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1. Wprowadzenie

stkdbw wchodzacych w sklad zwigzkéw organicznych. W srodowisku przy-
rodniczym jego zwigzki ulegaja ciggtym przemianom obejmujacym procesy
syntezy, prowadzgce do powstawania organicznych zwigzkéw azotowych, oraz
procesy rozktadu materii organicznej, w ktérych uwolniony poczatkowo amo-
niak utleniany jest do azotandw, a te redukowane sa do wolnego azotu. Ten
naturalny obieg zakldcony zostaje niejednokrotnie przez odprowadzane do
rzek i jezior Scieki miejskie i przemystowe zawierajace znaczne ilosci jonoéw
amonowych. Rdéwniez coraz intensywniejszy rozwdj rolnictwa oraz stosowane
w nim znaczne ilosci nawozoéw azotowych przyczynity sie do zanieczyszczenia
nimi wielu naturalnych zbiornikbw wodnych, wéd gruntowych oraz uje¢ wo-
dy pitnej. Czesto stezenie azotanéw przewyzsza zalecane przez Swiatowg Or-
ganizacje Zdrowia, Komisje Europejskie i polskie ustawodawstwo dopusz-
czalne stezenie 10-25 mg/dm”, po przekroczeniu ktérego staja sie czjmnikiem
szkodliwym dla zdrowia ludzkiego (niektérzy autorzy podaja jako dopusz-
czalng zawartos¢ azotandéw w wodzie pitnej wartos¢ 50 mg/dm”).

W zwigzku z tym istnieje koniecznos¢ poddawania zanieczyszczonej wody
dodatkowemu procesowi uzdatniania. Istnieje kilka metod pozwalajacych na
obnizenie stezenia azotanéw w wodzie pitnej z réznym stopniem skutecznosci
i latwosci w realizacji procesu. Zmniejszenie zawartosci jonéw azotanowych
do poziomu okreslonego normami zostaje dzisiaj najczesciej osiggane przez
mieszanie z wodami o matej ich zawartosci lub stosuje sie kosztowne, a nie
zawsze skuteczne metody, np. odwrécong osmoze, elektrodialize, wymia-
ne jonowa oraz procesy biologiczne (12,15-17). W odréznieniu od procesow
fizykochemicznych, w ktérych w formie produktu odpadowego powstaje
stezony roztwdr azotandw, procesy biologiczne umozliwiajga ich redukcje do
azotu gazowego. Proces wymiany jonowej, jakkolwiek skuteczny, jest ko-
sztowny, a usuwanie tugéw po regeneracji jonitobw stwarza duze problemy
techniczne.

Obok wegla, tlenu i wodoru azot jest jednym z podstawowych pierwia-
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Procesy membranowe (odwrécona osmoza, elektrodializa) oraz ultrafiltra-
cja w potaczeniu z biodegradacjg azotandw i nanofiltracja w potaczeniu z wy-
miang jonowa lub odwrdécong osmoza, jak sie wydaje, sa atrakcyjne, biorac
pod uwage wzgledy techniczne i ekonomiczne.

2. Zastosowanie bioreaktorow membranowych
do usuwania azotanéw z wody pitnej

Uzycie mikroorganizmow w procesie denitryflkacji wody pitnej powoduje,
ze bardzo czesto wystepujg one w produkcie korncowym w zwigzku z czym
woda po tej operacji powinna by¢ filtrowana i poddana dziataniu bakterio-
bdjczemu. W 1992 r. we Francji pracowato 50 takich instalacji dostarczajg-
cych srednio 400 m”~/h oczyszczonej biologicznie wody, jednak jej jakos¢ nie
odpowiadata w petni normom, ktére powinna speiia¢ woda pitna (3). Byla
ona metna i oprécz zawiesiny substancji koloidalnych zawierata znacznag
ilo$é bakterii. Swiadczylo to o tym, ze proces biologicznej denitryflkacji moze
by¢ brany pod uwage w technologicznym cyklu jej oczyszczania tylko jako
proces wstepny, natomiast niezbedne jest wprowadzenie jakiego$ dodatko-
wego etapu umozliwiajgcego otrzymywanie wody pozbawionej mikroorgani-
zmow (8). Powszechnie osigga sie to przez dodatkowsg filtracje na ztozu pia-
skowym, weglu aktywnym i dezynfekcje (11).

Pomimo duzego znaczenia praktycznego, w literaturze spotyka sie niewiele
informacji dotyczgcych rozwigzania tego problemu. Dotychczas najbardziej
systematyczne prace na ten temat prowadzono we Francji i w Portugalii
(1-7,18).

W ostatnich latach stwierdzono, ze wprowadzenie do uzdatniania wody
porowatych membran mikrofiltracyjnych i ultrafiltracyjnych, umozliwia prze-
prowadzenie po jej biologicznej denitryfikacji niezbednego procesu klarowa-
nia, a jakos¢ otrzymanej wody w wyniku tej operacji w peini spetnia euro-
pejskie wymagania pod wzgledem metnosci oraz parametrow mikrobiologi-
cznych. W zwigzku z tym jako technologie alternatywng w omawianym pro-
cesie zaproponowano potaczenie procesow: biologicznego oraz filtracji mem-
branowej. Taki bioreaktor membranowy (MBR) posiada zdecydowang prze-
wage nad tradycyjnym biologicznym procesem denitryflkaciji, gtéwnie witasnie
w przypadku wody pitnej, a jedng z podstawowych jego zalet jest brak mi-
kroorganizméw w wodzie oczyszczonej (dezynfekcja wody) i praktycznie cal-
kowita jej denitryfikacja. Nalezy jednak zaznaczy¢, ze wydajnosc filtracji
membranowej jest ograniczona w zwie”zku z czym system ten jest mato przy-
datny do filtrowania duzych ilosci wody, np. w wodociggach duzych miast.
Badania takiego ukiadu prowadzone byly przez Changa (1,3-5), a schemat
stosowanej instalacji zilustrowano na rys. 1.

Podstawowymi elementami ukiadu byty: bioreaktor o pojemnosci 20 dm”
oraz uttrafitracyjny modut membranowy w postaci widkien kapilarnych pre-
parowany z pochodnych octanu celulozy o Srednicy wewnetrznej 0,93 mm.



Ins.l. Schemat instalacji stosowanej do denitiyfikacji wody pitnej w reaktorze membranowym.

tacznej powierzchni membrany 1 m” i Srednicy poréw 0,01 pm. Przepusz-
czalno$¢ membran wynosita 250 - 300 dm”™ wody/m~h. Bioreaktor zasilamo
w sposob ciggly woda wodociggowa do ktorej dodawano etanol i kwas fos-
forowy, zapewniajgc w ten sposob obecnos¢ pierwiastkéw biogennych niez-
bednych do wiasciwego funkcjonowania bakterii denitryfikacyjnych. Kwaso-
wos$¢ roztworu utrlymywano na poziomie 7,5. Eksperyment prowadzono okreso-
wo w ciggu dwustu kilkudziesieciu dni, stosujac 0,5-godzinny czas zatrzy-
mania hydraulicznego oraz osad, ktérego wiek wynosit pie¢ dni. Stosowane
cisnienie transmembranowe wynosito ponizej 2,5xI0”Pa, a temperatura 45°C.
Warunki prowadzenia procesu w réznych cyklach doswiadczalnych przedsta-
wiono w tab. 1.

Zréznicowanie obcigzenia fadunkiem NOa' osiggano zmieniajgc ich stezenie
w surowej wodzie. W przypadku kiedy zmienialo sie ono w granicach od
58 mg/dm~” do 130 mg/dm~” (rys. 2), tadunek zanieczyszczen w bioreaktorze
w tym czasie zmieniat sie od 2,7 kg NOa'/m” x d do 6,2 kg NOa /m” x d (tab. 1).

Tabela 1
Warunki prowadzenia procesu denitryfikacji

Doswiadczalny przedziat czasowy a b c d e f

obcigzenie komory reaktora tadunkiem

zanieczyszczen kg NOa'/m~” x d 2,7 3,0 3,5 4,5 6.2 3,5

C/N w wodzie surowej 1,2 1,2 1,5 1,5 1,5 1,5

W ciggu pierwszych kilkudziesieciu dni prowadzenia procesu (przedziat
czasu a-b) stezenie azotandw w pemieacie wynosito powyzej 20 mg/dm” przy
stosunku C/N wynoszacym 1,2, a nastepnie obnizato sie do 0,5- 5,0 mg/dm»
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ZmwtoA¢ azotanéw,
mg/dm*

Rys. 2. Zaleznos¢ efektdwnosci procesu denitiyflkacji od stezenia azotanéw w wodzie surowej.

przy C/N réwnym 1,5 (przedzial czasowy c-f). Najkorzystniejszy stosunek wegla
do azotu dla calego okresu prowadzenia badan, zapewniajacy prawie catkowite
usuniecie azotu ksztattowat sie na poziomie 1,4. Stezenie wegla organicznego
(TOC) w oczyszczonej wodzie wynosito od 1,5 mg/dm” do 2,1 mg/dm”, pod-
czas gdy w bioreaktorze wahalo sie w granicach 40 - 50 mg/dm~” (lys. 3). Nie
stwierdzono obecnosci alkoholu w oczyszczonej wodzie.

Obserwujac przyrost substancji organicznej osadu czynnego (s.m.o) w bio-
reaktorze stwierdzono, ze rosnie ona proporcjonalnie do obcigzenia tadun-
kiem NOs'. Mikroorganizmy denitryfikacyjne posiadaly aktywnos¢ wiasciwag
rzedu 1 kgNOs'/ kg sm x d.

Tak jak w przypadku kazdego cisnieniowego procesu membranowego, tak
przy denitryfikacji wody w ukiladzie MBR, o ekonomicznosci procesu decyduja
wielkos¢ strumienia permeatu oraz zuzycie energii elektrycznej. Na lys. 4 wi-
dac¢, ze objetosciowy strumien permeatu maleje w omawianym procesie od
poczatkowej wartosci 90 dm”™/m~ x h do 45 dm”™/m” x h po 250 godzinach
denitryfikaciji.

Mozna zaobserwowaé¢ wyraznie dwa etapy tego zjawiska. Krotki okres
w ciggu pierwszych 50 godzin, kiedy strumien permeatu maleje bardzo gwal-
townie prawie o 40%, aby przez kolejne 200 godzin prawie nie zmienia¢ swojej
wartosci. Spadek stmmienia permeatu w procesie ultraflltracji roztworu cha-
rakteryzujacego sie statym skiadem i temperaturg, przy statej wartosci cisnie-
nia transmembranowego jest, jak wiadomo, wynikiem wzrostu catkowitego
oporu hydraulicznego ukiladu (R) opisanego nastepujacym réwnaniem (19):
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Rys. 3. Stezenie mikroorganizméw (SS — zawiesina) w bioreaktorze i zawartos¢ wegla orga-
nicznego w oczyszczonej wodzie (SS — stezenie zawiesiny).
R — Rf + Rp + Rmz + Rinw Q)
gdzie: Rf opor filtrowanego medium,
RA op6r membrany wywotany zjawiskiem polaryzacji stezeniowej,

opér membrany wywolemy zanieczyszczeniem jej powierzchni,
— opo6r wywotany wewnetrznym zanieczyszczeniem membrany.

Z tych czterech parametrow dwa ostatnie sa bezposrednio zwigzane ze
zjawiskiem zanieczyszczania membran wywotanym adsorpcjg sktadnikow fit-
trowanego medium na ich powierzchni (ang. fouling). Natomiast opér filtro-
wanego medium oraz opdr bedacy wynikiem zachodzacej na powierzchni mem-
brany polaryzacji stezeniowej dotyczy filtracji i nie zmienia sie znacznie z cza-
sem, pod warunkiem, ze tadunek zanieczyszczen jest staly. Jezeli chodzi na-
tomiast o zjawisko foulingu to mozliwos¢ jego redukcji rozpatruje sie najcze-
Sciej w dwodch gtownych kategoriach: chemicznej i fizycznej. Chociaz w wyniku
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Rys. 4. Zalezno$¢ objetosciowego stru-
mienia permeatu od czasu procesu ultra-
filtracji.
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mycia chemicznego membran udaje sie z reguly prz3wréci¢ im poczatkowag
przepuszczalnosé, to zazwyczaj niezbedne jest przerwanie wlasciwego procesu
filtracji. Czasochionny okres mycia instalacji zwigzany z usunieciem Sla-
dowych ilosci myjagcego reagenta oraz koszty ekonomiczne zwigzane z chemi-
kaliami sg dodatkowymi cennikami zdecydowanie zniechecajgcymi do stoso-
wania tego sposobu regeneracji membran. Opracowano réwniez szereg metod
fizycznych zwiekszajgcych przepuszczalnos¢ membrany w skutek zapobiegania
gawisku polaryzacji stezeniowej, jak np. dodawanie do roztworu zasilajgcego
malych czgsteczek substancji stalych, ktére nie bylyby w stanie uszkodzi¢
membrany, lecz w sposdb mechaniczny usuwalyby zanieczyszczenia z jej po-
wierzchni (8). Inny sposdb polegat na ustaleniu okreslonego rezimu przeptywu
hydraulicznego. Sugerowano zmiany kierunku przeptywu tub stosowanie put-
sacji roztworu (0,01 s) przy wysokiej czestotliwosci (0,03 Hz).

Najbardziej jednak obiecujgcym sposobem rozwigzania tego problemu
okazato sie mycie membrany w przepbrwie wstecznym (ang. backjlushing].
Polegato ono na filtrowaniu przez membrane roztworu myjacego w kierunku
przeciwnym do kierunku przeplywu medium oczyszczanego pod cisnieniem
wyzszym od cisnienia transmembranowego (9,19). Efekty jego zastosowania
w odniesieniu do MBR zilustrowano na rys. 5. Regeneracja membran w 50.
i 78. dniu procesu nie tylko skrécita czas gwattownego obnizania sie stru-
mienia permeatu w pierwszym okresie denitridikaciji (etap 1 rys. 4), ale row-
niez w drugim etapie spadek ten byl znacznie mniejszy.

Wspomniano juz, ze o ekonomicznosci procesu w znacznym stopniu de-
cyduje zuzycie energii elektrycznej limitowane w procesie ultrafiltracji, m.in.
szybkosciag cyrkulaciji filtrowanego medium. Dlatego tez przeprowadzono serie
badan majacych na celu okreslenie zaleznosci zmiany przepuszczalnosci
membrany oraz zuzycia energii od predkosci przepltywu nad powierzchnig
membrany wody pozbawianej azotandw. Predkos¢ liniowg zmieniano w za-
kresie od O-4 m/s zachowujac kazdorazowo niezmienne pozostate warunki
pracy ukiadu biomembranowego, a zatem stezenie azotandw w wodzie wy-
nosito 2,5 mg/dm”, natomiast stezenie suchej masy osadu utrzymywano na
poziomie 2 g/dm”. Dla kazdej predkosci (0,9; 1,7; 2,0; 3,0 m/s) prowadzono

Rys. 5. Wplyw mycia wsteczne-
go membrany na wielko$¢ objeto-
Sciowego strumienia permeatu.
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Rys. 6. ZaleznosS¢ objetosciowego strumienia permeatu od liniowej predkosci przeptywu fil-
trowanego medium nad powierzchniag membrany.

proces filtracji az do momentu ustabilizowania sie strumienia permeatu.
Nastepnie membrana byta myta, a proces filtracji ponawiany. Zaleznos¢ stru-
mienia permeatu od predkosci przeptywu wody nad powierzchniag membrany
poddawanej procesowi mycia i bez przeprowadzania tej operacji przedsta-
wiono na rys. 6.

W pierwszym przypadku obserwuje sie liniowy charakter omawianej za-
leznosci tylko do predkosci 2 m/s, natomiast gdy membrany nie sg myte
prostoliniowy charakter funkcji obejmuje caly zakres przebadanych wartosci
tego parametru. Widac¢ jednak wyraznie, ze wprowadzenie dodatkowej ope-
racji mycia membrany w przepfywie wstecznym w tym procesie przyczynia
sie do kilkukrotnego zwiekszenia wydajnosci.

Zaleznos¢ zmiany przepuszczalnosci membrany i teoretycznego zuzycia

Rys. 7. Przepuszczalno$¢ membrany i teoretyczne zuzycie energii dla réznych liniowych pred-
kosci przeptywu.
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Rys. 8 Schemat instalacji stosowanej do usuwania z wody surowej azotanéw i fosforanéw
w uktadzie MBR.

energii w funkcji predkosci przeptywu przedstawiono na lys. 7. Zuzycie ener-
gii obliczono dla ukiadu pracujgcego z okresowym myciem membran. Wy-
kazano, ze maksymalng przepuszczalnos¢ osiggnieto dla predkosci przeptywu
rownej 1,7 m/s, a dalsze jej zwiekszanie przyczynialo sie do gwattownego
wzrostu zuzycia energii. Prowadzac proces denitryfikacji w spos6b ciagly
w ciggu 36 dni pod cisnieniem 0,42 x |IO”Pa oraz stosujac optymalng liniowa
predkos¢ przeptywu wody rowna 1,7 m/s otrzymywano niezmienny strumien
permeatu réwny 0,75 dm”™/m”~ x h.

W IxDiret we Francji przez 6 miesiecy prowadzono proces denitryfikacji
wody pitnej w ukiadzie MBR na skale pilotowag i przemystowg (16). Dodat-
kowo oproécz azotanéw z wody pitnej usuwano pestycydy wskutek ich ad-
sorpcji na weglu aktywnym. Schemat instalacji przedstawiono na rys. 8.
Badania prowadzone bylty na membranach ultraflitracyjnych firmy Aquasour-
ce Company, a stosowane warunki operacyjne procesu zestawiono w tab. 2.

Tabeij\ 2
Warunki prowadzenia procesu mbr na skale pilotowa

Bioreaktor Ultrafiltracg)a
czas zatrzymania hydrauticznego, h 2,5 powierzchnia membran, m 7.2
wiek osadu, dni 5 liniowa predkos¢ przeptywu, m/s 0,9
tadunek azotanéw w bioreaktorze, objetosciowy strumiern permeatu,
kg NO3'/m~ x d 06  dm~m~ x'h 50

Zrédio wegla etanol stezenie wegla aktywnego, g/m”™ 10
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Warunki prowadzenia biologicznego procesu denitryfikacji w tym ukiadzie
podano w tab. 3.

Tabela 3
Charakterystyka procesu denitryfikacji prowadzonego w ciggu 66 dni

stezenie azotanéw w surowej wodzie, mgNO3'/dm~ 62-90
stezenie azotandw w wodzie oczyszczonej, mgNO3'/dm~” 21
usuniety tadunek azotanéw, kgNO3</m~» 0,3-08
stosowane C/N 0,98
usuniete C/N 1,39
stezenie wegla aktywnego, g/dm” 05
stezenie biomasy, g.s.m./dm” 0,45
sucha pozostatos¢, g/dm” 0,95
osad nadmierny, kg s.m./kgNO3" 0,2

sucha masa

Natomiast zmiane stezenia azotandéw oraz wegla organicznego w trakcie
procesu denitryfikacji zilustrowano na lys. 9 i 10. llos¢ dodawanego etanolu
byta taka, aby w permeacie utrzymac stezenie azotandw ponizej 20 mg/dm~”.
Stezenie rozpuszczonego wegla organicznego (TOC) w wodzie oczyszczonej
w poréwnaniu z woda surowa bylo zawsze nizsze, podczas gdy pestycydy,
ktérych stezenie w nadawie ksztattowato sie na poziomie 0,05 - 0,5 pg/dm~*,

01
0.01

0.06

0.02

'NO3 w wodzie surowej Czas, dni

*NO3 w permeacie
-NO2 w permeacie

Rys. 9. Zmiana stezenia azotandw i azotynéw w procesie MBR w wodzie surowej i oczyszczonej
podczas procesu denitryfikacji.
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Rys. 10. Zmiana stezenia wegla organicznego w bioreaktorze, w wodzie surowej i oczyszczonej
podczas procesu denitryfikacji.

usuwane byly do stezenia 0,02 jim/dm”, W proeesie prowadzonym w tych
warunkach w okresie 48 dni, pod cisnieniem 0,5 x I0”"Pa, w temperaturze
12°C otrzymano staly strumien permeatu wynoszacy 50 dm”™/m” x h.
Spadek cisnienia na module membranowym nie zmieniat sie i wynosit
okoto 0,1 MPa, nawet jezeli ukiad nie byt myty w ciggu 24 godzin. W prze-
prowadzonych analizach mikrobiologicznych potwierdzono nieobecnos¢ ba-
kterii w oczyszczonej wodzie. Parametry operacyjne procesu denitryfikacji
w bioreaktorze membranowym dla instalacji pilotowej i technicznej podano

w tab. 4.

Tabela 4

Parametry operacyjne procesu denitryfikacji wody pitnej w uktadzie mbr
DLA INSTALACJI PILOTOWEJ | TECHNICZNEJ

Parametry Instalacja pilotowa Instalacja przemystowa
hydrauliczny czas zatrzymania, h 2,5
wiek osadu, dni 5
stezenie wegla aktirwnego, g/dm” 10 (5g/dm”™ w MBR)
predkos¢ przeptywu, m/s 0,9
strumien permeatu, dm”~/m~ x h 50
mycie wsteczne, AP=2,5 x I0”Pa co 2 godziny
powierzchnia membran, m” 7.2 405
wydajnos¢, m~/d 8,4 400
straty wody, % 14 —

AP — roéznica cisnien po dwoch stronach membrany
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Podobne prace dotyczace denitryfikacji wody pitnej na skale laboratoryjng
prowadzone byty réwniez w Portugalii przez Crespo i wsp. (1,2,6,7). W ba-
daniach stosowano reaktory ciggte z mieszaniem i petlna recyrkulacja oraz
membrany ceramiczne o przepuszczalnosci wody 144 dm”™/m” x h i chara-
kteryzujace sie graniczng masa molowag (ang. cut-offi, wjmoszacg 300 kD,
jak roéwniez kapilarne membrany polisulfonowe o granicznej masie molowej
500 kD. Cisnienie transmembranowe wynosito 0,1 MPa, a liniowa predkosc¢
przeptywu w ukladzie wahata sie na poziomie 3,02 m/s w przypadku mem-
bran ceramicznych oraz 1,5 MPa i 1,52 m/s dla membran kapilarnych. Do
denitryfikacji wykorzystano czystg kulture bakterii Pseudomonas Jluorescens.
Odpowiednie stezenie wegla w uktadzie biomembranowym zapewni¢ nie eta-
nol, lecz kwas octowy. Otrzymano catkowite usuniecie azotanéw, a stezenie
azotynébw wynosito ponizej wartosci dopuszczalnej dla wod pitnych
(0,2 mg/dm”). W warunkach panujacych w reaktorze szybkos$¢ usuwania
azotanéw wynosita 0,96 kgNOs/m” reaktora w ciggu doby. Zmiany strumie-
nia permieatu w trakcie procesu denitryfikacji przedstawiono na rys. 11.
W przypadku membran ceramicznych, mimo stosowania wysokiej predkosci
liniowej (liczba Reynoldsa 2200), obserwuje sie znaczny spadek strumienia
permeatu spowodowany hydrofilowym charakterem powierzchni membran,
co prowadzi do znacznego ich zanieczyszczenia w wyniku adsorpcji hydro-
fitowych substancji orgamicznych i jonowych. Zastosowanie membran kapi-
larnych z polisulfonu pozwolito na otrzymanie bardziej stabilnego str*rumienia
permeatu przez diugi okres.

W podsumowaniu wynikéw przeprowadzonych badan autorzy stwierdzili,
ze proces biomembranowy w usuwaniu azotandéw z wody pitnej jest jedna
z najbardziej obiecujgcych technologii, mogacych obecnie konkurowac¢ z in-
nymi klasycznymi metodami.

Czas, h

Rys. 11. Zmiana strumienia permeatu w czasie procesu denitryfikacji z zastosowaniem filtru
ceramicznego (AP=IxI0O™ Pa, u=3,02 m/s) i kapilarnego (AP=0,15x 10" Pa, u=Il,52 m/s).
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3. Redukcja azotanébw na membranach katalitycznych

w ostatnich latach naukowcy niemieccy z Solvay Umweltchemie GmbH
i Technical University of Braunschweig, zastosowali do redukcji azotanéw
w wodzie pitnej, membrany polimerowe zawierajgce tlenek glinu i pokryte
aktywnym palladem i miedzig, spetniajacymi role reduktoréw (13). Schemat
membrany katalitycznej zawierajacej heterogenny katalizator zilustrowano
na lys. 12

Porowate membrany ptaskie preparowano z polieteroiminy, polimeru chara-
kteryzujgcego sie $cisle zdefiniowang strukturg i wysoka odpornoscia che-
miczna. Z roztworu btonotwérczego, bedacego mieszaning polimem z kata-
lizatorem, wylewano membrany stosujgac metode inwersji fazowej w tempe-
raturze otoczenia, a nastepnie w celu wyptukania rozpuszczalnika przemy-
wano je cieptg wodg i suszono w suszarce. Zdjecie membrany obojetnej oraz
katalitycznej wykonane pod mikroskopem elektronowym przedstawiono na
lys. 13. Lepkos¢ roztworu btonotwdrczego, a w zwigzku z t3mi przepuszczal-
nos¢ syntetyzowanych membran, uzalezniona byla od ilosci Al203 (tab. 5).
Calkowita ilos¢ metalu szlachethnego w matrycy membrany wynosita 1,9%,
a tak otrzymane membrany redukowaly azotany w ilosci 7,2 gNOs'/ h x m~.

Cisnienie
Jony azotanowe Hj- NO, — HrNO* — h,.NO,* — H,NO* —
w wodzie
Membrana
Katalizator

Rys. 12. Redukcja jonéw azotanowych na membranie polimerowej zawierajacej tlenek glinowy
pokryty aktywnym palladem i miedzia.

Rys. 13. Mikroporowata membrana obojetna i katcilityczna z 26% zawartoscig Y-Al203.
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Tabela 5
Woplyw stezenia AL203 W roztworze b¥onotwdrczym na przepuszczalnosé membrany

stezenie Y-AI203. % wag. Przepuszczalnos¢ membrany Lepkos¢é
($rednica czastek 2pm) Lw X 10n, dm”™ wody/m”™ x h x Pa cP
0 553 1142
10 390 1223
20 674 1251
30 883 1332
40 940 1387
50 1020 1550

4. Zastosowanie odwrdconej osmozy

Odwrdécona osmoza jest odpowiednig metoda do redukcji zawartosci azo-
tandw w wodach do poziomu dopuszczalnego przez przepisy. Wzgledne ko-
szty oczyszczania sg porownywalne z procesami wymiany jonowej i elektro-
dializy, uwzgledniajgc koszty odprowadzenia koncentratu, ktére sg w tym
przypadku niewielkie.

Dostepne na rynku klasyczne membrany do odwréconej osmozy chara-
kteryzuja sie wysokag selektywnoscia w odniesieniu do soli nieorganicznych.
Dlatego wymagane zmniejszenie stezenia azotandéw mozna uzyskac¢ poprzez
kierowanie do instalacji odwréconej osmozy jedynie czesci uzdatnianej wody
(rys. 14) (15). Membrany do odwréconej osmozy nie sa catkowicie selektywne
w odniesieniu do azotandw i dlatego w permeacie beda zmniejszone stezenia
wszystkich soli (tab. 6) (15).

Woda ze studni
150 t/h

Rys. 14. Usuwanie azotanéw z wod naturalnych z zastosowaniem odwréconej osmozy.
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Tabela 6

Poréwnanie skitadu jonowego wody surowej i permeatu po odwréconej osmozie

Jon Woda surowa | Permeat Woda surowa 11 Permeat
PH 5.9 53 5,7 51
(mg/dm~) 96 4 96,4 8
(mg/dm?) 18,8 0 23,1 1.2
Na™" (mg/dm™) 26 7 24 6,4
K™ (mg/dm?) 2 1 21 0.8
S04n* (mg/dm”) 14,5 15 188 <10
?n?g?jrh.,\) 24,4 12.2 30 9
NO3* (mg/dm”?) 95 12 94 14
Cr (mg/dm”) 85 5 78 9
Sio2 (mg/dm?) 13,6 1 o -
Fe (mg/dm”) o o <0,005
Mn (mg/dm?) o o <0,005
czas eksploatacji: 2028 h, czas eksploatacji: 24 400 h,
cisnienie: 1,1 MPa, cisnienie: 1,23 MPa,
temperatura: 16°C, temperatura: 12°C,
odzysk wody: 85%, odzysk wody: 70%,
strumien: 23 dm”/min strumien: 14 dm”/min

Zatezanie wody surowej powoduje wzrost ciSnienia osmotycznego po wyso-
kocisnieniowej stronie membrany oraz mozliwos¢ zanieczyszczenia membra-
ny, poniewaz jeden ze skladnikbw moze osiggngc¢ stezenie roztworu nasyco-
nego. Dotyczy to przede wszystkim siarczanu wapnia, krzemionki i, jezeli
nie stosuje sie zakwaszania, weglanu wapnia. Wspoétczynnik redukcji obje-
tosci wody przy usuwaniu wapnia bedzie zalezat od stezenia nasycenia jed-
nego ze skladnikbw mogacych tworzy¢ kamiernn membranowy. W odniesieniu
do badanej wody wynosi on 86% (tab. 6). Powyzej tej wartosci ma miejsce
wytrgcanie krzemionki i siarczanu wapnia. W procesie odwréconej osmozy
tego rodzaju wod, nawet przy tak wysokim wspotczynniku redukcji objetosci
wody, cisnienie osmotyczne roztworu jest niskie i dlatego proces moze by¢
prowadzony przy niskich cisnieniach roboczych. Jest to zasadnicza réznica
miedzy odsalaniem wdd, gdzie cisnienia robocze wynosza 5,5 - 8,0 MPa.

W stacji uzdatniania w Gatzweiler zainstalowano instalacje pilotowg o wy-
dajnosci 2 m”™/h permeatu, gdzie sekcja membranowa zawierala moduty spi-
ralne z membranami kompozytowymi FT 30 pracujgcymi pod cisnieniem jedynie
1,4 MPa (15). Instalacja filtrowata wode w sposoéb ciagly przez ponad 27 000 h
z jednym zestawem membran bez spadku selekt)wnosci. Wstepne przygoto-
wanie obejmowato jedynie filtracje przez filtr o porowatosci 5 pm i ewentualne
dozowanie kwasu w celu zapobiezenia wytracaniu sie weglanu wapnia. Moduty
byly czyszczone rozciericzondnn kwasem cytrynowym raz na 2 - 3 miesiagce.
Obserwowany wspoétczynnik retencji azotanéw wynosit 93 - 96%.
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Badania te prowadzg do wniosku, ze przy zastosowaniu odwréconej os-
mozy z membranami FT 30 mozna uzyska¢ wspotczynnik retencji wjmoszacy
90%, przy wspoitczynniku redukcji objetosci 80% w instalacji na skale prze-
mystowa. Nalezy wéwczas uwzgledni¢ nastepujace uwarunkowania:

— nie wszystkie membrany do odwrdéconej osmozy sg odpowiednie do
usuwania azotanoéw, poniewaz niektére charakteryzuja sie niskim wspotczyn-
nikiem retencji azotandéw przy odpowiedniej retencji innych jondw,

— wstepne przygotowanie wody oraz wspoétczynnik redukcji objetosci mu-
sza by¢ ustalone indywidualnie w zaleznosci od skiadu i obcigzenia wody
(przede wszystkim nalezy zwroéci¢é uwage na zawartosé¢: Ca, Sr, Ba, Si,
HCO3/C0O2, SO4),

— poniewaz CO2 przechodzi przez membrane praktycznie w catosci, per-
meat musi by¢ poddany procesowi usuniecia CO2 metoda przedmuchiwania,
dziataniem wapna lub innym.

Ogodlny schemat instalacji przemystowej do usuwania azotanéw z wod
przedstawiono na rys. 15 (15).

Skiad instalacji, wymagang powierzchnie membran oraz koszty inwesty-
cyjne i zuzycie energii obliczono na podstawie badan pilotowych oraz ofert
réznych firm.

W celu zredukowania stezenia azotanéw wynoszgacego 100 mg/dm” w wo-
dzie naturalnej do poziomu 50 mg/dm”, wymagana jest produkcja permeatu
200 t/d dla wydajnosci ogoélnej wynoszacej 350 t/d. (rys. 14). Wedlug obli-
czen koszty uzdatniania dla takiej instalacji bedg wynosity 0,31 DM/t wody
(15). Wartosc¢ ta jest oparta na zatozeniach podanych w tab. 6 przy koszcie
energii wynoszacej 0,18 DM/kWh.

W Tustin w Kalifornii (USA) (12) na poczatku lat dziewiecdziesigtych prze-
prowadzono bardzo interesujgce badania oceny usuwania azotandéw z wod
podziemnych metodami wymiany jonowej i odwréconej osmozy. Dwie insta-
lacje o wydajnosci 1900 m”~/d pracowalty w sposoéb ciagly przez 3 lata, w cza-

Woda surowa z azotanami

Rys. 15. Schemat przemystowej instalacji do oddzielania azotanéw z zastosowaniem metody
odwréconej osmozy.
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Sie ktérych monitorowano parametry filtracji i koszty procesu. Otrzymamo
nastepujgce wyniki:

— koszty inwestycyjne (ceny z 1990 r.):

e odwrécona osmoza: 1,1 min funtéw angielskich,
e wymiana jonowa 650 tys. funtéw angielskich,

— koszty eksploatacyjne bytly podobne dla obydwu metod, ale odwrécona
osmoza byita tatwiejsza w eksploatacii.

Ostatnie osiggniecia w preparatyce membran pozwolity na wprowadzenie
do eksploatacji osmotycznych membran niskocisnieniowych o wyzszym
wspoiczynniku retencji azotanéw, co zdecydowanie obnizyto koszty eksploa-
tacyjne procesu i poprawito jego efektywnoscé.

Przeprowadzono rowniez badania pilotowe z zastosowaniem réznych mem-
bran do uzdatniania woéd zasolonych firrny Fluid Systems (12). Membrany
tradycyjne tej firmy (TFC-ULP), pracujgce pod cisnieniem 1,7 MPa i przy
wspoiczynniku redukcji objetosci wynoszacym 85%, wykaz3drwaly wspotczyn-
nik retencji azotanéw wynoszacy 91%. Nowe membrany, ktére sa obecnie
dostepne na rynku, mogg usuwac znaczne ilosci azotanéw pod duzo mniej-
szymi cisnieniami, a mianowicie:

— Fluid Systems TFC-HR 1,3 MPa wspodiczynnik retencji NOs' 95%,

— Fluid Systems TFC-ULP 0,6 MPa wspoéitczynnik retencji NOs' 80%.

W badaniach tych zalozono, ze 3900 m”/d wody zawierajgcej 60 mg/dm”
azotandw jest mieszanych z permeatem z instalacji membranowej, ktora
przerabiata 1900 m~/d wody przy wspoéiczynniku redukcji objetosci wyno-
szgcym 85%. We wszystkich przypadkach otrzymywano wode po zmieszaniu
zawierajacg 44 mg/dm” azotandw regulujac rézne wspotczynniki retencji ilo-
Scig wody podawang na membrany.

Przyjeto nastepujgce zalozenia:

— strumien permeatu taki sam dla wszystkich membran,

— wspoiczynnik redukcji objetosci wody surowej 85%,

— wstepne przygotowanie wody takie same dla wszystkich membran.

Wyniki badan oraz wstepna analize ekonomiczng podano w tab. 7 (12).

Uzyskane wyniki wyraznie wskazuja, ze koszty energii moga by¢ zmniej-
szone o ok. 60% przy zastosowaniu nowej membrany TFC-ULP.

Tabela 7
Wyniki usuwania azotanéw metoda odwrdéconej osmozy uzyskane w tustin (usa)

Rodzaj membrany TFCL-LP TFCL-HR TFC-ULP
wspoétczynnik retencji azotanéw, % 91 95 80
stezenie NO3" w permeacie 54 3 12
mieszanie (woda/permeat) 2,4:1 2,56:1 2:1
strumien nadawy, m~/d 1900 1790 2290
cisnienie, Mpa 1,7 1,2 0,6
zuzycie energii, kWh 45,8 30,5 19,5

roczny koszt energii, tys. £ 20 13,4 8,6
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5. Zastosowanie elektrodioiizy

Usuwanie azotanéw z wody za pomoca elektrodializy stosuje sie w przy-
padku, kiedy wymagany jest wysoki stopien jej odzysku (10,15). Zastosowa-
nie wowczas elektrodializy, szczegdlnie odwracalnej, jest bardziej ekonomi-
czne niz odwréconej osmozy, poniewaz mozliwy do uzyskania wspoétczynnik
redukcji objetosci wody wynosi 99%.

Zasade usuwania azotanéw z wody zasolonej metodg elektrodializy przed-
stawiono na rys. 16 (10). Jest to proces rozdzielania jonowych skiladnikéw
roztwordw ciektych, ktére przenikaja przez membrany jonoselektywne pod
wplywem pola elektrycznego. Woda zasolona zawierajgca m. in. jony azota-
nowe doprowadzana jest do wszystkich komor elektrodializera. Po potaczeniu
elektrod ze zrédiem pradu statego, pomiedzy nimi wytwarza sie pole elektry-
czne wywotujgce wedrowke wszystkich jonéw w kierunku zaleznym od ich
znaku. Uklad membran jonoselektywnych jest taki, ze z komor rozcienczenia
(R), jony migrujace w kierunku odpowiednich elektrod moga sie przedostac¢
do komor sagsiednich (komor zatezania-Z), natomiast odptyw jondw przez te
same membrany jest niemozliwy. W wyniku tego stezenie jonéw w komorach
rozcienczania zmniejsza sie, a w komorach zatezania wzrasta. Otrzymuje sie
zatem dwa strumienie: zatezony, zawierajacy niemalze skitadniki jonowe znaj-
dujace sie w wodzie surowej i rozcienczony prawie catkowicie ich pozbawio-
ny. Uktad taki bytby idealny gdyby membrany anionowymienne bytly sele-
ktywne w stosunku do jondw azotanowych poniewaz usuwanie wszystkich
jondéw z wody pitnej w tym przypadku jest bezcelowe.

Woda pozbawiona
azotanow

MA - membrana anionoselektywna
R - komora rozcienczen
Z - komora zatezania

Rys. 16. Zasada usuwania azotanéw z wody za pomoca metody elektrodializy.
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Lutin i Guerif (10) przeprowadzili badania majace na celu wytypowanie
membrany selektywnej dla denitiyfikacji wody do picia. Testowano dwie
handlowe membrany NEOSEPTA i nowa membrane, wprowadzong ostatnio
do eksploatacji przez firme TOKUYAMA SODA Ltd., a mianowicie: standar-
dowa membrana anionoselektywng (AMR-1) i monoanionowa membrane perm-
selekt3Twng (AMR-2) oraz membrane nowa (NVM).

W badaniach powierzchnia aktywna membrany wynosita 5 dm”, a komoiy
rozcienczania i zatezania byly zasilane 5 dm” roztworu zawierajgcego: 0,213 mg
NaNOs/dm”, 0,146 mg NacCl/dm”, 0,355 mg Na2S04/dm” i 0,21 mg
NaHCOs/dm” (po 2,5 mmol/dm” soli), co odpowiada standardowemu zasole-
niu wod zawierajgcych azotany. Okreslano selektywnos¢é membran
(P(NO3/X)), w odniesieniu do jonéw CL, S042', HCO3', definiowana jako sto-
sunek liczby przenoszenia jondw NO3‘ i X' do stosunku stezenia tych dwdéch
jonéw po 1 godz. elektrodializy przy gestosci pradowej wynoszacej 1 mA/cm”:

t NOMt X
/ X-) =
) X
gdzie: t™05 - tx- — liczby przenoszenia jonéw NO3 i X',
C NO" 1 C X- — stezenia jon6éw NO3 i X",

Wyniki selektywnosci wszystkich trzech rodzajow badanych membran po-
dano w tab. 8.

Tabela 8
Selektywnosé membran amr-i, amr-2 i nvm w stosunku do roznych anionOw

Selektywnos$é Membrana AMR-1 Membrana AMR-2 Membrana NVM
P(N03/C1) 1,36 1,60 2,40
P(N03/S04> 0.58 . -
P(NO3/HCO3) 503 720 8
100
siarczan
% 90 y
2
ﬁ 80 ——wodoroweglany
03
70
60 ——-- l—n
50
40

Rys. 17. Wplyw stezenia
siarczanéw i wodorowegglanow
na usuniecie azotanow. Stezenie, mg/dnf

50 100 150 200 250 300 350
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V—azotany
““mm““chlorki
wodoroweglany
““><"alarczany

Rys. 18. Stopien usuniecia anionéw w zaleznosci od zasolenia wody.

Transport anionéw przez membrane standardowa (AMR-1) odbywa sie
w nastepujacej kolejnosci: SO42-, NOs', CT, HCOs', podczas gdy dla mem-
brany monoanionowej (AMR-2) kolejnos¢ ta jest nastepujgca: NOa', CKk,
HCOs', SO42-. Selektywnos¢ Pjwos/Cl) moze zosta¢ zwiekszona z 1,60 do 2,40
przez przytgczenie réznych grup aminowych do membrany AMR-2. Istnieje
rowniez mozliwos¢ osiggniecia tego samego rezultatu w odniesieniu do SO42'
i HCOs' P(NOs/S04) i P(NOs/HCOs)- ™ spos6b membrana AMR-2 staje sie
membrang selektywng w odniesieniu do jonéw NOs'.

Dalsze badania, przeprowadzone przez tych samych autoréw, polegaty na
przeprowadzeniu szeregu testow stosujgc wode wodociggowg zawierajaca
NaNOs w ilosci 80 mg/dm” przy uzyciu przemystowego elektrodializera (typ
EUR 20-100) (10). Stopien usuniecia azotandw w zaleznosci od stezenia siar-
czanow i wodoroweglanéw w badanych prébkach wody przedstawiono na lys.
17. Natomiast, stopien usuniecia réznych jondw w zaleznosci od stopnia za-
solenia wody w zakresie 10 - 35% zilustrowano na rys. 18. Stopien usuniecia
NOs' wynosit 45 - 63%.

W otrzymanych wynikach dla wéd o réznych skiadach, oczyszczanych za
pomoca elektrodializera EUR-20, pracujacego w warunkach optymalnej ge-
stosci pragdowej, wykazano, ze z wody zawierajacej wodoroweglany usuwa-
nych jest 61% azotanéw, podczas gdy w przypadku wod siarczanowych jest
usuwanych ponad 90 mg/dm” azotanoéw.

W ostatnim etapie ci sami autorzy przeprowadzili badania w skali pilo-
towej z woda zawierajgca poczatkowo 64 mg/dm~” azotanéw, a w koncowej
fazie 80 mg/dm~”. Instalacja skiadata sie z elektrodializera do elektrodializy
odwracalnej oraz bioreaktora do rozkladu nadmiaru azotanéw z koncentratu
po elektrodializie. Konwencjonalna elektrodializa stosowana do deminerali-
zacji wody powoduje tworzenie sie osadu CaCOs na membranach. Proces
elektrodializy odwracalnej eliminuje te niedogodnos¢ poprzez periodyczng
zmiane pola elektrycznego. Schemat procesu zastosowanego do badan pilo-
towych nad denitryfikacjg wody przedstawiono na rys. 19.

biotechnologia 3 (34) '96



150 Michat Bodzek, Jolanta Bohdziewicz

Woda pozbawiona

Woda surowa .
azotanow

Metanol + H3PO4 N2

Sciek pozbawiony
azotanéw + biomasa

Rys. 19. Schemat procesu denitryfikacji wody z zastosowaniem elektrodializy odwracalnej.

Parametry testowania byly nastepujgce:

Woda surowa:
e przewodnos¢ elektryczna wiasciwa: 880 pS/cm,
e stezenie NOa': 63 - 64 mg/dm”,
e temperatura: 8 - 10°C.

Elektrodializer odwracalny:
e przeptyw: 1200 dm*/h,
e natezenie pradu: 0,3 - 0,8 A.

Stopien usuniecia azotandw zalezat od zastosowanej gestosci pradu ele-
ktrycznego (rys. 20). Zmieniajgc gestos¢ pragdowag w podanym zakresie, ste-
zenie azotandw moze zosta¢ zmniejszone do wartosci 23 mg/dm”, czyli
0 64%. Straty wody sg niewielkie poniewaz uzyskiwano bardzo wysoki wspot-
czynnik redukcji objetosci wody wynoszacy zawsze ponad 98%, przy deni-
tryfikacji do 40 mg/dm~.

woda surowa

Rys. 20. Zaleznos$¢ stopnia usuniecia azotanéw z wody od gestosci pradu stosowanej w ele-
ktrodializerze.
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w testach wykonanych przez stacje uzdatniania wody wykazano peing

skutecznos¢ elektrodializy w usuwaniu azotanéw z wody do picia (tab. 9).

Tabela 9
Redukcja zawartosci azotanéw w wodzie pitnej metodg elektrodializy

j ieni HCO3 Cl NO3- SO042-  Ca2+ + Mg2+ Na+ Sucha
Rodzaj strumienia

tosc
dmn ~ A ~ ~ A Pozosta
mg/dm”™ mg/dm”~ mg/dm” mg/dm mg/dm mg/dm mg/dm~
woda surowa 271,5 71,4 59 88 159 29 678
woda po

denitryfikagji 252 46,2 30 85 117 27 557
koncentrat po

elektrodializie 1220 1407 2010 98 1800 66 6600

6. Zastosowanie nanofiltracji do usuwania azotandéw
w przygotowaniu wody do picia

Membrany nanofiltracyjne oferujg nowe interesujgce rozwigzanie proble-
mu usuwania azotanéw z woéd, poniewaz majg zdolnosS¢ zmiennej retencji
aniondw o réznej wartosciowosci. Wyniki obnizenia wspoélczynnikéw retencji
jonéw azotanowych przez dodanie siarczanu sodu do wody surowej uzyskane
przy uzyciu membrany NF 40 (FilmTec) przedstawiono na lys. 21 (14).

siarczany
azotany

Rys. 21. Zmniejszenie wspo6tczynnika retencji jondw azotanowych poprzez dodanie siarczanu
sodu (AP = 2 MPa, T = 298 K, stezenie azotanéw =100 mg/dm”, membrana NF - 40 - FilmTec).
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Rys. 22. Schemat procesu Nanex stosowanego do selektywnego usuwania azotanéw z wody.

Diagram procesu stuzacego do usuwania jonéw azotanowych z wody,
obejmujacego nanofiltracje i etap wymiany jonowej (proces Nanex) przedsta-
wiono na lys. 22 (14). W wyniku nanofiltracji otrzymuje sie permeat zawie-
rajacy azotan sodu i chlorek sodu, jezeli ten ostatni znajduje sie w nadawie.
Po wymianie jonu azotanowego na jon chlorkowy na ztozu zawierajgcym
anionit, permeat jest mieszany z retentatem po nanofiltracji. Zalety takiego
procesu sa nastepujace:

— selektywna separacja azotanodw,

— wysoka objetosciowa wydajnos¢ procesu, poniewaz straty zostajg zre-
dukowane jedynie do wody niezbednej do regeneracji anionitu i jego prze-
ptukiwania.

Zamiast wymiany jonowej mozna stosowaé¢ odwrécong osmoze (lys. 23)
(14). Poniewaz permeat po nanofiltracji jest praktycznie pozbawiony sub-
stancji tworzacych kamien membranowy (CaS04 lub CaCOa) objetosciowa
wydajnos¢ permeatu stopnia odwréconej osmozy ograniczona jest jed)mie
ciSnieniem osmotycznym retentatu. W wyniku tego objetosciowa wydajnosé¢
permeatu moze wynosi¢ 94%, podczas gdy w przypadku stosowania wyia-
cznie odwréconej osmozy wynosi ona 80%. Podobnie jak w pierwszym roz-
wigzaniu, permeat po odwréconej osmozie jest mieszany z retentatem po
nanofiltraciji.
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(stezony roztwor
T] - objetosciowa wydajnos$¢ permeatu azotanéw)

Rys. 23. Selektywne usuwanie azotandéw z wody przez potgczenie nanofiltracji i odwréconej

osmozy.
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Membranes in denitrification of drinking water

Summary

Numerous municipal waterworks face the problem of increasing concentration of nitrates in
surface and ground waters. At present, it is possible to reduce these nitrate concentrations to
the European Community, the World Health Organization and Polish permitted standards of 10
- 25 mg/dm” by mixing ground waters with the water from sources with low nitrate concentra-
tion. In the cases without such options, a reliable and cost-effective process for the separation
must be applied. lon exchange and biological denitrification processes are offered as a solution
to the problem.

Membrane processes (reverse osmosis, electrodialysis) as well as ultrafiltration combined
with biodegradation and nanonfiltration combined with ion exchange or reverse osmosis can be
more effective than classical solutions, as far as the technical and economic aspects are con-
cerned.

The paper presents applications of membrane processes in the denitrification of drinking
water.

Key words:
water denitrification, reverse osmosis, electrodialysis, catalytically active membranes, nano-
filtration.
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