruktozy. Oprocz zréznicowanego sktadu sokéw powodem byt
stosunkowo niewielki zakres stezen tych substancji (0,4-0,8%). Przyczyna moga tez by¢
interakcje pomigdzy jonami i oboje¢tnymi sktadnikami sokoéw. Zaobserwowano na przy-
ktad, ze dodatek soli NaCl, CaCl, czy KCl do roztworu glukozy powoduje zmniejszenie
wspolczynnika retencji glukozy [Bargeman i wsp. 2005].
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Zawartos$¢ sodu (13,2-21,8 mg/100 g) i potasu (81,4-130,6 mg/100 g) w sokach
byta zblizona do danych literaturowych [Dobrzycki 1984, Koekoek i wsp. 1998], moze
ona jednak zmieniac si¢ w do$¢ szerokich granicach i zalezy przede wszystkim od ich za-
warto$ci w korzeniach, na co z kolei ma wptyw nawozenie i warunki klimatyczne uprawy
buraka. Zawarto$¢ wapnia w analizowanych sokach wynosita od 9,1 do 27,4 mg/100 g,
byla wigc najbardziej zréznicowana w poroéwnaniu z innymi kationami. Praktycznie
cala ilos¢ soli wapniowych w soku rzadkim pochodzi z operacji defekacji, a minimalna
ich zawarto$¢ w soku zalezy od tego, czy uda si¢ w procesie saturacji Il doprowadzié
do tzw. alkaliczno$ci optymalnej. Duze znaczenie majq réwniez: alkaliczno$¢ natural-
na, potencjalna czy efektywna oraz czas i temperatura prowadzenia procesu saturacji II
[Dobrzycki 1984]. Warto$ci wspotezynnikdéw retencji poszczegdlnych kationow byty bar-
dzo r6zne, sodu: 0,18-0,29, potasu: 0,48-0,60, wapnia 0,72—0,86. Wartos¢ wspotczynni-
ka retencji zwigksza si¢ w kolejnosci H', Na*, K*, Ca?", Mg*", Cu®" [Rautenbach 1996],
a wigc wyznaczone wartosci spetnialy ogdlna zaleznosé. Dotyczy ona jednak roztwordw
modelowych, zwykle sktadajacych si¢ z jednego kationu i jednego anionu. Roztwory
wielosktadnikowe czgsto zachowuja si¢ inaczej, np. analiza roztworéow poddanych na-
nofiltracji, zawierajacych kilka sktadnikéw organicznych i nieorganicznych wykazata,
ze wspolczynniki retencji KCl1 i NaCl byly jednakowe [Hilal i wsp. 2004]. Dodatek sa-
charozy do roztworu zawierajacego tylko KCI miat wptyw na strumien soli przenikajacej
przez membrang [Fukuda i wsp. 2003]. Sktad roztworéw ma wigc ogromny wplyw na
wartosci wspotczynnikow retencji poszczegolnych sktadnikow. Warto podkresli¢ sto-
sunkowo niewielka réznic¢ pomig¢dzy wspotczynnikami retencji potasu i wapnia. Naj-
prawdopodobniej wynikata ona ze znacznej réznicy w zawarto$ciach tych kationow
w sokach. Zawarto$¢ potasu w sokach byta 5-10 razy wigksza niz wapnia, a wzrost stg-
zenia kationdbw powoduje najczesciej (zalezy to takze od sktadu roztwordéw) zwigkszenie
stopnia zatrzymania [Rautenbach 1996]. Specyfikacja firmowa membrany podaje, ze sto-
pien zatrzymania MgSO, wynosi 99%, a NaCl — 55%, dane te dotycza jednak roztwo-
réow jednosktadnikowych, o st¢zeniach 500 ppm, a proces prowadzono, stosujac ci$nie-
nie 0,34 MPa [zal. 3]. Podczas nanofiltracji sokéw cukrowniczych zastosowano prawie
dziesigciokrotnie wigksze ci$nienia, stad tez zapewne wynikaja mniejsze wspotczynniki
retencji sodu i wapnia. Nie stwierdzono wyraznej réznicy pomi¢dzy warto$ciami wspot-
czynnikow retencji otrzymanymi przy réznych cisnieniach procesu. Kationy, zwlaszcza
potasu i sodu, naleza do najbardziej niepozadanych substancji w sokach cukrowniczych,
ich szkodliwos$¢ polega gldwnie na zwigkszaniu strat sacharozy w melasie [Dobrzycki
1984]. Dlatego tez mozliwo$¢ czgsciowego ich oddzielenia podczas nanofiltracji nalezy
uzna¢ za bardzo pozytywna.

Do$¢ istotnym parametrem, z punktu widzenia ekonomiki procesu, jest stosu-
nek wielkosci strumienia filtratu do strumienia roztworu zasilajacego — okreslany przez
wspotczynnik zaggszczenia. Wspotezynnik ten, w pewnych zakresach, mozna zmienia¢
poprzez zmiany strumienia koncentratu. Przeprowadzono wige do§wiadczenia, w kto-
rych zmniejszano stopniowo strumien roztworu zasilajacego, zwigkszajac w ten sposob
wspolczynnik zageszezenia. Proces prowadzono w obiegu zamknigtym, stosujac ci$nie-
nia 2,5 i 3,0 MPa. Analizie poddano dwa soki (B i C) rézniace si¢ sktadem chemicznym
i wlasciwosciami. Sktad chemiczny i wlasciwosci sokow byty typowe dla sokow rzadkich
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otrzymywanych w polskich cukrowniach [Dobrzycki 1973, 1984]. Zwigkszenie wspot-
czynnika zaggszczenia spowodowalo zmniejszenie wspotczynnikéw retencji sacharozy,
zaleznos$¢ ta w badanym zakresie ci$nien i stgzen miata charakter prostoliniowy. Mozna
zatem stwierdzi¢, Zze aby ograniczy¢ zawarto$¢ sacharozy w filtratach, warto prowadzi¢
proces przy jak najwigkszych przeptywach koncentratu.

Zawarto$¢ sktadnikow wchodzacych w sklad tzw. popiotu rozpuszczalnego
w koncentratach i filtratach zwigkszata si¢ w miar¢ zmniejszania wspotczynnika zaggsz-
czenia. Mimo iz analizowane soki r6znity si¢ do$¢ znacznie zawartoScia popiotu (0,44
i 0,37%), filtraty z nich otrzymywane charakteryzowaly si¢ podobna zawartoscia tych
sktadnikéw. Zastosowanie réznych cisnien nie spowodowato wigkszych roznic w zawar-
tosciach popiotu w otrzymywanych koncentratach i filtratach. Zawartos$¢ popiotu w filtra-
tach (0,19-0,27%) byta tylko ok. dwa razy mniejsza niz w koncentratach (0,48-0,56%).
Poprzez nanofiltracj¢ mozna zatem oddzieli¢ znaczna czg$¢ niecukrow wchodzacych
w sktad popiotu, co jest zjawiskiem bardzo pozytywnym. Zawracanie filtratu, zawiera-
jacego do$¢ duzo sktadnikéw mineralnych, do dyfuzora spowodowatoby, przynajmniej
w poczatkowym okresie, zwigkszenie ich ilosci w uktadzie sok dyfuzyjny — sok oczysz-
czony. Proces ten zachodzitby jednak tylko do momentu wyréwnania si¢ st¢zen poszcze-
golnych sktadnikéw popiotu pomigdzy sokiem komodrkowym (krajanka) i otaczajacym
sokiem dyfuzyjnym. Proces dyfuzji zachodzi nie tylko w kierunku krajanka — otaczajacy
sok. Moze rowniez zachodzi¢ w kierunku odwrotnym, kiedy st¢zenie substancji w soku
bedzie wigksze niz w krajance [Dobrzycki 1973]. Wowczas czg$¢ niecukrow pozostanie
w wystodkach — nie zwigkszajac w sposob ciagly ich ilosci w soku dyfuzyjnym. Potwier-
dza to doswiadczenie, w ktorym NaCl dodano do wody zasilajacej dyfuzor, w efekcie
wigkszos$¢ soli opuscita ekstraktor razem z wystodkami [Dobrzycki 1984].

Zwigkszenie wspotczynnika zageszezenia spowodowato wzrost zabarwienia kon-
centratow i filtratoéw. Koncentraty otrzymywane przy zastosowaniu ci$nienia 2,5 MPa
charakteryzowaly si¢ mniejszym zabarwieniem niz otrzymywane przy zastosowaniu
cisnienia 3,0 MPa, co oczywiscie wynika z mniejszej zawartosci suchej masy w tych
koncentratach. Natomiast zabarwienie filtratow otrzymywanych przy podobnych wspot-
czynnikach zaggszczenia — bylo zblizone, niezaleznie od ci$nienia procesu. Wigkszos¢
substancji barwnych znajdujacych si¢ w soku oczyszczonym ma masy czasteczkowe
znacznie wigksze niz sacharoza [Gyura 1 wsp. 2002], pozostawaly wigc w koncentra-
tach.

Bardzo cickawym zjawiskiem, ktore nie bylo dotad opisywane w dostgpne;j lite-
raturze, jest roznica pH koncentratow (takie jak soku zasilajacego) i filtratéw. Roznica
ta wynosita 0,1 (wigkszo$¢ sokow) Iub 0,2 — sok B i sok G. Prawdopodobna przyczyna
jest efekt Donnana, ktory wystgpuje w roztworach zawierajacych jedno- i wiclowarto-
Sciowe aniony. W prostym przypadku jednego kationu (s6d) i dwoch aniondéw (chlor-
kowy i siarczanowy) moze wystapi¢ sytuacja, kiedy wraz z dodatkiem siarczanu sodu
stopien zatrzymania jonu chlorkowego zmniejsza si¢ i moze nawet przyjmowac wartosci
ujemne, co oznacza, z¢ jego stezenie w filtracie jest wigksze niz w roztworze zasilaja-
cym [Rautenbach 1996]. W sokach cukrowniczych anion chlorkowy jest tylko jednym
z wielu wystepujacych (pozostate to siarczanowy, weglanowy, fosforowy oraz aniony
kwaséw organicznych — mniej wigcej tyle samo co nieorganicznych) [Dobrzycki 1984].
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Natomiast kationy to przede wszystkim potas i s6d, za$ zawarto§¢ wapnia powinna by¢
jak najmniejsza i w pewnym uproszczeniu zalezy od sposobu prowadzenia procesow
oczyszczania soku (szczegdlnie saturacji 1) oraz sktadu korzeni [Dobrzycki 1984]. Pod-
czas nanofiltracji stopien zatrzymania anionéw ro$nie w kolejnosci: NO,, CI, OH-, SO %,
CO,” [Rautenbach 1996]. W soku rzadkim jest wigc do$¢ duzo, stosunkowo tatwo per-
meujacych kationdw sodu i potasu, a znacznie mniej — podobnie tatwo permeujacych
anionow. Stad tez najprawdopodobniej wynikaja réznice w pH koncentratéw i filtratow.
Skomplikowany sktad chemiczny sokéw cukrowniczych i wzajemne oddziatywania ka-
tionow, aniondéw i obojetnych sktadnikow organicznych sa prawdopodobnie takze przy-
czyna roéznych, nie zawsze doktadnie zgodnych z wynikami dotyczacymi roztworéow mo-
delowych, wartosci wspotczynnikow retencji.

Jednym z czynnikow, ktoéry moze wptywac na wydajno$¢ procesdéw membrano-
wych, jest polaryzacja st¢zeniowa. Zjawisko to polega na tworzeniu si¢, w bezposrednim
sasiedztwie membrany, warstwy roztworu, w ktorej stezenie substancji zatrzymywanych
przez membrang jest wigksze niz w roztworze zasilajacym. Jezeli substancja transpor-
towana wraz ze strumieniem rozpuszczalnika do powierzchni membrany jest przez nia
w duzym stopniu zatrzymywana, wowczas wzrost stezenia powoduje dyfuzj¢ wsteczna
do roztworu zasilajacego. Powstaje wtedy trwaty profil stezenia sktadnikéw rozpuszczo-
nych w roztworze zasilajacym, zwigkszajacy si¢ w kierunku od roztworu do powierzchni
membrany. Zwiazany z tym wzrost ci§nienia osmotycznego po stronie zasilania powoduje
zmniejszenie sity napgdowej procesu, jaka jest cisnienie transmembranowe [Majewska-
-Nowak 2002]. Zwigkszajace si¢ stgzenie wplywa rowniez na wzrost lepkosci roztworu
w warstwie przymembranowej, co takze zmniejsza wydajno$¢ procesu [Koltuniewicz
1996]. W zaleznos$ci od wlasciwosci substancji rozpuszczonej moze tworzy¢ si¢ warstwa
zelowa (po przekroczeniu okreslonego stezenia), a nawet gdy rozpuszczalno$é sktadnika
jest stosunkowo niewielka — po jej przekroczeniu, na powierzchni membrany moga wy-
tracaé si¢ osady [Majewska-Nowak 2002]. Ponadto stopien zatrzymania (wspotczynnik
retencji) sktadnikéw organicznych zmniejsza si¢ wraz ze wzrostem st¢zenia roztworu
zasilajacego [Rautenbach 1996], co prowadzi do zwigkszenia si¢ ich st¢zenia w filtracie,
a wigc strat substancji zat¢zanej. Polaryzacja st¢zeniowa zwykle jest zwiazana z szyb-
koscia przeptywu roztworu wzdtuz membrany [Kottuniewicz 1996]. Proces nanofiltracji
sokéw D 1 E prowadzono przy statym ci$nieniu. Zmniejszano natomiast przeptyw kon-
centratu, uzyskujac zwigkszenie wspotczynnika zaggszczenia. Spowodowato to zmniej-
szenie §redniej predkosci przepltywu cieczy wzdtuz membrany i tym samym — predkosci
Scinania. Mozna wigc przypuszczaé, ze zwigkszenie zawartosci sacharozy w filtratach
bylo takze efektem wzrostu jej st¢zenia w warstwie przymembranowej. Wyraznie widaé,
ze strumien sacharozy przenikajacy przez membrang zwigkszat si¢ bardziej niz strumien
niecukroéw, co wynika ze zwigkszajacej si¢ czystosci filtratow. Dobrze ilustruje to tak-
ze zaleznos$¢ wspotczynnikow retencji sacharozy od wspolczynnika zaggszczenia soku.
Wartosci wspotczynnikow retencji sacharozy zmniejszaty si¢ wraz ze wzrostem wspot-
czynnika zageszczenia od 0,983 do 0,962 (sok D) i od 0,988 do 0,971 (sok E). Roz-
nice, najprawdopodobniej, byly spowodowane wigksza zawarto$cia sacharozy i czysto-
Scia soku E. Zaréwno koncentrat, jak i filtrat zawracano do zbiornika soku zasilajacego,
wigc zawarto$¢ suchej masy i sacharozy w soku zasilajacym instalacjg, praktycznie, nie
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powinna si¢ zmienia¢. Widoczne byto jednak niewielkie, ale state zmniejszenie zawarto-
Sci sacharozy w soku zasilajacym, co mozna wyjasni¢ jej gromadzeniem si¢ w instalacji
wlasnie w warstwie przymembranowej. W zwiazku z tym mozna przypuszczac, ze to
wilasnie polaryzacja st¢zeniowa jest zjawiskiem czgsciowo odpowiedzialnym za wzrost
zawarto$ci sacharozy i czystosci filtratdw przy zmniejszaniu strumienia koncentratu
i zwigkszajacym sig wspolczynniku zaggszczenia soku. Sposrod kilku autorow zajmu-
jacych si¢ nanofiltracja sokow cukrowniczych — tylko Djuric i wsp. [2004b] analizu-
jac wplyw réznych czynnikéw na wiasciwosci filtratow, uwzglednili szybko$¢ Scinania.
Stwierdzili jednak, ze predkos¢ $cinania powinna by¢ utrzymywana na najmniejszym
z analizowanych poziomie. W publikacjach dotyczacych ogoélnych zasad prowadzenia
procesé6w membranowych [Koltuniewicz 1996, Rautenbach 1996], a zwlaszcza tych,
w ktorych autorzy zajmowali si¢ przede wszystkim analiza polaryzacji stgzeniowej [Bian
i wsp. 2000, Geraldes i wsp. 2004, Goulas i wsp. 2002] — stwierdzono, ze im wigksza jest
szybko$¢ $cinania, tym bardziej mozna zredukowaé zjawisko polaryzacji stezeniowe;.
W zwiazku z tym wniosek przedstawiony w publikacji [Djuric i wsp. 2004b] nalezy
uzna¢ za mocno dyskusyjny.

Analiza przytoczonych wynikow badan pozwala na stwierdzenie, ze biorac
pod uwage wydajnos¢ procesu, optymalne jest stosowanie jak najwigkszego ci$nienia
(w tym przypadku 3 MPa), mozna woéwczas uzyskaé najwigkszy strumien filtratu, jedno-
cze$nie zaggszczajac sok do maksymalnej zawartosci suchej masy. Czynnikiem ograni-
czajacym zastosowanie jeszcze wigkszych ci$nien sa wlasciwosci membrany, szczegdlnie
jej warstwy nosnej. Wigkszo$¢ jednak membran do nanofiltracji projektowana jest tak,
aby pracowaé w zakresie cisnien do 3 MPa. Wigksze ci$nienia stosowane sa w procesie
RO, co jednak powoduje znacznie wigksze zuzycie energii elektrycznej. Ponadto, mimo
zwigkszenia silty napgdowej procesu, w wyniku zastosowania membran RO otrzymuje
si¢ znacznie mniejsze strumienie, co jest bezposrednio zwiazane z budowa membran.
Glownym celem procesu zaggszczania soku, z zastosowaniem technik membranowych,
jest oczywiscie oddzielenie jak najwigkszych ilosci wody, co czg¢§ciowo charakteryzuja
wartosci wspotczynnika zaggszczenia, ktore w pewnym stopniu mozna zmienia¢ poprzez
zmiany strumienia soku zasilajacego instalacjg.

Zmniejszanie strumienia soku zasilajacego umozliwilo, co prawda, zwigkszenie
warto$ci wspotczynnika zaggszczenia (ilosci oddzielonej wody), ale spowodowato takze
zjawiska niekorzystne. Polegaly one na zwigkszeniu zawarto$ci sacharozy i czystosci fil-
tratow. Wplyw zawartosci suchej masy w soku na cechy otrzymywanych filtratéw i kon-
centratdow byl niejednoznaczny. Kolejne doswiadczenia przeprowadzono wige, zawraca-
jac koncentrat do zbiornika soku zasilajacego. Zawarto$¢ suchej masy w soku zwigkszata
si¢ wowczas w sposob ciagly, do wartosci maksymalnej, mozliwej do uzyskania w da-
nych warunkach.

Procesowi nanofiltracji poddano 4 soki, z ktorych trzy (F, H, I) charakteryzo-
waly si¢ przecigtnym dla polskich cukrowni sktadem chemicznym i wlasciwoSciami
[Dobrzycki 1973, 1984, Zero i wsp. 2003]. Sok G cechowat si¢ niskim pH (6,7) i duzym
zabarwieniem (7058 IU). Z informacji uzyskanych w cukrowni wynika, ze przyczyna
byto przetrzymanie soku na stacjach oczyszczania, wlacznie z saturacja I1, co spowodo-
wato przyrost zabarwienia, a przesaturowanie — spadek pH. Mozliwo$¢ poddania analizie
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soku o nietypowych parametrach nalezy uznaé za bardzo korzystna, gdyz w warunkach
kampanii cukrowniczej zdarza sig, ze do przerobu kierowane sa korzenie o gorszej jako-
Sci, czasem tez, ze wzgledu na awarie, proces produkcyjny musi by¢ zahamowany lub
nawet catkiem zatrzymany. Soki wowczas przerabiane odbiegaja znacznie swym skta-
dem od przecigtnych i warto przeanalizowac, w jaki sposob moze to wptynaé na proces
zaggszczania metoda nanofiltracji.

Zawracanie koncentratu do zbiornika soku zasilajacego powodowato zwigksze-
nie zawartos$ci suchej masy i sacharozy w nadawie. Wzrost st¢zenia soku zasilajacego
byl réwnoznaczny ze zwigkszeniem jego ci$nienia osmotycznego, ktdre zalezy od liczby
(stgzenia) czastek rozpuszczonych, niezaleznie od tego czy wystgpuja w postaci czaste-
czek, jak np. sacharoza, czy w postaci jonow, jak np. sktadniki popiotu rozpuszczalnego.
Cisnienie to w coraz wigkszym stopniu rownowazylto sit¢ napedowa procesu, jaka jest
ci$nienie wytwarzane przez pompg podajaca sok rzadki. Sacharoza stanowi ponad 90%
wszystkich substancji rozpuszczonych w soku, jest wigc oczywiscie sktadnikiem, ktdrego
ilo$¢ najbardziej wptywa na cisnienie osmotyczne roztworu. Pozostate sktadniki, posrod
ktorych czgéc (ok. 0,5%) stanowia sktadniki popiotu, a wigc gtdéwnie niskoczasteczkowe
sole sodu i potasu wystgpujace w formie jonowej, takze zwigkszaja ciSnienie osmotycz-
ne. Roztwor sacharozy o stezeniu 25%, w temp. (30°C) charakteryzuje si¢ ci$nieniem
osmotycznym — 2,76 MPa [Cheryan 1998]. Cisnienie pod jakim podawany byt sok zasi-
lajacy, wynosito 3,0 MPa. Réznica tych cisnien, czyli sita napgdowa procesu zmniejszala
si¢ wigc stopniowo prawie do zera (przy zatozeniu pomijalnie matego cisnienia osmo-
tycznego filtratu i rownie niewielkich strat ciSnienia w instalacji). Przy dostatecznie dhu-
gim czasie trwania procesu nastapitoby praktycznie wyréwnanie st¢zen soku zasilajacego
i koncentratu, a stgzenie to powinno, w przyblizeniu, odpowiadaé ci$nieniu osmotycz-
nemu roztworu wynoszacemu 3,0 MPa. Strumien wody przenikajacej przez membrang,
a wigce 1 strumien filtratu zmniejszytby si¢ wowczas do zera.

Obliczanie ilosci konkretnych substancji przenikajacych przez membrang, czyli
tzw. strumieni czastkowych i wyrazanie ich w jednostkach masy odniesionych do po-
wierzchni i czasu (kgm=h lub gmh™) jest dos¢ czgsto stosowane w literaturze do two-
rzenia modeli transportu masy przez membrang [Rautenbach 1996]. Natomiast, przed-
stawienie tylko strumieni czastkowych nie umozliwia petnej charakterystyki procesu
i moze prowadzi¢ czasem do niejednoznacznych wnioskow. Przyktadem jest publikacja
Koekoeka i wsp. [1998], w ktorej praktycznie wszystkie wyniki przedstawione sa w po-
staci strumieni masowych (wody, sacharozy i niecukréw) w odniesieniu do powierzchni
membrany i czasu. Z danych przedstawionych w tej publikacji wynika, ze na przyktad
zwigkszenie suchej masy nadawy z 2 do 13%, spowodowato zwigkszenie strumienia
sacharozy od ok. 10 do 60 gm™h’!, przy jednoczesnym zmniejszeniu strumienia wody
722 do 12 kgm?h''. Pozostate zalezno$ci, jak wplyw temperatury, takze zaprezentowano
w postaci strumieni masowych. Na podstawie tak przedstawionych wynikow trudno jest
okresli¢, czy straty sacharozy w filtratach sa akceptowalne i czy pozwalaja na ewentualne
zagospodarowanie filtratu. Podstawa do okreslenia przydatno$ci membrany nanofiltracyj-
nej do zageszezania soku oczyszczonego jest przede wszystkim stgzenie sacharozy w fil-
tracie ewentualnie rowniez jego czystos¢ oraz wydajnos¢ procesu, czyli koszt niezbednej
powierzchni membran. Natomiast strumien sacharozy przenikajacy przez membrang jest
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wypadkowa dwoch parametréw: strumienia filtratu i st¢zenia sacharozy. Zalozenie mi-
nimalizacji tylko strumienia sacharozy moze prowadzi¢ do niekoniecznie prawdziwych
wnioskdw. Aby to zilustrowac, obliczono zalezno$¢ strumienia sacharozy przenikajacego
przez membrang od zawartosci sacharozy w filtracie. Strumien ten wynosit od 15 do
32 gm*h'!. Ze wzgledu na dos¢ szybko zmniejszajacy si¢ strumien filtratu, mimo zwigk-
szania si¢ w nim st¢zenia sacharozy, jej strumien pod koniec procesu — zmniejszat sig.
W trzech przypadkach strumien sacharozy przenikajacy przez membrang byt mniejszy,
przy kilkakrotnie wigkszym jej stezeniu w filtracie. Gdyby bra¢ pod uwage tylko stru-
mien sacharozy, mozna by przyjac, ze warto prowadzi¢ proces przy st¢zeniu sacharozy
w filtracie nawet ok. 2%, co oczywiscie nie jest prawda. Wynika z tego, ze tzw. straty
sacharozy w filtracie nie zaleza bezposrednio i tylko od strumienia sacharozy przenika-
jacego przez membrang.

Duzy wptyw na optacalno$¢ procesu ma selektywno$¢ membrany charakteryzowa-
na przez wspolczynnik retencji substancji zat¢zanej [Rautenbach 1996]. Warto$ci wspot-
czynnikow retencji sacharozy otrzymywane na poczatku procesu, a wigc praktycznie
bez wptywu zawracanego koncentratu, byty zblizone do 0,98 (soki F, H, 1), nieco nizsza
(0,965) warto$¢ otrzymano podczas nanofiltracji nietypowego soku G. Sktad chemiczny
i wlasciwosci sokow moga wigc wplywaé na wartosci wspotczynnikow retencji sacharozy.
W dostgpne;j literaturze brak jest wynikow badan dotyczacych wspotczynnikow retencji
sacharozy podczas nanofiltracji sokéw cukrowniczych, mimo iz jest to jeden z najistot-
niejszych parametrow decydujacych o mozliwosci zastosowania tego procesu w prakty-
ce. Jedynie Hinkova i wsp. [2002] prowadzac badania z wykorzystaniem rozcienczonego
koncentratu soku dyfuzyjnego, okreslili szacunkowo wspoétczynnik retencji sacharozy na
ok. 50% (retencj¢ niecukrow oszacowali na 15-30%). Z ogdlnych zaleznosci przedsta-
wianych w literaturze podrgcznikowej [Rautenbach 1996], wynika ze wspotczynnik re-
tencji obojgtnych substancji organicznych zmniejsza si¢ wraz ze wzrostem ich stgzenia.
Podczas nanofiltracji kazdego z sokow wspotczynniki retencji sacharozy zmniejszaty sig
— ze wzrostem st¢zenia nadawy, a wigc spetnialy t¢ zalezno$¢. Roztwory zawierajace
roézne substancje, organiczne i nicorganiczne, nie zawsze jednak stosuja si¢ do ogoélnych
zaleznosci. Vellenga i Tragardh [1998] przeprowadzili nanofiltracjg roztworow zawiera-
jacych sacharoze (0-80 g«dm™) i NaCl (0—4 gdm™). Stwierdzili, ze wspotczynniki retencji
sacharozy nie zalezaly od jej stezenia, dodatek soli niec wplywal na retencj¢ sacharozy,
ale dodatek sacharozy wptywat na retencjg soli. Biorac pod uwagg wspotczynniki retencji
sacharozy, obliczone przy takich samych stgzeniach nadawy, dla r6znych sokow (E, F, G,
H), z ktorych kazdy charakteryzowat si¢ inna zawartos$cia suchej masy i sacharozy, moz-
na stwierdzi¢, ze sktad 1 ilos¢ niecukrow w soku ma wptyw na warto$ci wspotczynnikow
retencji sacharozy.

Zawartos$¢ sktadnikow popiotu rozpuszczalnego w sokach zasilajacych zwigk-
szata si¢, poniewaz koncentrat zawracano do zbiornika soku. Jednocze$nie ze wzrostem
stgzenia popiotu w nadawie — zwigkszata si¢ jego zawarto$¢ w koncentratach i filtratach.
Otrzymywane warto$ci byly jednak roézne dla réznych sokow. W dostepnej literaturze
brak jest wynikow badan dotyczacych zawartosci sktadnikow popiotu rozpuszczalnego
w sokach cukrowniczych poddanych nanofiltracji. Biorac pod uwage wyznaczone wspot-
czynniki retencji kationow oraz ogoélne zaleznos$ci przedstawione w literaturze podrgcz-
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nikowej [Rautenbach 1996], mozna stwierdzié, ze duzy wplyw na zawarto$¢ popiotu
w filtratach ma sktad chemiczny soku i proporcje pomi¢dzy jonami tatwo i trudno prze-
nikajacymi przez membrang. Obliczenie wspotczynnikow retencji, czyli zaleznosci po-
miedzy stgzeniem danego sktadnika w nadawie i filtracie, umozliwia porownanie roz-
nych sokow. Mimo podobnej zawarto$ci popiolu wspolezynniki retencji wyznaczone
w czasie nanofiltracji soku G byly wigksze niz pozostatych sokéw. Sok ten pozostawat
zbyt dlugo na stacjach oczyszczania soku, o czym $wiadczy m.in. zawarto$¢ suchej masy
i pH. Przesaturowanie soku (pH — 6,7) powoduje zwigkszenie zawarto$ci w nim roz-
puszczalnych soli wapniowych — wodorowgglanéw [Dobrzycki 1984]. Wapn jest jednym
z najtrudniej permeujacych przez membrang kationow [Rautenbach 1996]. Najprawdo-
podobniej stad tez wynikaja mniejsze wspolczynniki retencji popiotu rozpuszczalnego
w czasie nanofiltracji soku G.

Zabarwienie koncentratéw i nadawy byto proporcjonalne do poczatkowego zabar-
wienia sokow. Natomiast, zabarwienie otrzymywanych filtratow byto prawie jednakowe
niezaleznie od poczatkowej zawartoSci substancji barwnych w sokach. Substancje od-
powiedzialne za zabarwienie sokow cukrowniczych skladaja si¢ z trzech gtéwnych grup
zwiazkow chemicznych — melanin, melanoidyn i substancji karmelowych [Dobrzycki
1984]. Melaniny sa to zwiazki powstajace w krajance i soku surowym podczas enzy-
matycznego utleniania fenoli jedno- i wielowodorotlenowych, melanoidyny powstaja
w reakcji Mailarda, pomigdzy cukrami prostymi (i ich pochodnymi) oraz aminokwasami
lub aminami, substancje karmelowe tworza si¢ w czasie ogrzewania roztworow sacharo-
zy [Walerianczyk i Zero 2003]. Kazda z tych grup charakteryzuje si¢ inna masa molowa.
Substancje karmelowe — ponizej 0,4 kgmol™, melanoidyny: 0,09-21,9 kgmol™, a pro-
dukty alkalicznego rozpadu heksoz: 0,08-17,3 kgmol' [Mersad i wsp. 2003]. Inne ba-
dania, przeprowadzone przez Gyurg i wsp. [2002], wykazaty, ze 55% czastek substancji
barwnych soku rzadkiego jest wigkszych niz 15 kDa, 3% czastek ma masg czasteczkowa
pomigdzy 6 i 15 kDa, 20% miesci si¢ w przedziale 0,5-6 kDa, a 22% czastek jest mniej-
szych niz 0,5 kDa. Wynika z tego, ze tylko niewiclka cz¢$¢ substancji barwnych, wyste-
pujacych w soku rzadkim, charakteryzuje si¢ czasteczkami o rozmiarach na tyle matych,
aby mogty przenika¢ przez zastosowana w badaniach membrang nanofiltracyjna. Biorac
pod uwagg zblizone zabarwienia otrzymywanych filtratow (niezaleznie od zabarwienia
nadawy), mozna przypuszczaé, ze ilo$¢ niskoczasteczkowych substancji barwnych w so-
kach jest mniej wigcej stata i w niewielkim stopniu zalezy od catkowitego zabarwienia
sokow.

Duze znaczenie dla wydajnosci procesu ma takze fouling membrany. Zjawisko
to definiowane jest jako zarastanie powierzchni membrany i jej porow przez niektore
sktadniki surowca prowadzace do zmian przepuszczalno$ci membrany [Kottuniewicz
1996]. Fouling okreslano poprzez pomiar strumienia filtratu wody w tych samych warun-
kach, przed i po zakonczeniu kazdego procesu. Zmniegjszenie strumienia wody wynosito
15,1-24,8%. Najwigksza wartos¢ otrzymano po nanofiltracji nietypowego pod wzgledem
sktadu i wtasciwosci — soku G. Sposrod autorow zajmujacych si¢ nanofiltracja sokow cu-
krowniczych tylko Koekoek i wsp. [1998] badali zagadnienie foulingu membran. Stwier-
dzili, ze czynnikami, ktére moga powodowac fouling membran, sa niecukry obecne
w soku lub substancje dodawane w czasie procesu produkcyjnego, jak na przyktad sub-
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stancje antypienne. Zjawisko to, przy zastosowaniu odpowiednich procedur mycia byto,
w wigkszosci przypadkow calkowicie odwracalne. Rézne substancje obecne w cieczach
poddawanych nanofiltracji powoduja, ze fouling moze by¢ czynnikiem ograniczajacym
przemyslowe zastosowanie tej techniki, a jedna z substancji, ktora stanowi przyczyng
tego zjawiska, jest weglan wapnia [Hilal i wsp. 2004]. Wynika to m.in. z bardzo matej
rozpuszczalnosci tego zwiazku, ktory jednoczesnie wystepuje w soku rzadkim. Najpraw-
dopodobniej wigc obecnos¢ wigkszej ilosci weglanéw w soku F — spowodowata zwigk-
szony fouling membrany. We wszystkich jednak przypadkach zastosowanie standardo-
wej procedury mycia pozwolito na powrdt strumienia wody do wartoéci wyjsciowe;.
Swiadczy to o odwracalnosci zjawiska i pozwala przypuszczaé, ze zastosowana membra-
na moze pracowac przez dtuzszy czas. Koekoek i wsp. [1998] stwierdzili, ze prawidtowa
eksploatacja membran powinna zapewni¢ ich pracg przez minimum dwie kampanie, co
wedhlug nich zapewnia optacalno$é inwestycji. Stosowanie §rodkéw alkalicznych do re-
generacji membran moze powodowac zwigkszenie ich hydrofilowosci i tzw. ,,otwieranie
si¢” [Manttari i wsp. 2002]. Nie stwierdzono jednak takiego zjawiska po wielokrotnym
myciu membrany.

Zastosowanie nanofiltracji do zaggszczania soku rzadkiego umozliwito nie tylko
oddzielenie wody. Wigkszos$¢ niecukrow szkodliwych, tzw. melasotworow (sktadniki po-
piotu, inwert) byta zatrzymywana w znacznie mniejszym stopniu niz sacharoza, co nalezy
uzna¢ za bardzo korzystne, gdyz usunigcie czgsci niecukrow z soku powinno zmniejszy¢
straty cukru na dalszych etapach procesu produkcyjnego. Cz¢$¢ z tych strat zwiazana
jest ze zwigkszona zawarto$cia sacharozy w melasie. Mechanizmy i rola poszczegolnych
niecukréw w powstawaniu melasu sa bardzo skomplikowane. Najwigksze wiasciwosci
melasotworcze maja kationy potasu i sodu, mniejsze inwert (silniejsze — produkty jego
alkalicznego rozktadu) [Dobrzycki 1984]. Biorac pod uwageg wyznaczone wspotczynniki
retencji tych substancji oraz wielko$¢ strumieni koncentratu i filtratu, mozna oszacowac,
na ile mozliwe jest oczyszczenie soku z tych zwiazkow poprzez zastosowanie nanofil-
tracji. Przy zalozeniu, Ze maksymalny stosunek strumieni koncentratu do filtratu wynosi
ok. 3:1 i srednim wspotczynniku retencji potasu rownym ok. 0,54 — mozna oddzieli¢ ok.
25% tego melasotworu z soku. Analogicznie, wyznaczony wspolczynnik retencji sodu
wynosit ok. 0,24, mozna wigc usunaé ok. 50% tego sktadnika z soku. Wspotczynniki
retencji glukozy i fruktozy wynosity podobnie jak potasu ok. 0,5, co rowniez pozwala
na usunigcie ok. 25% tych substancji, przy zastosowaniu nanofiltracji do zaggszczania
soku. Mozna zatem spodziewac si¢ znacznego ograniczenia strat cukru w melasie, jesli
sok rzadki, przed wyparka, zostanie poddany nanofiltracji. Jest to dodatkowy aspekt po-
zytywny ewentualnego zastosowania tej techniki w cukrowniach.
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6. WNIOSKI

1. Oddzielenie czesci wody z soku rzadkiego, poprzez nanofiltracje spowoduje
zmniejszenie zapotrzebowania na energi¢ cieplna, przez wyparke, a tym samym wymier-
ne korzysci ekonomiczne i ekologiczne.

2. Zastosowanie nanofiltracji umozliwito oddzielenie do 40-45% wody, z ogdlnej
ilosci niezbednej do odparowania na wyparce.

3. Maksymalne stezenie koncentratu soku rzadkiego po zaggszczaniu go metoda
nanofiltracji wynosito ok. 26%. Wowczas cisnienie osmotyczne roztworu praktycznie
wyrownato si¢ z ciS$nieniem w instalacji (3 MPa), ktore byto ograniczone przez wytrzy-
mato$¢ membrany.

4. Strumien filtratu zwigkszat si¢ wraz ze wzrostem ci$nienia i zmniejszat wraz ze
wzrostem stezenia koncentratu.

5. Sktad chemiczny oraz warto$ci strumieni koncentratoéw i filtratow, zalezaty od
sktadu chemicznego sokow poddanych nanofiltracji.

6. Wspotczynnik retencji sacharozy wynosit 0,92-0,98 i zmniejszat si¢ wraz ze
wzrostem stezenia koncentratu.

7. Srednie wspotczynniki retencji glukozy wynosity 0,49, fruktozy — 0,47, sodu
—0,23, potasu — 0,52, a wapnia — 0,80.

8. pH otrzymywanych filtratow byto o 0,1 do 0,2 jednostki wigksze niz pH kon-
centratow.

9. Czes¢ niecukrow szkodliwych (glownie sod, potas, glukoza i fruktoza) przeni-
kajac przez membrang, znajdowata si¢ w filtracie, co powinno zmniejszy¢ straty sacha-
rozy na dalszych etapach procesu produkcyjnego.
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Application of nanofiltration
for concentrating sugar juices

Summary

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 CO, 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.

68



Zastosowanie nanofiltracji do zageszczania
sokow cukrowniczych

Streszczenie

Techniki membranowe sa obecnie uwazane za bardzo korzystne dla ochrony $ro-
dowiska naturalnego, naleza do tzw. technologii przyjaznych cztowiekowi (human-frien-
dly technologies). Podstawowe ich zalety to niskie zuzycie energii wynikajace gtownie
z uniknigcia przej$¢ migdzyfazowych, tatwe powigkszanie skali zwigzane z systemem
modutowym, prowadzenie procesu w sposob ciagly oraz mozliwos¢ poprawy wlasnosci
separacyjnych membran w czasie eksploatacji systemu.

Przemyst cukrowniczy jest jedna z najbardziej energochtonnych gatgzi przemy-
shu spozywczego. Redukcja limitéw produkcji cukru oraz wprowadzone ograniczenia
w emisji CO,, a takze wzrastajaca konkurencja ze strony producentow cukru trzcinowego
powoduja, ze konieczne jest poszukiwanie sposobow na zmniejszenie energochtonnosci
i kosztochtonnos$ci procesu produkeji cukru. Jedna z metod moze by¢ zastosowanie naj-
nowszej sposrdd cisnieniowych technik membranowych — nanofiltracji.

Celem badan byta analiza procesu zaggszczania soku rzadkiego za pomoca mem-
brany nanofiltracyjnej, to jest okreslenie:

— zalezno$ci pomigdzy ci$nieniem a wydajnoscia procesu,

— selektywno$ci membrany dla podstawowych substancji wystgpujacych w so-

kach cukrowniczych,

— wplywu cis$nienia na selektywno$¢ membrany,

— wplywu stgzenia soku na wydajnos¢ procesu i selektywno$¢ membrany,

— foulingu membrany.

Stwierdzono, ze oddzielenie czgsci wody z soku rzadkiego, poprzez nanofiltracjg
spowoduje zmniejszenie zapotrzebowania na energi¢ cieplna, przez wyparkg, a tym sa-
mym wymierne korzysci ekonomiczne i ekologiczne. Zastosowanie nanofiltracji umoz-
liwito oddzielenie do 40—45% wody, z ogdlnej ilosci niezbednej do odparowania na wy-
parce.

Maksymalne stezenie koncentratu soku rzadkiego po zaggszczaniu go meto-
da nanofiltracji wynosito ok. 26%, wowczas ci$nienie osmotyczne roztworu praktycz-
nie wyrownato si¢ z ci$nieniem w instalacji (3 MPa), ktore bylo ograniczone przez
wytrzymato§¢ membrany. Strumien filtratu zwigkszal si¢ wraz ze wzrostem cis$nienia
i zmniejszat wraz ze wzrostem stgzenia koncentratu.

Sktad chemiczny oraz wartosci strumieni koncentratow i filtratow zalezaly od
sktadu chemicznego sokéw poddanych nanofiltracji. Wspotczynnik retencji sacharo-
zy wynosit 0,92-0,98 i zmniejszat si¢ wraz ze wzrostem stezenia koncentratu. Srednie
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wspotczynniki retencji glukozy wynosity 0,49, fruktozy — 0,47, sodu — 0,23, potasu —
0,52, a wapnia — 0,80. pH otrzymywanych filtratow byto o 0,1 do 0,2 jednostki wigksze
niz pH koncentratow. Czgs¢ niecukrow szkodliwych (gtéwnie sod, potas, glukoza i fruk-
toza) przenikajac przez membrang, znajdowata si¢ w filtracie, co powinno zmniejszy¢
straty sacharozy na dalszych etapach procesu produkcyjnego.
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1) zbiornik na surowiec — feed tank

2) pompa podajaca — feed pump

3) zawor — valve

4) manometr — manometer

5) pompa — pump Grundfos CRNE 1-23 HS
6) manometr — manometer

7) modut ci$nieniowy — pressure module Grundfos BMB 17-5
8) wymiennik ciepta — heat exchanger

9) membrana — membrane

10) zawor — valve

11) rotametr — rotameter

12) zawor — valve

13) rotametr — rotameter

14) zawor — valve

Zal. 1. Schemat aparatury do nanofiltracji
App. 1. The scheme of nanofiltration unit

12| 14

“->0-HZ2MOZ0X

13

73



74

Zat. 2. Fotografia stacji nanofiltracyjnej
App. 2. The photo of nanofiltration unit



MODEL SU-610

Membrane Type

Element Configuration Spiral Wound

Performance Specification

[ComEmBRA
TORAY REVERSE OSMOSIS ELEMENTS

Cross Linked Polyamide Composite

Salt Rejection '
Product Flow Rate '

NaCl Solution
55 %?>
4.5m?*/day (1200 gpd) *

Notes :
1. Test Conditions
Feed Water Pressure 0.35 MPa
Feed Water Temperature 25 °C
Feed Water Concentration 500 mg/e
Brine Flow Rate 20 o/min.
Feed Water pH 6.5

2. 45 % minimum*
3. 4.0 m3/day (1060 gpd) minimum*

Dimensions

Flow direction

(51 psi)
(77 °F)
as NaCl
(5.3 gpm)

*For any single element

22

@101
@21

1016

[> Feed Water, Concentrated Brine.

Membrane Surface Area*

All dimensions shown in millimeters.

Nominal 7m?( 75 ft?)

Notes:4 The membranes area stated above is a nominal value and is not a guaranteed specification.

Zal. 3. Charakterystyka membrany
App. 3. The characteristic of membrane
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SU-610
2/2
JUNE/2004

Design Conditions
Recommended '

Feed Water Pressure 23 < 1.0 MPa (150 psi)

Feed Water Temperature 4 < 35°C (95 °F)

Feed Water Turbidity ( SDI ) 2° <4

Feed Water pH Range, Continuous Operation © 3—8

Feed Water pH Range, Chemical Cleaning 7 2—9

Feed Flow Rate per Vessel <200 &/min. (52 gpm)

Brine Flow Rate per Vessel 9 > 40 %/min. (11 gpm)

Brine/Permeate Flow Ratio 89 >6

Pressure Drop ( per Element ) 10 < 0.10 MPa (14 psi)

Pressure Drop ( per Vessel ) 1° < 0.20 MPa (29 psi)
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.

Zat. 3. Charakterystyka membrany cd.
App. 3. The characteristic of membrane cont.
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Zat. 4. Schemat uktadu zamknigtego
App. 4. The scheme of closed configuration
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Zat. 5. Schemat uktadu otwartego
App. 5. The scheme of open configuration
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Wymywanie produktu
z instalacji woda kranowa

Plukanie instalacji
wod3a destylowang

ARATERATERASERAY FRATERATERATERASEER
Plukanie instalacji
2% roztworem wodorotlenku
sodu; pH=12-12.5; czas 15min

Plukanie instalacji woda destylowang do pH= 6-7

Plukanie instalacji 2% roztworem

F <
kwasu cytrynowego; pH= 3-3,5; czas 15 min l

Plukanie instalacji woda destylowang
do pH= 4,5-5,5

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