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ВВЕДЕНИЕ 
 
Как известно, в природе перенос нужных организму 

веществ из внешней среды в клетку и наоборот осуществ-
ляется при помощи биологических мембран. Ученые позна-
ли это явление и интенсивно реализуют в самых различных 
сферах деятельности человека. 

В химической, нефтехимической промышленности 
мембранные методы разделения используются для разделе-
ния углеводородов, смесей высокомолекулярных и низко-
молекулярных соединений, концентрирования растворов, 
выделения гелия и водорода из природных газов, кислорода 
из воздуха и т.д. 

В микробиологии и медицинской промышленности 
мембранные методы находят применение в процессах вы-
деления и очистки биологически активных веществ, вакцин, 
ферментов, вирусов, очистки крови и др. 

В последнее время начали широко использовать мем-
бранные методы для решения задач очистки сточных и оп-
реснения соленых вод. 
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1. ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ МЕМБРАННЫХ 
ПРОЦЕССОВ 

 
Сам процесс мембранного разделения систем подчиня-

ется основным законам массопередачи, и массовый поток М 
вещества определяется кинетическим уравнением: 

                               τPFKM MM ∆= ,                               (1) 
где М – количество вещества, проходящего через мембрану, 
кг; FM – рабочая поверхность мембраны, м2;  КМ – коэффи-

циент массопередачи мембраны, 
сПам

кг
⋅⋅2  ;  τ – время про-

цесса мембранного разделения, с;  ∆Р – движущая сила про-
цесса мембранного разделения, Па. 

Коэффициент массопередачи  КМ при переносе вещест-
ва через мембрану равен: 

                                 

21

11
1

βλ
δ

β
++

=

M

MK ,                      (2) 

где β1 – коэффициент массоотдачи от  общего потока к по-
верхности мембраны; β2 – коэффициент массоотдачи от мем-
браны в поток; λМ – коэффициент массопроводимости  мем-
браны; δ – толщина мембраны, м. 

Движущая сила мембранного разделения систем выра-
жается следующим образом: 

                                 )( 21 ππ −−=∆ PP ,                         (3) 
где Р – избыточное (рабочее) давления над исходным рас-
твором, Па; π1 – осмотическое давление раствора, Па; π2 – 
осмотическое давление пермеата, Па. 

Удельная производительность G  мембраны при дан-
ном давлении определяется следующим образом: 

                                          
τ⋅

=
F
VG ,                                (4) 

где V – объем пермеата, м3; F – поверхность мембраны, м2;  
 τ – время, с. 

Селективность φ процесса разделения с помощью по-
лупроницаемых мембран определяют по формуле: 

                                       %,100
1

21 ⋅
−

=
C

CC
ϕ                  (5) 

где С1 и С2 – концентрация растворенного вещества в ис-

ходном растворе и пермеате, кг/м3. 

 

2. КЛАССИФИКАЦИЯ БАРОМЕМБРАННЫХ 
ПРОЦЕССОВ 

 
К основным баромембранным методам разделения 

жидких и газообразных систем относится обратный осмос, 
ультрафильтрация, микрофильтрация. 

Условные гарницы применения этих процессов приве-
дены ниже: 

Процесс
 

Обратный 
осмос 

Ультрофильтрация Микрофильтрация 

r, мкм 0,0001-
0,001 0,001-0,02 0,02-0,1 

Р, МПА 6-10 0,3-0,8 0,05-0,2 
 

2.1.  Обратный осмос 
 

Обратный осмос - процесс мембранного разделения  
жидких смесей путем преимущественного проникновения 
через полупроницаемую мембрану растворителя под дейст-
вием приложенного к раствору давления, превышающего 
его осмотическое давление (6-10 МПа). 

В основе данного процесса лежит явление осмоса - 
самопроизвольного перехода растворителя  через полупро-
ницаемую перегородку в раствор. Давление, при котором 
наступает равновесие, называется осмотическим. 
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Движущая сила обратного осмоса выражается следую-
щим образом: 

                                        1π−=∆ РР ,                                      
где Р – избыточное (рабочее) давление над исходным рас-
твором, Па; π1 – осмотическое давление раствора, Па. 

В качестве мембраны используются непористые (дина-
мические и диффузионные), представляющие собой квази-
гомогенные гели, и пористые в виде тонких пленок, изготов-
ленных из полимерных материалов (ацетатцеллюлозные в 
России) марки МГА-80, МГА-90, МГА-95, МГА-100, харак-
теристики которых представлены в учебнике [1]. 

Ацетателлюлозные мембраны состоят из верхнего ак-
тивного слоя толщиной до 0,2 мкм, и крупнозернистого 
(100-200 мкм), обеспечивающего механическую прочность 
мембран (подушка). 

В обратном осмосе молекулы и ионы растворенных 
веществ обычно меньше по размеру, чем диаметр пор, и раз-
деления их обусловлено более слоистыми физико-
химическими процессами  между растворителем, растворен-
ным веществом и мембраной. 

В металлургической и машиностроительной промыш-
ленности обратный осмос широко используется для очистки 
сточных вод от солей тяжелых металлов. Применение об-
ратного осмоса позволяет вернуть в производство ценные 
металлы; в пищевой промышленности: яичный белок, лакто-
зу, протеин, витаминные и минеральные вещества, первона-
чально находящиеся в молоке. 

Обратный осмос также используют для обессолевания 
воды в системах водоподготовки ТЭЦ и предприятий раз-
личных отраслей промышленности (полупроводников, кине-
скопов, медикаментов); в последние годы начинает приме-
нятся для очистки промышленных и городских сточных вод. 

 
 
 

2.2. Ультрафильтрация 
 
Ультрафильтрация – процесс мембранного разделения 

жидких смесей под действием давления, основанный на 
различии молекулярных масс или молекулярных размеров 
компонентов разделяемой смеси. Ультрафильтрацию, в от-
личие от обратного осмоса, используют для разделения 
жидких смесей, в которых молекулярная масса растворен-
ных компонентов намного больше молекулярной массы 
растворителя. Обычно ультрафильтрацию проводят при 
давлении 0,3-0,8 МПа. Для ультрафильтрации используют 
нитроцеллюлозные, а также полиэлектролитные  мембраны. 

 Ультрафильтрация позволяет очищать стоки металло-
обрабатывающих предприятий, содержащие минеральные 
масла, жирные кислоты, эмульгаторы и регенерировать 90-
98% загрязненной воды. Обработка стоков, содержащих 
нефтепродукты, масла, растворители (бензол), проводится 
ультрафильтрацией через трубчатый аппарат с ацетатцел-
люлозными мембранами при давлении 0,3 МПа и скорости 
потока в трубках 3 м/с. 

В настоящее время в нашей стране разработаны и вы-
пускаются ацетатцеллюлозные мембраны УАМ-50, УАМ-
100, УАМ-150, УАМ-200, УАМ-300. характеристика этих 
мембран представлена в учебнике [1]. 

 
2.3. Микрофильтрация 

   
Микрофильтрация – процесс мембранного разделения 

коллоидных частиц или взвешенных микрочастиц под дей-
ствием давления (0,05-0,2 МПа). Микрофильтрация являет-
ся переходным процессом от мембранных методов разделе-
ния к обычной фильтрации, их относят к мембранной 
фильтрации. 
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Микрофильтрация применяется: 
• для предварительной фильтрации взвесей, очи-

стки высоковязких жидкостей и фотохимикатов 
(размер пор микрофильтров 5 мкм); 

• для фильтрации масел и других вязких жидко-
стей и тонких взвесей (размер пор 3 мкм); 

• для фильтрации суспензий, очистки растворите-
лей (размер пор 1,2 мкм);  

• для тонкой фильтрации химических фармацев-
тических препаратов (размер пор 0,65 мкм); 

• для тонкой фильтрации растворителей, получе-
ния сверхчистой воды для радиотехники, теле-
видения, медицины, космонавтики и т.п. (размер 
пор 0,45 мкм); 

• для фильтрации сыворотки, стерилизации жид-
костей и газов (размер пор 0,3 мкм); 

• для получения оптически чистых продуктов 
(размер пор 0,22 мкм).  

 
 

3. КОНСТРУКЦИЯ МЕМБРАННЫХ АППАРАТОВ 
 

По способу укладки мембран аппараты подразделяются 
на четыре основные типа: 1) тип фильтр-пресс с плоскопа-
раллельными фильтрующими устройствами;  2) с трубчаты-
ми фильтрующими элементами; 3) с рулонными или спи-
ральными элементами; 4) с мембранами в виде полых воло-
кон. Эти аппараты представлены на рисунке 1. 

Установки обратного осмоса состоят из большого чис-
ла элементарных модулей, которые соединяют в батареи по 
параллельной и последовательной схеме (рис.2).     

 
 
 

 
 

Рис. 1. Аппараты для обратного осмоса: 
а — типа фильтр-пресс: 1 — пористые пластины; 2 — мембраны;  

б — трубчатый  фильтрующий   (элемент):  1 — трубка;  
2 — подложка;  3 — мембрана;  

в — с рулонной укладкой  полупроницаемых  мембран:   
 1 — дренажный слой;  2 — мембрана; 3 — трубка для отвода 

очищенной воды; 4 — сетка-сепаратор; 
г -  с   мембранами   в   виде  полых   волокон:   1 — подложка;    

2 — шайба   с   волокном;   3 — корпус; 4 — полые волокна 
 

 
Рис. 2. Схема соединения модулей: 

а – параллельного; б – ступенчатого;  1 – насосы; 2 - модули 
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4. ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЙ РАСЧЕТ МЕМБРАННЫХ 
УСТАНОВОК 

 
4.1. Расчет установки с применением обратного  

осмоса 
 

Здесь рассматривается установка для концентри-
рования растворов, в которой одним из основных узлов яв-
ляется аппарат обратного осмоса. Введение этого аппарата 
позволяет существенно снизить общие затраты на процесс 
концентрирования, поскольку большая часть воды удаляется 
высокоэкономичным методом (методом обратного осмоса), 
и лишь малая часть — сравнительно дорогим методом (вы-
париванием). 

Технологическая схема установки приведена на рисун-
ке 3. Разбавленный раствор неорганической соли из емкости 
1 подается насосом 2 на песчаный фильтр 3, где очищается 
от взвесей твердых частиц. Очищенный раствор насосом вы-
сокого давления 4 подается в установку обратного осмоса 5, 
состоящую из ряда секций, где концентрируется до концен-
траций порядка 2-4 % (масс.). Концентрат подогревается в 
теплообменнике 6 и направляется в выпарной аппарат 7, ра-
ботающий под небольшим избыточным давлением. В вы-
парном аппарате производится окончательное концентриро-
вание раствора до требуемой величины. Упаренный раствор 
стекает в емкость 8. 

Фильтрат из аппаратов обратного осмоса сбрасывается 
в канализацию или возвращается в технологический процесс. 
Вторичный пар из выпарного аппарата 7 направляется для 
обогрева других производственных аппаратов, в том числе 
теплообменника 6. 

 
Рис.3.  Технологическая схема установки для концентрирования   

растворов  с  применением   обратного  осмоса: 
1 - емкость;   2 - насос;  3 - фильтр;  4 - насос  высокого давления;  

5 - аппарат   обратного   осмоса;    6 - теплообменник;     
7 - выпарной аппарат;   8 - емкость    для    упаренного    раствора 

 
Задание на проектирование. Спроектировать установ-

ку для концентрирования G = 5,56 кг/с водного раствора 
СаСl2 от концентрации х1Н=0,8 % до х1К= 30 % (масс.). Пер-
вичное концентрирование провести методом обратного ос-
моса, окончательное — выпариванием. Потери соли с 
фильтратом не должны превышать 10% от количества, со-
держащегося в исходном растворе. 

Рабочие условия в ступенях даны ниже.  
Ступень обратного осмоса: 
тип аппарата — с рулонными фильтрующими элемен-

тами; 
мембрана — ацетатцеллюлозная;  
перепад рабочего давления через мембрану — 5 МПа; 

рабочая температура — 25 °С.  
Ступень выпаривания: 
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тип аппарата — с направленной естественной циркуля-
цией;  

давление в аппарате — 0,2 МПа. 
 

4.1.1. Определение   степени концентрирования    
на   ступени обратного   осмоса 

 
При концентрировании разбавленных растворов обрат-

ный осмос экономичнее выпаривания. Однако, начиная с 
концентраций растворенных веществ 0,2—0,4 моль/л воды, 
характеристики обратного осмоса ухудшаются: становится 
существенным уменьшение проницаемости мембран и сни-
жается их селективность, которая для разбавленных раство-
ров примерно постоянна. Это приводит к увеличению необ-
ходимой поверхности мембран и ухудшению качества 
фильтрата. Поэтому примем концентрацию 0,3 моль/л воды 
в качестве конечной для ступени обратного осмоса. (Наибо-
лее правильно определять эту концентрацию на основе тех-
нико-экономических расчетов.) 

С помощью данных, приведенных в Приложении 2, на-
ходим, что выбранное значение соответствует массовой кон-
центрации 3,2 %. Таким образом, в аппарате обратного ос-
моса раствор концентрируется от начальной концентрации 
х1Н=0,8% (масс.) до конечной концентрации х1К=3,2% 
(масс.). Степень концентрирования равна: К = х1К /х1Н = 
3,2/0,8 = 4. 

 
4.1.2.  Выбор   мембраны 

 
При выборе мембраны следует исходить из того, что 

она должна обладать максимальной удельной производи-
тельностью (проницаемостью) при селективности, обеспе-
чивающей требования к качеству фильтрата (соответствие 
санитарным нормам, допустимым потерям растворенного 
вещества и т. п.). 

Истинная селективность φи определяется соотношени-
ем φи=(х3 —х2)/х3, в отличие от наблюдаемой φ, равной  
φ=(х1—x2)/x1 (где х1, х2, х3 — концентрация соли соответст-
венно в разделяемом растворе, в фильтрате и у поверхности 
мембраны со стороны разделяемого раствора в произволь-
ном поперечном сечении аппарата). 

Истинную селективность мембран φи можно рассчи-
тать по формуле: 

                          )(lg)1lg( HfbaИ ∆−=−ϕ .                  (6) 

Ниже представлены характеристики ацетатцеллюлоз-
ных мембран для обратного осмоса (при перепаде рабочего 
давления ∆р= =5 МПа и рабочей температуре t=25 °С): 

Константы уравнения  
Марка мембраны

Проницаемость  
по воде G0  

103 кг/(м2ּс) а b 

МГА-100  1,11 7,342 3,024 
МГА-95  1,67 5,780 2,400 
МГА-90  2,78 5,179 2,093 
МГА-80  4,17 4,323 1,729 

 
Для расчета истинной селективности по формуле (6) 

предварительно следует определить функцию теплоты гид-
ратации ионов электролита f(∆H): 

                      тm
бM HHHf +∆∆=∆ 1187,4/)( ,                     (7) 

где ∆HM, ∆Hб — соответственно меньшее и большее значе-
ния теплот гидратации ионов данного электролита; т—
константа, зависящая от валентности катиона и аниона. 

Экспериментально определенные значения т при 
∆р=5 МПа и t = 20 — 25 °С приведены ниже: 

Валентность катиона     1 1 2 2 3 3 
Валентность аниона      1 2 1 2 2 1 
т  0,51 0,47 0,47 0,33 0,33 0,40 
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Значения теплот гидратации для некоторых ионов при-
ведены в Приложении  1 данной главы.  

Для рассматриваемого случая: 

1380
187,4
1616352

187,4
)( 47,1

47,0

47,1

47,0
2

2
=

⋅
=

∆∆
=∆

+− CaCl
CaCl

HH
Hf . 

Проводим расчет для мембраны МГА-100: 
847,31380lg024,3342,7)1lg( =−=− Иϕ ; 

007,01 =− Иϕ  ;     993,0=Иϕ . 
Аналогичным путем определяем истинную селек-

тивность для остальных мембран. Получаем: 

Мембрана МГА-100 МГА-95 МГА-90 МГА-80 
φИ 0,993 0,982 0,959 0,927 

 
Приняв в первом приближении, что наблюдаемая се-

лективность равна истинной, определим среднюю концен-
трацию 2x  растворенного вещества в фильтрате для каждой 
мембраны по формуле: 

                                     
ϕ

ϕ
ϕ

1

1

12

1

1
−

−
−

−

−
=

K

Kxx H
 .                        (8) 

Расчеты   начнем с наиболее производительной мем-
браны – МГА-80: 

001066,0
41

41008,0
927,0
1

927,0
927,01

2 =

−

−
=

−

−
−

x  кг соли/кг раствора. 

Определим расход фильтрата LФ: 

                                   )1(
1
ϕ

−

−= KLL HФ .                          (9) 
Расход исходного раствора LН задан. Отсюда: 

31,47759,056,5)41(56,5 927,0
1

=⋅=−=
−

ФL  кг/с. 
Расход соли с исходным раствором равен: 

0445,0008,056,5 =⋅=HH xL  кг/с. 
Потери соли с фильтратом: 

0046,0001066,031,42 =⋅=xLФ  кг/с, 
что в процентах от количества, содержащегося в исходном 
растворе, составит: (0,0046/0,0445)100=10,33%. 

Полученное значение больше допустимого (10 %), по-
этому рассмотрим следующую по производительности мем-
брану — МГА-90: 

000603,0
41

41008,0
959,0
1

959,0
959,01

2 =

−

−
=

−

−
−

x  кг соли/кг раствора; 

25,4)41(56,5 959,0
1

=−=
−

ФL  кг/с; 
00256,02 =xLФ  кг/с. 

Потери соли: (0,00256/0,0445) 100 = 5,75 %. 
Эта величина находится в пределах допустимого, по-

этому выбираем для дальнейших расчетов мембрану МГА-
90, имеющую селективность φ = 0,959 и проницаемость Gо 
= 2,78ּ 10-3 кг/(м2ּс). 

 
4.1.3.  Приближенный   расчет   рабочей поверхности   

мембран 
 

Проницаемость G мембран по отношению к раствору 
соли определим из уравнения: 

            G = А (∆р — ∆π) = А [∆ р — (π3 — π2)],         (10) 

где ∆р—перепад рабочего давления через мембрану, МПа; 
π3 — осмотическое давление разделяемого раствора у по-
верхности мембраны, МПа; π2 — осмотическое давление 
фильтрата, МПа; А=Gо/∆р — константа проницаемости 
мембраны по воде, кг/(м2ּсּ МПа). 

В первом приближении пренебрегаем влиянием кон-
центрационной поляризации и будем считать, что осмоти-
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ческое давление у поверхности мембраны равно осмотиче-
скому давлению в объеме разделяемого раствора: π3 = π1 . 

Примем также, что осмотическое давление фильтрата 
пренебрежимо мало: π2 = 0. 

С учетом этих допущений перепишем выражение (10) в 
виде: 

                                    G = Gо (1- π1/∆р).                         
(11) 

По данным Приложения 2 строим график зависимости 
осмотического давления от концентрации СаС12 (рис.4). По 
графику находим: π1Н = 0,46 МПа; π1К  = 2,0 МПа. 

Проницаемость на входе разделяемого раствора в аппа-
раты обратного осмоса и на выходе соответственно равна: 

GН = Gо (1- π1Н/∆р)=2,78ּ10-3(1-0,46/5)=2,52ּ10-3 кг/(м2ּс); 
GК = Gо (1- π1К/∆р)=2,78ּ10-3(1-2/5)=1,67ּ10-3 кг/(м2ּс). 

  

 
Рис. 4. Зависимости осмотического давления раствора CaCl2  

в воде от концентрации при t=25oC 
 

 
 Примем в первом приближении, что средняя прони-

цаемость мембран в аппаратах может быт взята как средняя 
арифметическая величина: 

33 1009,210
2

67,152,2
2

−− ⋅=⋅
+

=
+

= KH GG
G  кг/(м2ּс) 

Тогда рабочая  поверхность мембран  F равна: 
F=LФ/G=4,25/2,09ּ10-3=2032 м2. 

 
4.1.4. Выбор   аппарата 

 
Наиболее перспективными среди существующих кон-

струкций аппаратов рулонного типа  являются аппараты, 
каждый модуль которых состоит из нескольких совместно 
навитых рулонных фильтрующих элементов. Подобная 
конструкция обеспечивает большую производительность 
при сравнительно малых габаритах. 

На рисунке 5 представлен аппарат с шестью совместно 
навитыми фильтрующими элементами. В корпусе 9, вы-
полненном в виде трубы из нержавеющей стали, последова-
тельно располагаются мембранные модули 6, содержащие 
по шесть совместно навитых рулонных фильтрующих эле-
ментов. Герметизация корпуса обеспечивается с помощью 
уплотнительных резиновых колец 2 круглого сечения, рас-
положенных в пазах торцевых пробок 3. Пробки удержи-
ваются в аппарате упорными кольцами 1 с наружной резь-
бой. Фильтратоотводящие трубки 10 смежных модулей со-
стыкованы, а в местах стыковки герметизированы резино-
выми муфтами 14. Открытые концы трубок крайнего мо-
дуля глушатся специальными пробками 8. С другой сторо-
ны трубки выводятся в камеру сбора фильтрата 4. 

Каждый из рулонных фильтрующих элементов состо-
ит из  дренажного слоя 12 и расположенных по обе стороны 
мембран 13. Этот пакет прикрепляется к фильтратоотводя-
щей трубке 10, а герметизация его кромок достигается 
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склеиванием краев мембраны между собой. Для предотвра-
щения слипания мембран соседних пакетов при их навивке 
вокруг пучка фильтратоотводящих трубок, а также для обра-
зования межмембранных каналов и турбулизации потока 
между пакетами размещается сетка-сепаратор 11. Пучки 
фильтратоотводящих трубок крепятся в специальном карка-
се, который представляет собой стянутые осевым стержнем 
5 две рамки 7 с гнездами для концов трубок и отверстиями 
для прохождения разделяемого раствора через модуль. 

Рабочая длина модуля lМ определяется шириной вы-
пускаемого мембранного полотна (0,450 м) и составляет 0,4 
м. 

Переменными могут быть следующие параметры: 
число nЭ совместно навитых рулонных элементов 

(обычно от 4 до 12); 
длина пакета lП (от 0,6 до 1,8 м); 
число модулей в корпусе аппарата nМ (от 2 до 6); 
толщина сетки-сепаратора δС  (от 0,3 до 1 мм); 
толщина пакета (двух мембран с расположенным меж-

ду ними дренажным слоем) δП (от 0,5 до 1,5 мм). 
При выборе длины пакета (т. е. каждой спирали) следу-

ет исходить из того, что гидравлическое сопротивление дре-
нажа потоку фильтрата не должно быть чрезмерно большим. 
Поэтому для мембран с меньшей проницаемостью (МГА-
100) можно принять lП =1,8 м, для мембран с наибольшей 
проницаемостью (МГА-80) следует брать lП = 0,6 м. Соот-
ветственно будет меняться и целесообразное число совмест-
но навитых элементов: 4 в первом случае и 12 —во втором 
(этим достигается примерное равенство поверхности мем-
бран в модуле). 

Для выбранной мембраны МГА-90 примем lП = 1 м, nЭ 
= 6. 

С увеличением числа модулей в аппарате усложняется 
конструкция и процесс сборки, однако увеличивается ком-
пактность установки, что особенно важно в установках 

большой производительности (свыше 10 м3/ч фильтрата). 
Поэтому примем nМ = 6. 

 

 
 

Рис. 5.  Схема устройства  аппарата  рулонного  типа: 
1 -  упорные кольца; 2 -  уплотнительные кольца; 3 - торце-

вые пробки; 4 -  камера сбора фильтрата; 5 - осевой стержень;  
6 - мембранный модуль; 7 - рамка; 8 - пробка; 9 - корпус;  

10 - фильтратоотводящая трубка; 11 - сетка-сепаратор; 12 - дре-
нажный слой; 13 - мембрана; 14 -  муфта 

Уменьшение толщины сетки-сепаратора и дренажного 
слоя увеличивает компактность установки, но приводит к 
росту гидравлического сопротивления. Выберем для после-
дующих расчетов δС = 0,5 мм. 

При определении δП следует учитывать, что дренаж-
ный слой состоит из собственно дренажного материала (от-
носительно крупнопористого) и двух подложек под мем-
браны из мелкопористого материала, которые служат для 
предотвращения вмятия мембраны в дренаж. Таким обра-
зом, 
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21 22 δδδδ ++= ДП , 
где δД — толщина  дренажного материала  (0,1 — 0,5 мм);  δ1 
— толщина подложки (0,1 — 0,4 мм); δ2 — толщина мем-
браны (0,1 мм). 

Примем δД = 0,4 мм, δ1 == 0,2 мм. Тогда 
12,04,04,0 =++=Пδ  мм. 

Определим основные параметры аппарата. Рабочая  по-
верхность мембран  в одном элементе: 

8,04,0122 =⋅⋅== МПЭ llF  м2. 
Рабочая поверхность мембран в одном модуле: 

8,48,06 =⋅== ЭЭМ FnF  м2. 
Рабочая поверхность мембран в аппарате: 

8,288,46 =⋅== МПа FnF  м2. 
Сечение аппарата, по которому проходит разделяемый рас-
твор: 

33 103105,016 −− ⋅=⋅⋅⋅== CПЭC lnS δ  м2. 
Сечение аппарата, занятое пакетами: 

33 10310116 −− ⋅=⋅⋅⋅== ППЭC lnS δ  м2. 
Общее сечение аппарата (с учетом 10 %-ного запаса на 

конструктивные элементы — фильтратоотводящие трубки и 
т. п.) составляет: 

33 109,91,11091,1)( −− ⋅=⋅⋅=+= ПCa SSS  м2. 
Внутренний  диаметр   аппарата   (равный   внешнему 

диаметру   рулонного   модуля): 
113,014,3/109,94/4 3 =⋅⋅== −πaa Sd  м. 

Общее число аппаратов в мембранной установке: 
.715,708,28/2032/ ==== aFFn  

 
4.1.5. Секционирование   аппаратов в   установке 

 
Необходимость секционирования обусловлена тем, что 

при параллельном соединении всех аппаратов велико отри-

цательное влияние концентрационной поляризации, а при 
последовательном соединении всех аппаратов чрезмерно 
велико гидравлическое сопротивление потоку разделяемого 
раствора. 

Проведем секционирование аппаратов в установке, т. е. 
определим число последовательно соединенных секций, в 
каждой из которых разделяемый раствор подается одно-
временно (параллельно) во все аппараты. 

При секционировании будем исходить из условий при-
мерного равенства средних скоростей разделяемого раство-
ра в каждом аппарате каждой секции и постоянства прини-
маемого снижения расхода по длине аппарата: 

                           const
n

LL
L

j

KjHj
j =

+
=

2
;                      (12) 

                                 const
L
L

q
Kj

Hj == ,                           (13) 

где LНj, LКj — соответственно начальный и конечный рас-
ход разделяемого раствора в j-й секции; nj — число аппара-
тов в j-й секции. 

Для удобства расчетов в выражении (12) используем 
вместо средней скорости средний массовый расход разде-
ляемого раствора в каждом аппарате j-й секции jL , по-
скольку плотность раствора в процессе концентрирования 
меняется незначительно, а сечение аппаратов постоянно. 

Представим расход раствора на выходе из секции как 
разницу между расходом раствора на входе в секцию и рас-
ходом фильтрата в секции (при этом расход фильтрата в 
каждом аппарате  LФ.а будем считать постоянным и равным 
значению расхода при средней проницаемости): 

                                jаФHjKj nLLL .−= .                         (14) 
Подставляя в соотношение (14) значение LKj   из вы-

ражения (13) и решая преобразованное уравнение  относи-
тельно   числа   аппаратов   в   j-й   секции получим: 
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                           аФHjj L
q

Ln ./)11( −= .                           (15) 

Выражение (15) определяет число аппаратов в каждой 
секции, отвечающее принятому значению q. Начальный рас-
ход разделяемого раствора в каждой секции, начиная со вто-
рой, равен конечному расходу в предыдущей секции: 

                                 )1( −= jKHj LL .                                  (16) 
Отсюда с учетом (13), зная расход исходного раствора 

LH, получим: 
                     1

)1( // −
− == j

HjKHj qLqLL .                        (17) 
Преобразуем выражение (15) с учетом соотношения 

(17): 

                      )/()11( .
1

аФ
j

Hj Lq
q

Ln −−= .                        (18) 

Тогда для первой секции: 

                            аФH L
q

Ln .1 /)11( −= .                           (19)  

Сравнивая соотношения (18) и (19), можно увидеть, 
что: 

                                    1
1 / −= j

j qnn .                               (20) 
Проверим справедливость условия (12), т. е. соблюде-

ние постоянства среднего расхода (скорости) в каждом ап-
парате каждой секции: 
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Отсюда видно,  что с учетом принятых допущений ус-
ловие  соблюдается. 

Для проведения операции секционирования не-
обходимо задаться допустимым снижением расхода по дли-
не аппарата q. Быстрое снижение расхода разделяемого рас-
твора при его течении по аппарату (вследствие убыли 

фильтрата) может приводить к осаждению на поверхности 
мембран взвешенных микрочастиц, что загрязняет мембра-
ны и ухудшает их характеристики. С другой стороны, не-
большое изменение расхода по длине аппарата возможно 
лишь при последовательном соединении всех аппаратов 
или же в случае чрезмерно большого числа секций, что 
приведет к значительному гидравлическому сопротивлению. 
Поэтому рекомендуется выбирать значение q в интервале 
1,1 ≤ q ≤ 1,6, руководствуясь следующим соотношением 
между К и q: 

 
K 1,5-2 3-4 5-7 8-12 13-20 >20 
q 1,1 1,2 1,3 1,4 1,5 1,6 

 
В нашем случае раствор концентрируется в 4 раза (К = 

4), поэтому примем q = 1,2.  Найдем LФ.а: 
23

. 1002,68,281009,2 −− ⋅=⋅⋅== aаФ FGL  кг/с. 
Определим по формуле (19) число аппаратов в первой 

секции: 

1544,15
1002,6

)2,1/11(56,5
21 ==

⋅
−

= −n . 

Далее, используя выражение (20), определяем число 
аппаратов в последующих секциях: 

n2 =15,44/1,2=12,9=13         n3 =15,44/1,22=10,7=11 
n4 =15,44/1,23=8,9=9           n5 =15,44/1,24=7,4=7 
n6 =15,44/1,25=6.2=6           n7 =15,44/1,26=5,2=5 
n8 =15,44/1,27=4,3=4           n9 =15,44/1,28=3,6=4 
Суммируя число аппаратов, замечаем, что: 

∑
=

=
8

1

70
j

jn ;                 ∑
=

=
9

1

74
j

jn , 

т. е. в случае 8 секций недостает одного аппарата до общего 
числа 71, а в случае 9 секций три аппарата становятся избы-
точными. Ограничимся восемью секциями, добавив один 
аппарат к первой секции. (Поскольку в первой секции уста-
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новлено больше всего аппаратов, то изменение их числа на 
единицу мало отразится на скоростях потоков. Если возник-
нет необходимость перераспределения двух и более аппара-
тов, следует добавлять или убавлять их пропорционально 
числу аппаратов в секциях.)  

На основании полученных данных имеем: 
 

№ секции 1 2 3 4 5 6 7 8 
Число аппа-
ратов в сек-
ции 

16 13 11 9 7 6 5 4 

 
4.1.6. Расчет   наблюдаемой   селективности мембран 

 
Наблюдаемую   селективность   рассчитываем  по фор-

муле: 

                            
И

ИU
ϕ
ϕ

βϕ
ϕ −

+=
− 1

lg
3,2

1lg ,                (22) 

где U — скорость движения раствора по направлению к 
мембране, вызванного отводом фильтрата; β — коэффици-
ент массоотдачи растворенного вещества от поверхности 
мембраны к ядру потока разделяемого раствора. 

Коэффициент массоотдачи β определяем из диф-
фузионного критерия Нуссельта Nu'. При расчетах будем 
считать канал, по которому движется разделяемый раствор, 
полым, т. е. пренебрежем влиянием сепарирующей сетки. 
При этом мы делаем ошибку в сторону занижения наблю-
даемой селективности, что обеспечивает некоторый запас 
селективности на возможные дефекты в мембране. 

Расчеты проведем для двух сечений: на входе исходно-
го раствора в аппараты первой секции и на выходе концен-
трата из аппаратов последней секции. 

Сечение на входе в первую секцию. Определим режим 
течения раствора. Скорость течения равна: 

115,0
161031004

56,5
3

1

=
⋅⋅⋅

== −nS
L

C

H
H ρ

ω  м/с. 

Значения плотности ρ, коэффициентов кинематиче-
ской вязкости ν и диффузии D определяем интерполяцией и 
экстраполяцией, пользуясь данными Приложения 2. 

Эквивалентный диаметр для кольцевого канала: 
                  33 101105,022 −− ⋅=⋅⋅== CЭd δ  м. 

Критерий Рейнольдса: 

                  126
10914,0
101115,0Re 6

3

=
⋅
⋅⋅

== −

−

H

ЭH
H

d
ν
ω

. 

Таким образом, в аппарате происходит ламинарное 
течение разделяемого раствора. Для нахождения Nu' в слу-
чае ламинарного потока в каналах умеренной длины можно 
использовать уравнение: 

                              1
1 )/rP(Re ldauN Э′=′ ,                   (23) 

где Pr'=ν/D — диффузионный критерий Прандтля; l — дли-
на канала; а1 — коэффициент, равный 2,24 для плоских ка-
налов и 1,95 — для трубчатых. 

Уравнение (23) справедливо при условии 
                          100 < Re Pr' dЭ/l < 5000.                     (24) 
Если это условие не соблюдается, следует исполь-

зовать другие критериальные уравнения. 
Для ламинарного режима и плоских мембран: 

при    ζ≤0,02           
)536,11ln(

4
3/1ζ+

′
=′

ePuN ; 

при    ζ>0,02           
)3/exp56ln(

4
ζζ −+

′
=′

ePuN ; 

где  ;
3

)(4 2

Эd
UleP

ω
ζ

′
=    .

D
Ud

eP Э=′  

Для турбулентного режима: 
при    Эdl /  > 60           3/14/3 )r(PRe04,0 ′=′uN . 
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Найдем произведение ldЭ /rPRe ′ , учитывая, что в 
данном случае длина канала равна длине одного модуля l = 
lМ: 

780
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10914,0rP 9

6

=
⋅
⋅

==′
−

−

H

H
H D

ν ; 

246
4,0

101780126rPRe
3

=
⋅

⋅=′
−

M

Э
HH l

d
. 

Следовательно, условия (24) соблюдаются. Тогда: 
0,1426,624,224624,2 3/1 =⋅=⋅=′НuN ; 
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Отсюда φН =0,953. 
Сечение на выходе концентрата из последней секции. 

Расход концентрата: 
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Отсюда φК =0,955. 
Таким образом, наблюдаемая селективность незначи-

тельно меняется в установке (от 0,953 на выходе в первую 
секцию до 0,955 на выходе из последней секции). Для по-
следующих расчетов будем использовать среднеарифмети-
ческое значение: 

954,0
2

955,0953,0
2

=
+

=
+

= KH ϕϕ
ϕ . 

Проверим пригодность выбранной мембраны. Для это-
го по формуле (8) определим концентрацию соли в фильт-
рате, используя полученное значение наблюдаемой селек-
тивности: 

000680,0
41

41008,0
954,0
1

954,0
954,01

2 =

−

−
=

−

−
−

x  кг соли/кг раствора. 

По формуле  найдем расход фильтрата: 

26,4)41(56,5 954,0
1

=−=
−

ФL  кг/с. 
Потери соли с фильтратом: 

0029,0000680,026,42 =⋅=xLФ  кг/с. 
Потери в процентах составляют 

(0,0029/0,0445)100=6,53%, что меньше допустимых 10%, 
поэтому нет необходимости перехода к более селективным 
мембранам. 
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4.1.7. Уточненный расчет повехности мембран 
 

Проверим расчет проницаемости по формуле (10) c 
учетом осмотического давления раствора у поверхности 
мембраны и фильтрата. Необходимые для расчета концен-
трации х3 и  х2 найдем следующим путем. Согласно опреде-
лению: 

1

21

x
xx −

=ϕ ;                             
3

23

x
xx

И
−

=ϕ . 

Отсюда для каждого поперечного сечения можно запи-
сать: 

312 )1()1( хxx Иϕϕ −=−=  или )1/(23 Ихx ϕ−= . 
Рассмотрим два крайних сечения. 
Сечение на входе в аппараты первой секции: 

000368,0008,0)954,01()1( 12 =−=−= HH xx ϕ кгсоли/кг 
раствора 

По графику (рис.4) находим: 
52,03 =Hπ  МПа;                 02,02 =Hπ  МПа; 
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 кг/(м2ּс) 
Сечение на выходе из аппаратов последней секции: 

00147,0032,0)954,01()1( 12 =−=−= KK xx ϕ кг соли/кг рас-
твора. 
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1
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И
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ϕ
 кг соли/кг раствора; 

24,23 =Kπ  МПа;                 09,02 =Kπ  МПа; 

33 1058,1
5

09,024,211078,2 −− ⋅=





 −
−⋅=KG  кг/(м2ּс). 

Выразим проницаемость в виде функции от концен-
трации раствора по уравнению: 

                                  1cxGG O −= .                               (25) 
Здесь с – константа для данной системы. Найдем зна-

чение с для крайних сечений: 
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Разница между полученными значениями, выраженная 
в процентах, составляет: 

%67,6100
0375,0

035,00375,0100 =
−

=
−

K

HK

c
cc . 

Это расхождение невелико, поэтому уравнение (25) 
применимо ко всей установке при использовании средне-
арифметического значения с: 

0362,0
2

0375,0035,0
2

=
+

=
+

= KH cc
c . 

Тогда проницаемость G =0,00278-0,0362x1. 
Рабочую поверхность мембран  следует определить по 

формуле: 

                       ∫
−

= +
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H

x

x
O

HH

cxGx

dxxLF
1

1 )( 1

1

1

1
/1

1

ϕ
ϕ

ϕ

ϕ
.             (26) 

Если бы уравнение (25) не было применимо во всем 
диапазоне концентраций (т.е. если бы разница между сН  и  
сК превысила бы 20%), то следовательно бы разбить интер-
вал от х1Н    до  х1К  произвольно на нескольких частей, найти 
для каждой части среднее значение с и рассчитать рабочую 
поверхность каждой части отдельно. 

Значение интеграла в формуле (26) находят методом 
графического или численного интегрирования. Если селек-
тивность φ>0,9, то с достаточной для практики точностью 
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можно использовать аналитические решения уравнения 
(XII.21), получаемое при φ=1: 


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


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G
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1111

11 11
)(
)(

lg3,2 .  (27) 

В нашем случае φ =0,954>0,9, поэтому воспользуемся 
уравнением (27): 
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=−+  м2. 

Расхождение со значением, полученным в первом при-
ближении, составляет: 

%37,8100
1875

18752032
=

− . 

Полученная разница не превышает 10% , поэтому пе-
рерасчет не делаем. Если бы расхождение превысило 10%, 
необходимо было бы заново определить число аппаратов, 
провести секционирование и расчет наблюдаемой селектив-
ности, определить рабочую поверхность мембран и сопоста-
вить ее с полученной в предыдущем расчете. 

 
4.1.8 Расчет гидравлического сопротивления 

 
Гидравлическое сопротивление необходимо рассчитать 

для определения абсолютного давления в аппаратах обрат-
ного осмоса (значение которого требуется при механических 
расчетах) и для определения потребного напора насоса. 

Развиваемое насосом давление ∆pН  расходуется на 
создание перепада рабочего давления через мембрану, пре-
одоление гидравлического сопротивления потоку разделяе-
мого раствора в аппаратах и потоку фильтрата в дренажах, а 

также на компенсацию потерь давления на трение и мест-
ные сопротивления в трубопроводах и арматуре и  подъем 
раствора на геометрическую разницу  высот установки ап-
парата и насоса. Последние составляющие в установках об-
ратного осмоса пренебрежимо малы  по сравнению с тремя 
первыми,  поэтому расчеты можно вести по уравнению: 

                         ДaH pppp ∆+∆+∆=∆ ,                       (28) 
где ∆p – перепад рабочего давления через мембрану;  ∆pа , 
∆pД – гидравлическое сопротивление соответственно пото-
кам раствора и фильтрата. 

Гидравлическое сопротивление при течении жидкости 
в каналах, образованных сетками-сепараторами и дренаж-
ным слоем, можно определять по формулам: 

                            1. ζКПa pp ∆=∆ ;                                 (29)        
                            2. ζКПД pp ∆=∆ ,                                (30) 

где  ∆pП.К – гидравлическое сопротивление полых каналов; 
ζ1  и  ζ2 – коэффициенты, зависящие от вида сепарирующей 
сетки и дренажного материала. Обычно ζ1 =5-10, ζ2 =100-
200. 

Значения  ∆pП.К определяют на основе общего выра-
жения: 

                                  
2

2

.
ρωλ

Э
КП d

lp =∆ .                    (31) 

В ламинарном режиме течения в кольцевых и плоских 
щелевых каналах λ=96/Re (см. с.9), тогда 

          2

22

. 48
2

96
2Re

96

ЭЭЭЭ
КП d

l
dd

l
d
lp ωνρ

ω
ρωνρω

==⋅⋅=∆ .  (32) 

Определение ∆pа. Раствор течет от первой до послед-
ней секции в каналах кольцевого сечения вдоль оси аппара-
тов. Общая длина каналов l  равна произведению длины 
модуля, числа модулей в аппарате и числа секций: l 
=0,4ּ6ּ8=19,2 м. 

Поскольку скорость, плотность и вязкость раствора 
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мало меняются от первой к последней секции, подставить в 
формулу (32) среднеарифметические значения этих пара-
метров на входе в первую секцию и на выходе из последней: 
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1108,02,19101410935,048 6
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. =
⋅

⋅⋅⋅⋅
=∆ −

−

КПp  МПа. 

Примем ζ1 =7. Тогда  ∆pа=0,096ּ7=0,67 МПа. 
Определение ∆ρД. Фильтрат проходит в каналах, обра-

зованных дренажным слоем, причем его скорость изменяет-
ся от нуля на внешней поверхности элемента (спирали) до 
максимального значения при входе в фильтратоотводящую 
трубку. Общая длина канала lП, ширина lМ. 

Поскольку дренажный материал характеризуется зна-
чительно большими порами, чем подложка под мембраны, 
то его сопротивление во много раз меньше, и можно считать, 
что фильтрат течет только по каналу, образованному дре-
нажным слоем (δД=0,4 мм). 

Эквивалентный диаметр (в пересчете на полый канал) 
равен:  

dЭ =2δД=0,8ּ10-3 м. 
Перепад давления в произвольном сечении на участке 

бесконечно малой длины для  полого канала составит: 

                                     dl
d

dp
Э
248νρω= .                          (33) 

Скорость в произвольном сечении связана с длиной ка-
нала следующим образом: 

                                   
ДМД

М Gl
l

llG
ρδρδ

ω 22
== ,                    (34) 

где  2lМl – поверхность мембраны от внешней поверхности 
спирали до произвольного сечения на расстоянии l; δДlМ – 
площадь поперечного сечения канала. 

Подставим выражение (34) в соотношение (33): 
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ЭДЭ
32 192248 ν
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== . 

Проинтегрируем левую часть от 0 до ∆pП.К, а правую – 
от 0 до lП: 
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Проведем расчет по формуле (35), используя средне-
арифметическое значение проницаемости в установке: 
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Примем ζ2= 150. Тогда ∆pД =344ּ150=51600 Па = 0,052  
МПа. 

Определим давление, которое должен развивать насос, 
по формуле (28). С учетом сделанных допущений это дав-
ление равно давлению на входе в аппараты обратного осмо-
са, т.е. является максимальным рабочим давлением: 

722,5052,067,05 =++=∆ Hp   МПа. 
Напор насоса (при плотности исходного раствора ρН ) 

равен: 

580
81,91004

10722,5 6

=
⋅
⋅

=
∆

=
g

pH
H

H

ρ
  м. 

На основе полученных данных подбираем насос по 
методике, изложенной в главе I [1]. 
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4.2. Расчет   установки с   применением   

 ультрафильтрации 
 

В данном разделе рассматривается установка для 
концентрирования растворов высокомолекулярных со-
единений (ВМС) с применением ультрафильтрации, концен-
трирование растворов ВМС путем выпаривания обычно 
неэффективно вследствие разрушения ВМС (особенно 
биохимических препаратов). Применение ультрафильтра-
ции позволяет довести концентрацию ВМС до уровня, при 
котором возможно непосредственное использование рас-
твора в технологическом процессе или извлечение из него 
ВМС другими методами разделения. 

Технологическая схема приведена на рисунке 6. Разбав-
ленный раствор ВМС, содержащий 5-10 % неорганической со-
ли, из емкости 1 насосом 2 подается на песчаный фильтр 3, где 
очищается от взвесей твердых частиц. Очищенный раствор 
насосом высокого давления 4 подается в аппарат ультрафильт-
рации 5, (концентрируется до заданной концентрации 
высокомолекулярнoro   соединения).   Фильтрат  собирается   в   
промежуточной емкости 6, откуда насосом 7 подается в тепло-
обменник 8. Здесь он подогревается и направляется в выпар-
ной аппарат 9, работающий под небольшим  избыточным  
давлением.    

В выпарном аппарате концентрация неорганической со-
ли в фильтрате доводится до требуемого значения. Упарен-
ный раствор стекает в емкость   10. 

Концентрат из аппарата ультрафильтрации возвраща-
ется в технологический процесс. Вторичный пар из выпарного 
аппарата 9 направляется для обогрева других производствен-
ных аппаратов, в том числе теплообменника 8. 

 

 
 

Рис.  6.    Технологическая    схема    установки и концентрирования   
растворов   с   применением ультрафильтрации: 

1-емкость; 2 - насос; 3 - фильтр; 4 - насос высокого  дав-
ления; 5 - аппарат ультрафильтрации; 6 - промежуточная  
емкость; 7 - насос; 8 - теплообменник; 9 - выпарной  

аппарат; 10 - емкость для упаренного раствора 
 
Задание на проектирование. Спроектировать уста-

новку для концентрирования 0,2 кг/с водного раствора  
ацилазы  от концентрации  0,015 % (масс .) до  0,15 % 
(масс). В растворе  содержится  5,5 % NaCI. Концен-
трирование ацилазы осуществить ультрафильтрацией. 
Содержание ацилазы в фильтрате не должно превышать 
0,003 % (масс). Фильтрат сконцентрировать в выпарном 
аппарате до концентрации 25 % (масс.) NaCI. Рабочие 
условия в ступенях даны ниже. 

Ступень ультрафильтрации: 
тип аппарата — с плоскопараллельной укладкой 

мембран; 
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мембрана — ацетатцеллюлозная; 
перепад    рабочего    давления    через    мембрану 

— 0,2 МПа;  
рабочая   температура — 25 °С. 
Ступень выпаривания: 
тип аппарата — с направленной естественной цирку-

ляцией; давление в аппарате — 0,2 МПа. 
 

4.2.1.  Выбор   мембраны 
 

Характеристики некоторых ультрафильтрационных 
мембран, выпущенных в СССР (при Ар = 0,1 — 0,3 МПа 
и t = 20—25 °С), представлены ниже: 

Тип мембраны                                  УАМ-50       УАМ-100      
УАМ-150 
Средний диаметр пор dnop, нм               5               10                      
15 
Константа   проницаемости  
по чистой воде А, 102 кг/(м2 . с. МПа)   0,33             1,7        
5,0 

Тип мембраны                                      УАМ-200     УАМ-300 
Средний диаметр пор dnop. нм               20                  30 
Константа   проницаемости  
по чистой воде А, 102 кг/(м2 . с. МПа)      7,5              13,4 

Рассчитаем истинную селективность мембран фи по 
ацилазе, используя приведенные данные о размерах пор в 
мембранах и о размерах молекул некоторых ВМС (при 
температуре 20—25 °С). 

Обратимся к графику зависимости селективности 
мембран по глобулярным ВМС от соотношения диамет-
ров молекул и пор в мембранах (рис.7). 

 

 
Рис. 7. Зависимость селективности мембран  

по глобулярным   высокомолекулярным  соединениям    
от  соотношения  диаметров молекул и пор в мембранах 

                                                                                                Таблица 

Наименование ВМС 
Молеку-
лярная 
масса 

Диаметр 
молекулы

нм 

Коэффициент 
диффузии в воде 

D см /10 211  
Яичный альбумин  
Сыворочэчный   альбумин 
Ацилаза (фермент)  

2γ -6-глобулин  
Каталаза (фермент) 

45 000 
66 000 
76 500 

160 000
246 000

4,9 
6,4 
7,0 

9,5 
10,4 

7,8 
6,1 
7 

3,8 
4,1 

График построен для интервала селективностей, 
которые обычно удовлетворяют предъявляемым тре-
бованиям к качеству разделения, что соответствует отно-
шению 5,0/ >пормол dd . Определим отношение пормол dd /  
для различных ультрафильтрационных мембран. 

Тип мембраны               УАМ-50     УAM-100       УAM-150  
Отношение пормол dd /   7/5-1,4      7/10=0,7     7/15= 0,467 

37 36 



Тип мембраны                 УАМ-200        УАМ-300 
Отношение пормол dd /   7/20 = 0,35  7/30 = 0,233 

Условию 5,0/ >пормол dd  отвечают мембраны УАМ-90 
и УАМ-100. 

Начнем расчет с более производительной мем-
браны— УАМ-100. Из графика находим фи = 0,999. При-
няв в первом приближении, что наблюдаемая селектив-
ность ф равна истинной, определим концентрацию раство-
ренного вещества в фильтрате по формуле (8). 

Степень концентрирования 
10015,0/15,0/ 11 === HK XXK .  

Тогда,       
74

2 10*67,3
999,0/1101

999,0/)999,01(10110*5,1 −− =
−−
−−−

=X кг  ацила -

зы /кг  раствора ,  или 3,67 х 10-5%. Полученное значе-
ние меньше допустимого (0,003 %), поэтому для дальней-
ших расчетов выбираем мембрану УАМ-100. 

 
4.2.2.  Приближенный   расчет   рабочей поверхности   

мембран 
 

Рабочая поверхность мембран зависит от расхода 
фильтрата и проницаемости мембраны. Определим прони-
цаемость по чистой воде, пользуясь приведенными выше 
данными о константах проницаемости. Для мембраны 
УАМ-100 А= 1,7. 10-2 кг/(м2 . с . МПа). Тогда при рабочем 
давлении 0,2 МПа проницаемость по чистой воде соста-
вит: 

)/(10*4.32.0*10*7.1 232
0 смкгpAG −− ==∆= .  

Для перехода от этой величины к проницаемости 
в рабочих условиях следует учесть, что осмотические 
давления неконцентрированных растворов ВМС пре-
небрежимо малы. Селективность ультрафильтра ционных 
мембран по неорганическим солям близка к нулю, по-

этому осмотическое давление фильтрата равно осмоти-
ческому давлению исходного раствора, и последнее так-
же не сказывается на проницаемости. Основным факто-
ром, снижающим проницаемость, является повышение 
вязкости, определяемое концентрацией соли, которая 
значительно превышает концентрацию ВМС. 

Течение растворов через поры ультрафильтра-
ционных мембран подчиняется закону Пуазейля, поэтому 
проницаемость обратно пропорциональна динамической 
вязкости. 

Из Приложения 2 находим, что коэффициент ки-
нематической вязкости 5,5%-ного раствора NaCl при t 
= 25 °С составляет v = 0,944-10-6 м2/с, плотность раство-
ра р = 1036 кг/м3. Отсюда коэффициент динамической 
вязкости равен: 

000978,01036*10*944,0 6 === −νρµ  кг/(м*с). 
Вязкость   воды   при   той   же   температуре 0µ  = 

0,000894 кг/(м*с).  
Тогда 

330
0 10*11,3

000978,0
000894,010*4,3 −− ===

µ
µGG  )/( 2смкг . 

Поскольку в процессе концентрирования ВМС кон-
центрация NaCl, определяющая вязкость раствора, не 
изменяется, полученная проницаемость может быть при-
нята постоянной для любого сечения аппарата. 

Определим расход фильтрата по формуле (9), считая 
в первом приближении, что наблюдаемая селективность 
равна истинной: 

18,0)101(2,0)1( 999.0/1/1 =−=−= −− ϕKLL HФ кг/с. 
 Рабочая поверхность мембраны: 

8,5710*11,3/18,0/ 3 === −GLF Ф м2 
Расход   концентрата   (понадобится   в   дальней-

шем) равен: 
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02.0=−= ФHK LLL кг/с. 
 

4.2.3. Выбор   аппарата 
 

Среди аппаратов с плоскопараллельной укладкой 
мембран (типа «фильтр-пресс»), которые находят наиболь-
шее применение в установках малой производительности, 
предпочтение следует отдать  «бескорпусным» аппаратам. 
Такие аппараты не имеют массивного корпуса, рассчитан-
ного на работу при высоких давлениях, благодаря чему 
снижается металлоемкость и достигается относительно 
высокая удельная поверхность мембран. Одна из конструк-
ций изображена на рисунке 8. 

Аппарат представляет собой вертикальную колонну, 
состоящую из ряда секций, стянутых во фланцах 3 с по-
мощью шпилек 1 и гаек 2. Каждая секция представляет 
собой пакет мембранных элементов 6, чередующихся с уп-
лотнительными прокладками 5. Пакет уложен в цилиндри-
ческую обечайку 4. Прокладки 5 обеспечивают герметич-
ность секции и при обжатии шпильками вследствие сил 
трения передают усилие рабочего давления на дренажный 
материал (именно этот эффект позволяет в данной конст-
рукции обойтись без специального прочного корпуса). 
Между элементами располагаются сетки-сепараторы, пре-
дотвращающие соприкосновение элементов, улучшающие 
гидродинамические условия процесса и создающие каналы 
для протекания   разделяемого   раствора. 

Переточные отверстия всех мембранных элементов 
секции совпадают, образуя коллекторы для входа раство-
ра в секцию, распределения его между мембранными 
элементами и выхода в следующую секцию. Число мем-
бранных элементов в каждой последующей секции по 
ходу раствора в аппарате уменьшается, что обеспечивает 
необходимую скорость раствора в любом межмембранном 
канале. 

Мембранный   элемент   (см. рис. 8)  состоит  из  
двух мембран 7, уложенных на подложки из мелкопо-
ристого материала, между которыми размещается дре-
нажный материал 10. Для предотвращения вдавливания 
мембран и подложек в дренажный материал в зоне обжа-
тия между подложками и дренажом располагаются 
кольца 9 из тонкого жесткого материала. В области 
переточных отверстий мембраны,  расположенные по 
обе стороны дренажного слоя, приклеиваются одна к 
другой.  

 
Рис.6. Схема устройства аппарата с плоскопараллельной 

укладкой мембран 
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Исходный раствор поступает в аппарат через шту-

цер нижнего фланца и последовательно проходит все сек-
ции. Сконцентрированный раствор уходит через штуцер 
верхнего фланца. В каждой секции раствор движется па-
раллельными потоками по всем межмембранным каналам. 
Пройдя вдоль мембран, раствор собирается в выходном 
коллекторе секции и поступает во входной шор следующей 
секции. Фильтрат уходит через дренажные сетки сливает-
ся   через  отводные  патрубки. 

Диаметр аппарата определяется шириной выпус-
каемого мембранного полотна 0,45 м. Переменными вели-
чинами могут быть толщина сетки-сепаратора дренажного 
слоя (составленного из собственно дренажного материала 
и двух подложек), а также число секций. 

При уменьшении  толщины   сетки-сепаратора   и 
дренажного  слоя   повышается   компактность   установки,  
но   растет   гидравлическое   сопротивление. Для  после-
дующих расчетов примем следующие значения:  бс = 0,5   
мм,   бп = 1,0   мм   (бс —толщина сепарирующей сетки, 
бп — толщина пакета, составного из двух мембран и 
дренажного слоя). Диаметр рабочей части мембраны ра-
вен общему диаметру за вычетом удвоенной ширины 
прокладочноro кольца. Примем ширину кольца равной 
0,025 м. Тогда  диаметр   мембраны   dM = 0,45- 2*0,025 
=0,4 м. 

Рабочая поверхность одного элемента, состоящего из 
двух мембран, равна: 

222
22

25,0)2,0*24,0(*785,0*2)
4

2
4

(2 м
ddF перM

a =−=−=
ππ , 

где dпер  =0,02 м— диаметр  переточного  отверстия. 
Общее число элементов в аппарате:  

23125,0/8,57/ === aFFn . 

Проведем секционирование аппарата, исходя из необ-
ходимости обеспечить примерно одинаковый расход разде-
ляемого раствора во всех сечениях аппарата. В отличие от 
рассмотренной выше установки с рулонными аппаратами 
(см. раздел 4.1.5), в данном случае число каналов, по кото-
рым проходит разделяемый раствор, не равно числу эле-
ментов, поэтому удовлетворить одновременно условиям 
(12) и (13) невозможно, и необходим иной подход к сек-
ционированию. 

Пусть LHI, LKi — расход разделяемого  раствора соот-
ветственно на входе в i-ю секцию и на выходе из нее 
(i=1,2,…m, где m - число секций в аппарате); Li — средний 
расход разделяемого раствора в канале, образованном дву-
мя соседними элементами i-й секции; ni - число элементов в 
i-й секции; Lф.э. - расход фильтрата на одном элементе, q = L 
нilLKi -  величина, определяющая допустимое изменение 
расхода по длине каждой секции. 

Выразим расход раствора на выходе из секции как раз-
ницу между расходом на входе в секцию и расходом фильт-
рата в секции: 

                                       iэфHiKi nLLL ⋅−= . .                  (36) 
Представим величину LKi в виде: 
                                           qLL HiKi /= .                       (37) 
Приравнивая выражения (36) и (37), находим число 

элементов: 

                     
ЭФ

Hi

i L
q

L
n

,

)11( −
= .                     (38) 

Соотношение (38) определяет число элементов в каж-
дой секции, отвечающее допустимой величине q. Преобра-
зуем это соотношение, учитывая, что начальный расход в 
каждой секции, начиная со второй, равен конечному расхо-
ду в предыдущей секции: 
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                                           .)1( −= ikHi LL                           (39) 
Отсюда c учетом  соотношения  исходного раствора Lн , 

получим: 
                                 .// 1

)1(
−

− == i
HiHHi qLqLL               (40) 

Подставляя выражение (40) в уравнение (38), получим: 

                                       .)/11(

.
1

ЭФ
i

H
i Lq

qLn −

−
=                 (41)                                                          

Тогда для первой секции: 
                                     ./)/11( .1 ЭФH LqLn −=                (42)   
С учетом последнего перепишем соотношение (41) в 

виде 
                                        ./ 1

1
−= i

i qnn                             (43) 
Рассмотрим, как соотносятся расходы раствора в пер-

вой и последней секциях. Средний расход раствора в  каж-
дом канале i-й секции  можно выразить в виде 

            )1(2
)/11(

)1(2)1(2
/

+
+

=
+

+
=

+
+

=
i

Hi

i

qKiHi

i

KiHi
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или в виде  

                        ,
)1(2
)1(

)1(2 +
+

=
+

+
=

i

Ki

i

KiKiq
i n

qL
n

LL
L                   (44а) 

где )1( +in - число каналов в i-й секции, по которым прохо-
дит разделяемый раствор.  

Из уравнения (44) имеем : 
для первой секции:                     для последней секции: 

         ;
)1(2

)/11(
1 +

+
=

i

Hi

n
qLL                         .

)1(2
)/11(

1 +
+

= −
т

т
H

т nq
qLL                                                                                                                       

Отношение средних расходов с учетом соотношения 
(43) будет равно: 
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Уравнение (45) определяет соотношение расходов в 
крайних секциях, отвечающее принятому значению q. Ана-
лиз этого уравнения показывает: чем меньше q, тем больше 
соотношение расходов, поэтому снижая q и тем самым 
уменьшая степень изменения расхода по длине каждой сек-
ции, мы одновременно увеличиваем неравномерность рас-
ходов между секциями. 

С целью выбора оптимального значения q проведем 
несколько вариантов секционирования, задаваясь   различ-
ными   q. 

Расход фильтрата на одном элементе равен: 
00078,0231/18,0/. === nLL ФЭФ   кг/с. 

Примем q = 1,6. Тогда из соотношения (42) найдем 

962,96
00078,0

)6,1/11(2,0
1 ==

−
=n . 

Из соотношения (43): 
;386,376,1/2,96 2

3 ===n
.245,236,1/2,96 3

4 ===n  
 

           Суммируя число элементов, получим: 

.2321524386096
5

1
1∑

=

=++++=
i

n  

Полученное значение на единицу больше имеющегося 
числа элементов (n=232). По причинам, указанным ранее, 
вычтем один избыточный элемент из первой секции, т. е. 
примем п1 = 95. 

Рассчитаем по формуле (45) соотношение расходов: 

.058,1
96

56,101
96

56,695
195
6,195 4

5

1 ==
+

=
+

+
=

L
L  

Примем q=1,4. Тогда 

;735,73
00078,0

)4,1/11(2,0
1 ==

−
=n     ;535,524,1/5,732 ===n  

;606,1/2,962 ==n

45 44 

;157,146,1/2,96 4
5 ===n

(44) 



;375,374,1/5,73 2
3 ===n          ;278,264,1/5,73 3

4 ===n            
;192,194,1/5,73 4

5 ===n           ;146,134,1/5,73 5
6 ===n  

;107,94,1/5,73 6
7 ===n   .233
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1
∑
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i
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Вычтем один избыточный элемент из первой секции и 
один — из второй, т. е. примем nг = 72, n2 = 52. Тогда 

.090,1
73

52,79
172
4,172 6

5
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+
=

L
L  

Примем q=12, тогда 

;43
00078,0

)2,1/11(2,0
1 =

−
=n             ;368,352,1/432 ===n  

;309,292,1/43 2
3 ===n           ;259,242,1/43 3

4 ===n  
;218,202,1/43 4

5 ===n           ;186,172,1/43 5
6 ===n  

;144,142,1/43 6
7 ===n            ;122,1/43 7

8 ==n  
;102,1/43 8

9 ==n                     ;83,82,1/43 9
10 ===n  

;79,62,1/43 10
11 ===n             ;68,52,1/43 11

12 ===n  

.230
12

1
∑
=

=
i

in  

Добавим один недостающий элемент к первой секции, 
т. е. примем n1 = 44. Тогда 

.142,1
45

42,51
144
2,144 11

12

1 ==
+

+
=

L
L  

Примем q=1,1. Получим: 

;233,23
00078,0

)1,1/11(2,0
1 ==

−
=n     ;212,211,1/3,232 ===n  

;193,191,1/3,23 2
3 ===n          ;175,171,1/3,23 3

4 ===n  
;169,151,1/3,23 4

5 ===n          ;144,14112/3,23 5
6 ===n  

;131,131,1/233 6
7 ===n           ;121,1/3,23 7

8 ==n  

;119,101,1/3,23 8
9 ===n          ;109,91,1/3,23 9

10 ===n  
;91,1/3,23 10

11 ==n                   ;68,52,1/43 11
12 ===n  

;74,71,1/3,23 12
13 ===n           ;77,61,1/3,23 13

14 ===n  
;61,61,1/3,23 14

15 ===n            ;66,51,1/3,23 15
16 ===n  

;51,51,1/3,23 16
17 ===n            ;56,41,1/3,23 17

18 ===n  
;42,41,1/3,23 18

19 ===n           ;48,31,1/3,23 19
20 ===n  

;35,31,1/3,23 20
21 ===n           ;31,31,1/3,23 21

22 ===n              
;38,21,1/3,23 22

23 ===n           ;36,21,1/3,23 23
24 ===n    

;24,21,1/3,23 24
25 ===n            ;231

25

1
∑
=

=
i

in  

.370,1
24

84,32
123
1,123 24

25

1 ==
+

+
=

L
L  

 
Таким образом, получаем: 
q                                        1,6       1,4       1,2       1,1 
т                                         5          7         12        25  

тLL /1                              1,058   1,090   1,142   1,370 
На основе этих данных строим график зависимости 

отношения тLL /1  и числа секций  от q (рис. 9). 
Из рисунка 9 можно видеть, что с увеличением q от-

ношение расходов и число секций сначала быстро снижа-
ются, а затем в интервале q = 1,15—1,20 на кривых наблю-
дается перегиб, и снижение становится замедленным. 

Построив на графике диагональ, можно увидеть, что 
при q = 1,17 отношение qLL т =/1 , т. е. при этом значении q 
снижение расхода по длине каждой секции равно снижению 
среднего расхода от первой до последней секции. Исходя из 
примерного равенства расходов в каждом канале каждой 

46 47 



секции, это значение можно было бы взять в качестве рабо-
чего. 

 
Рис. 9. Зависимость отношения расходов и числа секций 

 от параметров q 
 
Однако следует учитывать, что по мере концентриро-

вания раствора в нем одновременно увеличивается содержа-
ние взвешенных частиц, практически всегда имеющихся в 
технологических растворах, даже подвергнутых   предвари-
тельному фильтрованию. Это может привести к ускоренно-
му загрязнению мембран в последних секциях,  сопровож-
дающемуся снижением проницаемости и селективности. 
Уменьшение расхода от первой к последней секции способ-
ствует этому нежелательному процессу. Кроме того, сниже-
ние сопровождается увеличением числа секций, что услож-
няет конструкцию аппарата. В связи с этим целесообразно 
выбрать в качестве рабочего значение большее, чем 1,17. 
Примем для дальнейших расчетов q — 1,4. Для этого значе-

ния было получено следующее распределение элементов по 
секциям: 
№ секции…………………….………….  1    2    3    4    5    6    
7 
число элементов в секции…………….. 72  52  37  27  19  14  
10 

Проверим точность расчетов, определив средние рас-
ходы в  каналах первой и последней секций по формулам 
(44) и (44а): 

00235,0
)172(2

)4,1/11(2,0
)1(2

)/11(
=

+
+

=
+
+

=
i

H
i n

qLL    

00218,0
)110(2

)14,1(02,0
)1(2
)1(

7 =
+
+

=
+
+

=
i

K

n
qLL    

Тогда 
.077,100218,0/00235,0/ 71 ==LL  

Найдем отклонение этого значения от полученного в 
расчетах значения 1,09: 

%.2,1100
077,1

077,1090,1
=

−  

Такую сходимость следует признать удовлетвори-
тельной, поскольку в расчетах число элементов в секциях 
округлялось до целых единиц. 

 
4.2.4. Расчет   наблюдаемой селективности   мембран 

 
Наблюдаемую селективность рассчитаем по формуле 

(22). Расчеты проведем для крайних секций  — первой   и   
седьмой.   При   течении   раствора между круговыми эле-
ментами, скорость меняется от максимальной (в областях 
входа и выхода) до минимальной (B средней части элемен-
та). Среднюю ширину кругового сечения найдем, разделив 
площадь цемента на длину пути раствора, которую примем 
равной диаметру элемента: 

кг/с; 

кг/с. 

48 49 



314,04,0*785,0785,04/2

==== M
M

M d
d

db π     м. 

Средняя скорость в первой секции равна: 

0144,0
314,0*10*5,0*1036

00235,0
3

1
1 === −b

L

Cρδ
ω   м/с; 

310*12 −== CЭd δ  м; 

.3,15
10*944,0

10*1*0144,0Re 6

3
1

1 === −

−

ν
ω Эd  

Проверим соблюдение условия (24): 

;10*35,1
10*7

10*944,0rP 4
11

6

===′ −

−

D
ν  

.516)4,0/10*1(10*35,1*3,15/rPRe 34
1 ==′ −ldЭ  

Следовательно, условие   (24) соблюдается, и расчеты 
uN ′  можно вести по формуле (23). 

  ;0,18513*24,2 3/1
1 ==′uN  

6
3

11
1

1 10*26,1
10*1

10*7*0,18 −
−

−

==
′

=
Эd
DuNβ  м/с; 

6
3

10*3
1036

10*11,3 −
−

===
P
GU  м/с; 

.
999,0

999,01lg
10*26,1*3,2

10*31lg 6

6

1

1 −
+=

−
−

−

ϕ
ϕ  

Отсюда 9892,01 =ϕ  
Средняя скорость в седьмой секции: 

0134,00314,0*
10*5,0*1036

00218,0
3

7
7 == −b

L

Cρδ
ω  м/с; 

;2,14
10*944,0

10*1*0134,0Re 6

3

7 == −

−

 

;480
4,0

10*1*10*35,1*2,14/rPRe
3

4
7

−

=′ ldЭ  

;5,17480*24,2 3/1
7 ==′uN  

6
3

11

7 10*23,1
10*1

10*7*5,17 −
−

−

=′β   м/с; 

.
999,0

999,01lg
10*23,1*3,2

10*31lg 6

6

7

7 −
+=

−
−

−

ϕ
ϕ  

Отсюда 9886,07 =ϕ . 
Селективность секций мало отличается, поэтому для 

последующих расчетов используем среднеарифметическое 
значение: 

.9889,0
2

9886,09892,0
10*23,1*3,2

10*3
2 6

6
71 =

+
+=

−
= −

−ϕϕϕ  

Проверка пригодности выбранной мембраны. 
Определяем по формуле (8) концентрацию ацилазы в 

фильтрате, используя полученное значение наблюдаемой 
селективности: 

6
9889.0/1

9889.0/)9889.01(
4

2 10*24,4
101

10110*5,1 −
−

−−
− =

−
−

==x кг ацила-

зы/кг раствора 41024,4 −⋅ % 
Это значение меньше допустимого, равного 310*3 − %, 

поэтому нет необходимости перехода к мембране с боль-
шей селективностью. 

 
4.2.5. Уточненный   расчет   поверхности мембран 

 
Определим расход фильтрата по формуле (9), исполь-

зуя полученное значение наблюдаемой селективности: 

1805,0)101(2,0 9889.0/1 =−= −
фL   

5810*11,3/1805,0/ 3−== GLF ф  2м . 

кг/с;
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Это значение практически не отличается от площади 
57,8 2м , полученной в первом приближении, поэтому пере-
расчета не делаем. 

 
4.2.6. Расчет   гидравлического сопротивления 

 
Для определения давления, которое должен развивать 

насос, используем соотношение (28), а гидравлическое со-
противление потокам раствора и фильтрата определяем по 
формулам (29) и (30) с учетом (32).  

Определение ∆ра. Общая длина канала, по которому 
проходит разделяемый раствор, равна произведению диа-
метра элемента на число секций: t = 0,4*7 = 2,8 м. 

Поскольку скорость течения мало меняется от первой 
секции к последней, используем в расчетах среднеарифме-
тическое значение скорости: 

0139,0
2

0134,00144,0
2

71 =
+

=
−

=
ωω

ω  м/с. 

Тогда 

1850
10*1

0139,0*8,2*1036*10*944,04848 6

6

2.. ==∆ −

−

Э
КП d

lp ωνρ  Па. 

Примем 1ξ = 7. Тогда ∆ра = 1850*7 = 12950 Па = 1,295-
10-2 МПа. 

Определение ∆рД. Скорость фильтрата в дренажном 
слое меняется от нуля в центре элемента до максимальной 
на окружности элемента. Общая длина канала, по которому 
проходит фильтрат, равна радиусу элемента:  

2,02/ === MM drl м. 
Перепад давления в произвольном сечении на расстоя-

нии r от центра элемента на участке бесконечно малой дли-
ны dr составит: 

.48 2 dr
d

dp
Э

νρω
=  

Скорость на расстоянии r от центра элемента связана с 
величиной r следующим образом: 

,
2
2 2

Д

r

Д

G
r
rG

ρδδπρ
πω ==  

где 2πr2 — поверхность мембраны от центра элемента до 
произвольного сечения на расстоянии r; 2πrσД     - площадь  
поперечного сечения канала на расстоянии rот центра эле-
мента. 

Подставим   выражение    (47)    в   уравнение (46), 
учитывая, что ДЭd δ2= : 

.96248 32 rdr
d
Gdr

d
Grdp

ЭЭ

ν
ρ

νρ
==  

Проинтегрируем левую часть от 0 до ∆pп.к. ,а правую 
— от 0 до rм: 

.96
0

3
0

..

∫∫ =
∆ MКП r

Э

p

rdr
d
Gdp ν  

Получим: 

                         2

22

3.. 12
2

*96
Э

MM

Э
кп d

Gdr
d
Gp νν

==∆ .           (48) 

Проведем расчет по формуле (48), учитывая, что             
Эd  = 0,8*10-3 м (см. выше) 

11
)10*8,0(

,0*10*11,3*10*944,012 33

236

. ==∆ −

−−

кпp  Па. 

Примем 2ξd  = 150. Тогда ∆рд = 11*150 = 1650 Па 
=1,65*10-3 МПа.  По формуле (28)  найдем: 

∆рн =0,2 + 0,01295 + 0,00165 = 0,2246 МПа. 
Напор насоса: 

2,22
81,9*1036
10*2246,0 6

=
∆

=
g
pH H

ρ
 м. 

На основе полученных данных подбираем насос по 
методике, изложенной в главе I. 

(46) 

(47) 

Дrδπ2
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Приложение 1 
 

Химическая теплота гидратации ионов при бесконечном 
разбавлении и температуре 25 оС 

 
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 

Приложение 2  
 

Некоторые физико-химические свойства водных  
растворов эликтролитов при  25 оС 
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