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Streszczenie

STRESZCZENIE

Istotnym zrédtem azotu doptywajacego do czgsci biologicznej komunalnych
oczyszczalni $ciekdw sg odcieki pochodzace z beztlenowych komoér fermentacji osadu.
[losciowo odcieki te stanowig zaledwie 1-2% doptywu $ciekdw do oczyszczalni, ale tadunek
azotu kierowany wraz z nimi do ciggu gtéwnego moze wynosi¢ nawet 10-30% ogdlnego
tadunku azotu. Dzi¢cki zastosowaniu wydzielonych systemow oczyszczania odciekow
mozliwe jest usuniecie nawet 90% tadunku azotu amonowego, co w bardzo istotny sposob
korzystnie wptywa na warunki eksploatacji oczyszczalni. Jedna z metod efektywnego
usuwania azotu jest zastosowanie konwencjonalnych proceséw nitryfikacji-denitryfikacji
prowadzonych w sekwencyjnym reaktorze biologicznym (SBR). Dla intensyfikacji procesu
denitryfikacji, do fazy strefy anoksycznej dawkuje si¢ zewnetrzne zrodlo wegla organicznego.
Istnieje wiele skutecznych, dostgpnych na rynku produktow komercyjnych takich jak
metanol, etanol, kwas octowy, octan sodu i glukoza, ktéore mozna okre§li¢ mianem
konwencjonalnych zrodta wegla. Jednak podstawowym problemem jest wysoki koszt ich
zakupu. Problem ten moze by¢ rozwigzany poprzez zastosowanie alternatywnych zrodet
wegla, takich jak olej fuzlowy, ktore sa produktami odpadowymi z produkcji alkoholu 1
cechuja si¢ wysokimi ste¢zeniami ChZT oraz wysokim stosunkiem ChZT/N. Innymi istotnymi
sktadnikami w oleju fuzlowego sa 2-metylo-1-butanol, ktory jest zwigzkiem dominujagcym
(prawie 40 % sktadu) oraz 2-metylo-1-propanol, 3-metylo-1 butanol oraz etanol.

Celem gltownym badan bylo zbadanie kinetyki procesu usuwania azotu z odciekow w
konwencjonalnych procesach nitryfikacji-denitryfikacji oraz wyznaczenie czasu adaptacji
mikroorganizmoéw osadu czynnego do odciekdow 1 zewnetrznego zrddta wegla. Poréwnano
rowniez wplyw konwencjonalnych (etanol) 1 alternatywnych (olej fuzlowy) zrodel wegla na
przebieg procesu denitryfikacji. Badania przeprowadzono w skali laboratoryjnej oraz
pilotowej. Dodatkowo wykonano laboratoryjne badania wptywu azotynéw na szybkos$¢
procesu nitryfikacji—denitryfikacji.

Okreslenie wplywu azotynow na szybkos$¢ procesu nitryfikacji—denitryfikacji zostalo
przeprowadzone w skali laboratoryjnej w reaktorach nieprzeptywowych. Do badan
wykorzystano odcieki pochodzace z oczyszczalni $ciekéw Wschod w Gdansku oraz
Debogorze w Gdyni. Badania wykazaly, ze dodatek NaNO; nie wptynat na szybko$¢ procesu
denitryfikacji. Srednia szybko$¢ NUR w badaniach z dodatkiem i bez dodatku NaNO,
wyniosta okoto 1,4 mg N/(g smo-h). Jednak dodatek NaNO, wptynat na szybko$¢ procesu
nitryfikacji mierzonego jako szybko$¢ zuzycia azotu amonowego. Szybkos¢ nitryfikacji byta
wyzsza w testach bez dodatku NaNO,. Szybko$¢ nitryfikacji AUR z dodatkiem NaNO,
wynosita 3,2-4,2 mg N/(g smo-h), natomiast w testach bez dodatku NaNO, wyniosta 4-4,9 mg



Streszczenie

N/(g smo-h). Uzasadnienie tej sytuacji, znajdujemy w roéwnaniu Monoda wedlug, ktérego
wyzsze stezenie azotyndw powoduja wigksza szybkos$¢ procesu procesu.

Badania adaptacji osadu do odciekow i1 zewnetrznego zrodta wegla w postaci etanolu
oraz oleju fuzlowego przeprowadzonego w skali laboratoryjnej w dwodch reaktorach
sekwencyjnych (SBR). Pierwszy uklad sktadat sic z dwoch reaktorow o pojemnosci 4 dm’.
Natomiast drugi uktad sktadat sie¢ z dwoch reaktoréw o pojemnosci 10 dm’. Do badan w skali
laboratoryjnej wykorzystano osad recyrkulowany i odcieki pochodzace z oczyszczalni
sciekow Wschod w Gdansku. Mierzona szybko$¢ denitryfikacji w testach z etanolem
wzrastala od wartos$ci 0,6 mg N/(g smo-h) do 11,1 mg N/(g smo-h) w 26 dobie badan. W
ostatniej serii badan z etanolem, mierzona szybko$¢ NUR wzrastata od wartosci 2 do 20,6 mg
N/(g smo-h) w 36 dobie badan. Podobne rezultaty otrzymano w testach z olejem fuzlowym.
Szybkos¢ denitryfikacji NUR wzrastata od 0,5 do 11 mg N/(g smo-h) w 26 dobie badan.
Natomiast w ostatniej serii badan mierzona szybko$s¢ NUR wzrastala z wartosci 1,6 dol5,3
mg N/(g smo-h) w 36 dobie badan. Mierzona szybko$¢ nitryfikacji wahatla si¢ w przedziale
1,7-7,1 mg N/(g smo-h) w testach z dodatkiem etanolu oraz 0,5-8,8 mg N/(g smo-h) w testach
z dodatkiem oleju fuzlowego. Efektywno$¢ usuwania azotu ogolnego byla wysoka we
wszystkich seriach badan laboratoryjnych i wyniosta ponad 86%.

Badania w skali pilotowe] (poéttechnicznej), przeprowadzono w dwodch obiektach.
Pierwszy reaktor SBR (V=8 m’) znajdowat sie w oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku.
Drugi reaktor (V=6 m’) znajdowat sie w oczyszczalni $ciekow w Stupsku. Wyniki badan
szybkosci denitryfikacji uzyskane w obu seriach w trakcie badan w oczyszczalni §ciekow
Wschod w Gdansku byly niskie w poréwnaniu do badan laboratoryjnych. Maksymalna
mierzona szybko$¢ denitryfikacji wyniosta 3,3 mg N/(g smo-h). Natomiast mierzona szybkos¢
nitryfikacji w trakcie tych samych badan wahata si¢ w przedziale 0,5-4,0 mg N/(g smo-h).
Pomimo niskich warto$ci szybkosci NUR, efektywnos$¢ usuwania azotu ogodlnego wynosita
ponad 86%. W badaniach prowadzonych w oczyszczalni $ciekéw w Stupsku mierzona
szybkos$¢ denitryfikacji wzrastata od wartosci 2,0 mg N/(g smo-h) do 17,4 mg N/(g smo-h) w
72 dobie badan. Szybko$¢ procesu nitryfikacji w badaniach prowadzonych na oczyszczalni
scieckow w Shlupsku wahata si¢ w przedziale 1,9-3,8 mg N/(g smo-h). Na podstawie
uzyskanych wynikéw mozna wnioskowac, ze okres adaptacji (15-20 dob) jest potrzebny dla

osiggniecia szybkosci denitryfikacji (NUR) wynoszacej 90% maksymalnej szybkosci procesu.
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SUMMARY

Sludge digester liquors (also termed reject water) are a significant source of nitrogen
entering a biological step in wastewater treatment plants (WWTPs). Even though reject water
only constitutes 1-2% of the influent flow rate, the nitrogen load from reject water directed to
the main course can contribute even up to 10-30% of the total nitrogen load. With sidestream
systems for reject water treatment, up to 90% on the ammonium nitrogen load can potentially
be removed. One of the effective methods of ammonium nitrogen removal is the conventional
nitrification-denitrification process in a sequencing biological reactor (SBR). Intensification
of the denitrification process may be obtained in particular by dosing an external organic
carbon source to the anoxic phase. There are several available and effective commercial
products, such as: methanol, ethanol, acetic acid, sodium acetate and glucose. These
compounds can be termed the conventional carbon sources. Their main problem is a relatively
high cost of their use. That problem can be easily solved by using alternative carbon sources
such as fusel oil, which is a waste product from the alcohol production process. Fusel oil is
characterized by a high COD concentration (1 700 000 g/m’) and high COD/N ratio. The
main identified component is 2-methyl-1-butanol which is a dominating component (almost
40% by weight). The other important identified components are: 2-methyl-1-propanol, 3-
methyl-1butanol and ethanol.

The main purpose of this study was to investigate the process kinetics of nitrogen
removal from reject water in the conventional nitrification-denitrification process.
Furthermore, the acclimation time of microorganisms to reject water and specific external
carbon source was investigated. Two carbon sources were examined, including ethanol
(conventional source) and fusel oil (alternative source). The comparative study was carried
out in both bench-scale reactors and pilot scale reactors.

The effect of nitrite on nitrification and denitrification process rates was also
investigated under laboratory conditions. Reject water originated from the “Wschod” WWTP
in Gdansk and “Debogorze” WWTP in Gdynia. Results of the study showed that the addition
of NaNO, had no influence on the observed conventional nitrate uptake rate (NUR). In the
present study, the average NUR rate with and without addition of NaNO, was about 1,4 mg
N/(g smo-h). On the other hand the addition of the same amount of NaNO, influenced the rate
of nitrification measured as the ammonia utilization rate (AUR). The AUR rate was higher

(by 20-30 %) in the tests without addition of NaNO,. The nitrification AUR rate with addition
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of NaNO, was 3,2-4,2 mg N/(g smo-h), however, in the experiment without additional NaNO,
was 4-4,9 mg N/(g smo-h).

The study of the sludge acclimation to reject water and external carbon source (ethanol
or fusel oil) was carried out in two bench scale systems. The first system consisted of two
parallel sequencing batch reactors (SBR) with the working volume of 4 dm?. The latter system
consisted of two SBRs with the working volume of 10 dm’ each. For the experiments,
activated sludge and reject water from the “Wschod” WWTP in Gdansk were used. The
observed NURs with ethanol increased from 0,6 mg N/(g smo-h) to 11,1 mg N/(g smo-h) on
day 26. In the last experimental trial with ethanol, the observed NURs increased from 2,0 mg
N/(g smo-h) to 26 mg N/(g smo-h) on day 36. Similar results were obtained with fusel oil.
The observed NURs during the experimental trial last increased from 0,5 mg N/(g smo-h) to
11 mg N/(g smo-h) on day 26. In the last study, the observed NUR increased from 1,6 mg
N/(g smo-h) to 15,3 mg N/(g smo-h) on day 36. The observed AUR varied in a wide range, i.e.
1,7-7,1 mg N/(g smo-h) with ethanol and 0,5 -8,8 mg N/(g smo-h) with fusel oil. The
efficiency of nitrogen removal was > 86% in all the laboratory experimental trial.

The pilot scale studies were carried out in two study sites. One SBR reactor (V=8 m°)
was installed in the “Wschoéd” WWTP in Gdansk. The second SBR (V=6 m®) was installed in
the Stupsk WWTP. The observed NURs at the “Wschdéd” WWTP in Gdansk were lower in
comparison with the laboratory tests. The maximum observed NUR rate was equal to 3,3 mg
N/(g smo-h). The observed AUR were in the range of 0,5-0,4 mg N/(g smo-h). Despite the
low values of NUR, nitrogen removal efficiency was more than 86%. The study performed in
Stupsk WWTP showed that the observed NUR, were increasing from 2,0 mg N/(g smo-h) up
to 17,4 mg N/(g smo-h) on day 72. The observed AUR were in the range at 1,9-3,8 mg N/(g
smo-h).

Based on the obtained results with fusel oil it can be concluded that acclimation time
10-15 days would be required to increase the NURs up to 90% of the maximum values. Fusel

oil is a practical alternative in comparison with the commercial product (ethanol).
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1. Wprowadzenie

1.1. Znaczenie problemu usuwania azotu z odciekOw powstajacych w

procesach beztlenowej przerébki osadu

Stosowanie biologicznych metod oczyszczania SciekOw wigze si¢ z powstawaniem
duzej ilosci osadow Sciekowych, ktore poddawane sg procesom stabilizacji i odwadniania.
Odcieki z odwadniania osadow poddanych procesom beztlenowej przerobki w komorach
fermentacji s3 waznym zrodtem tadunku azotu w doptywie do czesSci biologicznej
komunalnych oczyszczalni $ciekow. Odcieki sa takze nazywane wodami poosadowymi,
wodami lub cieczami osadowymi, wzglednie nadosadowymi. St¢zenia zwigzkow azotu
(gtownie w postaci azotu amonowego) wystepujace w odciekach znacznie przekraczaja
typowe wartosci wystepujace w $ciekach komunalnych, jednocze$nie maja ograniczong
dostepnosci  prostych zwiazkéw organicznych. Odcieki zawracane s3 do ciagu
technologicznego, co ma niekorzystny wplyw na efektywno$¢ procesu usuwania azotu w catej
oczyszczalni. Ladunek azotu zawracanego wraz z odciekami moze stanowi¢ nawet 10-30%
og6lnego tadunku kierowanego do reaktoréw biologicznych (Constantine i wsp., 2005;
Oleszkiewicz, 2005), przy czym ilo$¢ odciekow stanowi zaledwie 1-2% ilosci doptywajacych
sciekow do oczyszczalni. Podawane przez Hill i Khan (2008) ste¢zenia azotu amonowego
(NH4-N) w odciekach z komoér fermentacyjnych zmieniajg si¢ w bardzo szerokim zakresie t;.
500-1500 g N/m’. Natomiast Zhang i wsp. (2010) stwierdzili, ze $rednie stezenia azotu
amonowego w odciekach wynosi 800-1000 g N/m’. Jednoczeénie zwiazki organiczne
wystepujace w odciekach sg mato podatne na rozktad biologiczny i nie stanowig dobrego
zrodla wegla dla procesu denitryfikacji. Swiadcza o tym niskie wartoéci stosunku
BZTs/ChZT, wahajace si¢ w zakresie od 0,14 do 0,4 (Fux i wsp., 2006; Gajewska 1 Obarska-
Pempkowiak, 2008). Wprowadzanie odciekoéw do gldwnego ciggu oczyszczania $ciekow
powoduje spadek proporcji wegla organicznego do azotu (C/N). Dlatego tez wielu badaczy
skupito si¢ na poszukiwaniu nowych mozliwosci ograniczenia tadunku azotu pochodzacego z
odciekow.

W ostatnich latach nastgpil intensywny rozwdj technologii oczyszczania odciekdéw
(usuwania azotu), zard6wno Ww ciggu bocznym oczyszczania S$ciekow (wydzielone
oczyszczanie) jak 1 w linii recyrkulacji osadu (bioaugmentacja) (Makinia 1 wsp., 2011).
Rysunek 1.1 pokazuje ogdélny podziat proceséw bioaugmentacji i usuwania azotu w ciggu

bocznym oczyszczania $ciekéw. Dokladny opis tych technologii znajduje si¢ w punkcie 2.6.
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Rys. 1.1. Ogblny podziat proceséw bioaugmentacji i usuwania azotu w ciggu bocznym oczyszczania $ciekow
(Makinia i wsp., 2011)

Wydzielone systemy oczyszczania odciekow zapewniajg efektywno$¢ usuwania azotu
na poziomie ponad 90% (Arnold 1 wsp., 2000; Fux 1 wsp., 2006), co znaczaco obniza tadunek
azotu kierowany do gltownego ciggu 1 w efekcie poprawia ogoélng efektywnos$¢ usuwania
azotu w oczyszczalni $ciekoOw. Zastosowanie wydzielonego oczyszczania odciekow
umozliwia tez zwigkszenie ilosci osadu surowego, odprowadzanego z osadnika wstepnego do
komor fermentacyjnych w celu zwigkszenia produkcji biogazu, bez wptywu na ogdlny efekt
usuwania azotu w oczyszczalni (Czerwionka 1 wsp., 2014). Wdrozenie takich systeméw
wymaga jednak budowy nowych zbiornikéw lub adaptacji istniejacych obiektéw (patrz
rozdziat 2.6).

Do usuwania azotu z odciekbw mozna wykorzysta¢ konwencjonalny proces
nitryfikacji-denitryfikacji, najczgsciej realizowany w reaktorze typu SBR. Wysoka
temperatura odciekdw oraz wysokie stezenie azotu amonowego umozliwiaja zastosowanie
alternatywnych proceséw, takich jak czeSciowa nitryfikacja, czyli utlenianie azotu
amonowego do azotynow (nitrytacja) i pozniejsza redukcja do azotu gazowego. Jednym z
takich proceséw jest np. proces SHARON (Single Reactor System for High Ammonia
Removal Over Nitrite Process), PANDA (Partial Augmented Nitritation Denitritation
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Alkalinity Recovery), czy tez nowy, autotroficzny proces o nazwie anammox (anaerobic
ammonium oxidation). Jeszcze innym sposobem jest polaczenie nitrytacji oraz procesu
anammox w procesach CANON (Completely Autotrophic Nitrogen removal process Over
Nitrite), OLAND (Oxygen-Limited Autotrophic Nitrification-Denitrification) czy tez DEMON
(DE-amMONnification). Szersze omoéwienie nowych procesOw oczyszczania odciekow
znajduje si¢ w rozdziale 2.5. W nowych procesach oczyszczania odciekéw (z wykorzystaniem
nitrytacji) istnieje ryzyko zbyt duzej akumulacji NO,-N, a wysokie st¢zenia NO,-N moga za$
prowadzi¢ do czesciowej inhibicji procesu nitrytacji 1 powodowaé zwigkszong emisje
podtlenku azotu (gaz cieplarniany) (Law 1 wsp., 2012b). W poréwnaniu do klasycznej
nitryfikacji-denitryfikacji, proces nitrytacja-anammox charakteryzuje si¢ mniejszym
zapotrzebowaniem na tlen (tylko nitrytacja, 75% zapotrzebowania dla catkowitej nitryfikacji).
Proces ten réwniez nie wymaga zewnetrznych zrodet wegla (niezbednych w przypadku
denitryfikacji) oraz generuje niewielkie ilo$ci osadu nadmiernego. (van Loosdrecht i Salem,
2006). W wielu krajach Europy zachodniej, gléwnie Holandii, Austrii, Szwajcarii i
Niemczech, funkcjonuje juz kilkadziesigt wydzielonych systemdéw oczyszczania odciekow w
skali technicznej. W oczyszczalniach tego typu podstawowym problemem jest osiggniecie i
utrzymanie dlugookresowej, stabilnej akumulacji NO,-N oraz zapewnienie warunkow
niezbednych do przyrostu bakterii anammox (charakteryzujacych si¢ niewielka szybkoscia
wzrostu). W przeciwienstwie do procesoOw alternatywnych, klasyczny uktad nitryfikacji-
denitryfikacji jest dobrze poznany i w przypadku zaburzenia tego procesu mozna go fatwo 1
szybko powtornie uruchomi¢ w oparciu o osad czynny pobrany z bioreaktorow w glownym
ciggu oczyszczania (Czerwionka 1 wsp., 2013). W celu poprawy szybkosci 1 efektywnosci
procesu denitryfikacji konieczne jest jednak dodanie zewnetrznego zrodia wegla
organicznego. Na rynku istnieje szereg skutecznych produktéw komercyjnych, takich jak
metanol, etanol, kwas octowy, octan sodu i glukoza, ktéore mozna okre§li¢ mianem
konwencjonalnych zrodet wegla. Jednak gléwnym problemem jest wysoki koszt ich zakupu.
Rozwigzaniem moze by¢ zastosowanie alternatywnych zrodel wegla z surowcow
przemystowych, jakim moze by¢ np. olej fuzlowy, ktéry jest produktem odpadowym z
produkcji alkoholu. Szersze omowienie zewnetrznych zrodet wegla organicznego znajduje si¢
w rozdziale 2.5.

Usuwanie ze Sciekéw zwigzkow biogennych tj. zwigzkow azotu 1 fosforu stalo si¢
szczegoblnie istotne po wstapieniu Polski do Unii Europejskiej. Zarowno polskie i europejskie
przepisy w zakresie ochrony s$rodowiska, wymagaja aby duze i $rednie komunalne

oczyszczalnie Sciekow gwarantowaty wysoka efektywno$¢ usuwania zwigzkoéw biogennych.
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Zgodnie z obowiazujacym Rozporzadzeniem Ministra Srodowiska (2006) w sprawie
warunkow, jakie nalezy spetnia¢ przy wprowadzeniu $ciekdw do wod lub do ziemi, oraz w
sprawie substancji szczegdlnie szkodliwych dla $§rodowiska wodnego okre$lono, iz w
przypadku oczyszczalni Sciekow o wielkosci powyzej 100 000 RLM (Réwnowaznej Liczby
Mieszkancow), dopuszczalne st¢zenie azotu ogolnego (Nog) odprowadzanego do Srodowiska
wraz ze $ciekami oczyszczonymi nie moze przekraczaé 10 g N/m’. Trwaja prace nad nowym
projektem Rozporzadzenia Ministra Srodowiska, ktory okresla maksymalny dopuszczalny
limit azotu N,, odprowadzanego wraz ze sciekami oczyszczonymi rowniez na poziomie 10 g
N/m’, a minimalny stopief redukcji azotu na poziomie 70-80%. Tak restrykcyjne wymogi,
sktaniajg eksploatatorow oczyszczalni $ciekow do szukania nowych rozwigzan oczyszczania

sciekow o duzym tadunku azotu takich jak odcieki.
1.2.  Celizakres pracy

Celem gléwnym niniejszej pracy jest zbadanie kinetyki procesu usuwania azotu z
odciekow w procesie nitryfikacji—denitryfikacji oraz okreslenie czasu adaptacji osadu do
odciekoéw 1 zewnetrznego Zrodla wegla w postaci etanolu (komercyjne zrodto wegla) 1 oleju
fuzlowego (alternatywne zrodto wegla).

Cel gtowny zostal osiggniety poprzez realizacj¢ nastgpujacych celow szczegdtowych:

»= porownanie wplywu konwencjonalnych i alternatywnych zewngtrznych Zrédet

wegla na szybkos$¢ denitryfikacji,

= zbadanie wplywu NO,-N na szybko$¢ procesu nitryfikacji—denitryfikacji w

warunkach laboratoryjnych,

» przeprowadzenie adaptacji osadu do odciekow i1 zewnetrznego zrodlta wegla w

warunkach laboratoryjnych i pilotowych,

» wyznaczenie jednostkowej szybkosci procesOw nitryfikacji—denitryfikacji w skali

laboratoryjnej 1 pilotowej dla osadu niezaadaptowanego i1 zaadaptowanego do

odciekoéw 1 zewnetrznego Zrodla wegla.

Okreslenie kinetyki procesu usuwania azotu z odciekow w procesie nitryfikacji-
denitryfikacji oraz czasu adaptacji do odciekow i zewnetrznego zroédta wegla przeprowadzono
w skalach laboratoryjnej i pilotowej (pottechnicznej). Badania w skali laboratoryjnej
przeprowadzono w dwoéch uktadach. Pierwsze urzadzenie sktadato si¢ z dwoch reaktorow

nieprzeptywowych o pojemno$é¢ 4 dm*(pracujacych jak reaktor porcjowy). natomiast drugie
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urzadzenie skladato sie z dwoch reaktorow sekwencyjnych (SBR) o pojemnosci 10 dm?. Do
badan w skali laboratoryjnej wykorzystano odcieki pochodzace z oczyszczalni $ciekow
Wschod w Gdansku i oczyszezalni $ciekow Degbogorze w Gdyni. Badania w skali pilotowej
zostaly rowniez przeprowadzone w dwoch reaktorach SBR. Pierwszy reaktor (o pojemnosci 8
m’) znajdowat si¢ w oczyszczalni $ciekéw Wschod w Gdansku. Drugi reaktor (o pojemnoscei
6 m’) znajdowat sic w oczyszczalni $ciekéw w Stupsku.

Okreslenie wptywu NO»-N na szybko$¢ procesu nitryfikacji—denitryfikacji zostalo
przeprowadzone w skali laboratoryjnej w reaktorach nieprzeptywowych (tzw. testy
wsadowe). Do badan wykorzystano odcieki pochodzace z oczyszczalni $ciekéw Wschod w
Gdansku oraz oczyszczalni §ciekoéw Degbogorze w Gdyni.

Poréwnanie wptywu konwencjonalnych i alternatywnych zewngtrznych zrodet wegla
organicznego na proces denitryfikacji zostalo wykonane w skali laboratoryjnej. Jako
konwencjonalne zrodto wegla wykorzystano etanol, natomiast jako alternatywne zrodto wegla
uzyto olej fuzlowy. Dla wszystkich eksperymentéw wykonano konwencjonalny pomiar
szybko$ci nitryfikacji mierzonej jako szybko$¢ zuzycia azotu amonowego (NH4-N) (ang.
ammonia utilization rate (AUR)) oraz ze wzgledu na szybkos$¢ przyrostu azotu azotanowego
(NOs-N) (ang. nitrate production rate (NPR)). Roéwniez dla wszystkich badan wykonano
konwencjonalny pomiar szybkosci denitryfikacji mierzony spadkiem stezenia azotu

azotanowego (ang. nitrate uptake rate (NUR)).
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2.0. Podstawy teoretyczne procesu usuwania azotu w procesie nitryfikacji—

denitryfikacji
2.1. Formy wystepowania azotu w sciekach

Azot jest jednym z najwazniejszych pierwiastkow wystepujacych na Ziemi. Stanowi
on okoto 80% sktadu atmosfery (azot gazowy). Jest tez =zaliczany do pierwiastkow
biogennych. Azot wchodzi w sklad bialek 1 kwaséw nukleinowych bedacych podstawowym
budulcem organizmoéw zywych. Stanowi $rednio 6,25% suchej masy organizméw zywych
(Bothe 1 wsp., 2007). Azot atmosferyczny asymilowany jest przez bakterie Azotobacter,
Azospirillum 1 Rhizobium. Organiczne zwigzki azotu podlegaja hydrolizie, a nastgpnie moga
by¢ budulcem masy komodrkowej. Niektore formy azotu (NH4-N, NO,-N) moga rowniez
podlega¢ procesom utleniania (nitryfikacja), a w warunkach anoksycznych podlegaja
procesowi redukcji (denitryfikacja).

Pod wzgledem iloSciowym zwigzki azotu, obok zwiazkéw wegla, to najwazniejszy
sktadnik sciekéw komunalnych. Azot zawarty w Sciekach, ma niekorzystny wplyw na wody
powierzchniowe. Nadmiar azotu amonowego moze spowodowaé spadek stezenia
rozpuszczonego tlenu w wodach powierzchniowych ze wzgledu na wysokie zuzycie tlenu
podczas jego utlenienia (Rodriguez i wsp., 2011). Gdy wystgpuje niedobor tlenu zawartego
w wodach powierzchniowych, mogg pojawi¢ si¢ zaburzenia biocenozy tych wodd, a stgzenie
tlenu rozpuszczonego w tych zbiornikach obnizy¢ sie do poziomu ponizej, ktdrego zostaja
zahamowane procesy tlenowe. Wprowadzenie do systeméw wodnych nadmiernych tadunkéw
azotu amonowego powoduje ich zakwaszanie 1 eutrofizacj¢ (Carrera 1 wsp., 2004; Lan i wsp.,
2011; Jin 1 wsp., 2008; Rahimi i wsp., 2011). Prowadzi to do masowego wymierania fauny 1
flory zakwaszonych zbiornikow (Lan i wsp., 2011; Campos 1 wsp., 2008). Zakwaszenie
sprzyja natomiast rozwojowi glonéw (Dymaczewski i wsp., 1997), co skutkuje pogorszeniem
si¢ jakosci wody, stanowigc bezposrednie zagrozenie dla zycia 1 zdrowia ludzi (Fernandez-
Nava i wsp., 2010). Nadmierna obecno$é azotanéw w wodzie pitnej (> 10 g¢ N/m’) powoduje
chorobg¢ 0 nazwie methemoglobinemia (Bothe i wsp., 2007). Azotany zawarte w wodzie mogg
rowniez reagowaé z aminami I i II — rzegdowymi tworzac rakotwoércze nitrozoaminy (Forman i

wsp., 1985; Hu 1 wsp., 1999; Ono 1 wsp., 2000). Podtlenek azotu (N,O), bedacy faza
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posrednig procesu denitryfikacji, jest rdwniez glownym trzecim najwazniejszym gazem
wywotujacym efekt cieplarniany (Bothe 1 wsp., 2007).

W S$ciekach komunalnych azot wystepuje w czterech podstawowych formach:
organicznego azotu amonowego (zarowno w formie zjonizowanej (NH4-N), jak 1 wolnego
amoniaku (NH3-N)), azotu azotynowego (NO,-N) i azotanowego (NOs3-N). Azot organiczny
w $ciekach mozna réwniez podzieli¢ na frakcje ze wzgledu na wielkos¢ czasteczek, w ktorych
wystepuja (rys. 2.1). Wyrdzniamy frakcje: rozpuszczong, koloidalng oraz zawiesinowg

(Czerwionka 1 Makinia, 2009).

.RZzeczywisty«
podziat .nierozpuszczone*
rozpuszczone ’ koloidalne _ ‘ w zawiesinie
| \ [ I |  Wielkos¢ porow
| I I I I
O1pum 022pm 0.3 pum 0.45 um 1.2 um
rozpuszczone " w zawiesinie
nlradycyjny*
podzial

Rys. 2.1. Frakcjonowanie azotu organicznego w zaleznosci od wielkosci czastek, w ktérych wystepuje
(Czerwonka i Makinia, 2009).

Rozpuszczony azot organiczny moze stanowi¢ znaczacg frakcje azotu ogdlnego
zawartego w Sciekach oczyszczonych (Czerwionka 1 Makinia, 2009). Azot organiczny
rozpuszczony w odplywie sklada si¢ zaréwno z form nierozktadalnych wystepujacych w
doplywajacych S$ciekach, takich jak puryny, pirydyny i1 pirymidyny (APHA, 1992), jak
rowniez z produktéw metabolizmu mikroorganizméw osadu czynnego. Formy azotu w
$ciekach oczyszczonych maja inng budowe chemiczng niz formy wystepujace w sciekach
surowych (Pagilla i wsp., 2006). W Tabeli 2.1 przedstawiono st¢zenia form azotu w $ciekach
surowych doplywajacych do oczyszczalni $ciekow. Z przedstawionych danych wynika, ze
gléwng czes¢ azotu ogodlnego w sciekach surowych stanowi NH4-N. Guo 1 wsp. (2007) oraz
Wu 1 wsp. (2007) podaja, ze NH4-N w oczyszczalni w Pekinie stanowi ponad 95% Nyz. W
duzych oczyszczalniach $ciekow w pdinocnej Polsce (Gdansk, Gdynia) NH4-N stanowi 55-

65% N, (dane opublikowane przez SNG oraz PEWIK Gdynia).
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Tabela 2.1. Formy azotu w $ciekach surowych doptywajacych do komunalnych oczyszczalni $ciekow w réznych
krajach

Autor Oczyszczalnia Nog NH;-N NO,*
g N/m® g N/m® g N/m’
William i wsp. (2008) Breckenridge, Minnesota 38,9 31,4 0,59
(USA)
Wabhpeton, Dakota Pin. (USA) 31,0 18,5 0,213
Fargo, Dakota Pin. (USA) 37,4 29,9 0,209
Moorhead, Minnesota (USA) 28,2 24.6 0,024
Pagilla i wsp. (2008) Stickey (USA) 29,7 22,9 0,6
Hinsdale (USA) 20,7 16,4 1,2
Elmhurst (USA) 34,1 29,3 2,0
Gdynia (Polska) 80 44,2 0,2
Gdansk (Polska) 79,2 51,2 0,2
Elblag (Polska) 56,7 29,8 0,3
Stupsk (Polska) 61,7 37,1 0,1
Struk-Sokotowska (2010) Sokétka (Polska) 83,3 40,1 37,2
Guo i wsp. (2007) Pekin (Chiny) 40,4-61,2 40-60 0,2-1,2
Sirianuntapiboon S. i wsp. Bangkok (Tajlandia) 39,540,3 - -
(2008)
Wu i wsp. (2007) Pekin (Chiny) 68,5-110,2 65,4-105,7 0-2,76

*suma NO5-N i NO,-N

Bardzo waznym zrddlem azotu doptywajacego do czgéci biologicznej komunalnych
oczyszczalni Sciekow sg odcieki z beztlenowych procesow przerobki osadu w komorach
fermentacji. Charakterystyka odciekdw zostata przedstawiona w punkcie 2.2. Dotychczas w
Polsce, projekty zaréwno nowych jak i modernizacji istniejacych oczyszczalni $ciekéw w
niewielkim stopniu uwzglednialy dodatkowe mozliwosci usuwania tadunkéw azotu
powstajacego w procesach przerdbki osadow.

W trakcie oczyszczania $ciekow azot organiczny ulega amonifikacji do azotu
amonowego, ktéry moze byé wykorzystany do budowy nowej masy komoérkowej lub
utleniony (w procesie nitryfikacji) kolejno do NO,-N i NO;-N. Proces nitryfikacji nie
powoduje zmiany stezenia N,, w Sciekach, a jedynie zmienia si¢ jego forme. Dopiero
zastosowanie denitryfikacji (redukcji NOs3-N i NO»-N do azotu gazowego) pozwala trwale
zmniejszy¢ stezenie azotu ogolnego w $ciekach. Najwazniejsze przemiany zwigzkow
azotowych w trakcie oczyszczania biologicznego sciekow przedstawia rysunek 2.2. Doktadny
opis procesOw nitryfikacji, denitryfikacji oraz anammox znajduje si¢ odpowiednio w punkcie

24,25,2.6.1.
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Rys. 2.2. Przemiany zwigzkow azotu w $ciekach w klasycznych
uktadach oczyszczania

2.2. Charakterystyka odciekdw powstajacych z odwadniania osadu

pochodzacego z beztlenowych komoér fermentacji

W komunalnych oczyszczalniach $ciekow pojawia sie produkt uboczny w postaci
osadow sciekowych. Wystepuja trzy rodzaje osadéw Sciekowych: wstepny (z osadnikow
wstepnych), wtdrny (z procesdw oczyszczania biologicznego) i chemiczny (z procesow
chemicznego stracania fosforu lub koagulacji 1 flokulacji). Wydzielone osady poddawane sa
procesom przerdbki prowadzacym do zmniejszenia ich ilosci, zmiany sktadu, w tym do
zmniejszenia zawartosci substancji organicznych oraz stabilizacji biologiczne;.

W duzych oczyszczalniach $ciekow, osad wstepny i wtoérny sa kierowane do
zamknigtych komor fermentacyjnych, gdzie zachodzi proces fermentacji beztlenowej
mezofilowej lub rzadziej termofilowej. Przefermentowany osad jest doprowadzany do
urzadzen odwadniajacych, w ktérych powstaja odcieki. Rysunek 2.3 pokazuje schemat
technologiczny z miejscami powstawania odciekow i ich zrzutu do ciggu gtownego w duzej
oczyszczalni komunalnej na przyktadzie oczyszczalni sciekow Wschoéd w Gdansku.

W odciekach wystepuja wysokie stezenia azotu amonowego, poniewaz w czasie fermentacji
azot organiczny zawarty w osadach ulega transformacji w procesach hydrolizy 1 amonifikacji

do NH4-N. Oprocz tego odcieki moga zawiera¢ rédwniez wysokie stezenia zwigzkéw
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organicznych oraz zaadsorbowane zanieczyszczenia o charakterze hydrofobowych (Arnold 1
wsp., 2000; Marttinen 1 wsp., 2003). Obecnie najpopularniejszy sposdb zagospodarowania
odciekdw jest zawracanie ich na poczatek glownego ciggu oczyszczania $ciekow. Skutkuje to
niewielkim wzrostem nat¢zenia przeptywu w granicach 1-2% 1 wprowadzeniem do ciggu
gldwnego oczyszczalni $ciekow duzego tadunku azotu, ktéry moze stanowi¢ nawet 10-30%
tadunku azotu znajdujacego si¢ w Sciekach surowych (Fux i wsp., 2006; Oleszkiewicz, 2005;
Dosta 1 wsp., 2007; Janosz-Rajczyk, 2004; Constantine 1 wsp., 2005; Thornton 1 wsp., 2007;
Dosta 1 wsp., 2008).

Doptyw Reaktor biologiczny
— — | |

—PI kraty iaskowniki I vy —]
ry P’I(LT wsiepny '% li#‘ Jl%’ iﬂ \ow_c;%ﬁ;k[ Odptyw

1-2% Q \ |/
10-30% tadunku Osad recyrkulowany

®

Hydrolizer Przepompownia

Przepompownia odcieki |

Prasy odciek

Zbiomiki
Koftownia | biogazu

i Rﬁtﬂ [t

Przepompownia Zamknigte komory  przepompownia —
pomp Fermentacyjne pome Wiréwki

Sktadowisko osadéw

Rys. 2.3. Schemat technologiczny gospodarki osadowej dla duzej oczyszczalni komunalnej na przyktadzie
oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku (opracowane na podstawie danych opublikowanych przez SNG)

W Tabeli 2.2 przedstawiono charakterystyke odciekow z odwadniania osadéw
poddanych procesowi fermentacji metanowej. Najnizsze stezenie NHy-N odcieku podaje Peng
i wsp. (2012) 311+34 g N/m’. Natomiast Fux i wsp. (2006) podaje najwyzsze stezenie NH4-N
(1710 g N/m®) w odciekach w oczyszczalni Brisbane (Australia). We wszystkich badanych
odciekach odczyn pH jest zasadowy. Zakres wartosci odczynu pH badanych odciekdéw
ksztaltuje si¢ od 7 w Gdansku (Obarska-Pempkowiak 1 wsp., 2009) do 9,4 w oczyszczalni
$ciekéw Kumamoto w Japonii (Zhang 1 wsp., 2010).

Kolejnym istotnym czynnikiem jest stezenie zwigzkow organicznych wyrazonych jako
biologiczne pigciodniowe zapotrzebowanie tlenu (BZTs). Nie wszyscy autorzy cytowani w
Tabeli 2.2 podaja wartos¢ BZTs. Zaréwno najnizszy 1 najwyzszy wynik podaje Obarska—
Pempkowiak i wsp. (2009) w zakresie od 7,6 do 1078 g O»/m’. Wysoka rozbieznos¢ wynikow

wystepuje réwniez w opisie pracy oczyszczalni w Gliwicach gdzie w odciekach wielkos¢
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BZTs wahata si¢ w granicach od 40 do 220 g Oo/m’ (Cwikla i Konieczny, 2009). Natomiast
Qiao i wsp. (2008) podaja érednie stezenie BZTs wynoszace 100-210 g O,/m’. Natomiast
stezenie zwigzkdw organicznych wyrazonych jako ChZT (chemiczne zapotrzebowanie tlenu)
jest rozne zaleznie od badanej oczyszczalni. Najnizsze ChZT wykazano w Gliwicach 79,5 g
0y/m’ (Cwikla i Konieczny, 2009), najwyzsze za§ w Gdansku 8493 g O,/m’ (Obarska-
Pempkowiak 1 wsp., 2009). Jednoczesnie autorzy wskazuja, ze zwigzki organiczne zawarte w
odciekach sa mato podatne na rozklad biologiczny i nie stanowig dobrego zrédla wegla
potrzebnego do przebiegu procesu denitryfikacji. Swiadcza o tym niskie proporcje stosunku
BZTs/ChZT wynoszace od 0,14 do 0,4 (Fux i wsp., 2006; Gajewska 1 Obarska-Pempkowiak,
2008). Wprowadzanie odciekéw do gtownego ciagu oczyszczania sciekdw powoduje spadek
proporcji wegla organicznego do azotu (wspotczynnik C/N). Osady poddawane sg stabilizacji
w procesie fermentacji metanowej (mezofilowej) w efekcie odcieki majg wyzszg temperature
niz $cieki surowe. Temperatura odciekéw prezentowanych w Tabeli 2.2 wahala si¢ w
stosunkowo waskim zakresie 30-40°C, przy czym S$rednia temperatura to 35°C. Stezenie
fosforu w odciekach jest rdzne i zalezy od stosowanego wytracania struwitu oraz od sposobu
usuwania fosforu ze Sciekdbw w glownym ciagu oczyszczalni. Jezeli fosfor stracany jest
chemicznie lub wytrgcany jest struwit, odcieki posiadaja niskie stezenia fosforu (np.
oczyszczalnia w Barcelonie: 20 g P/m’ (Perez i wsp., 2007)). W kanadyjskich
oczyszczalniach odcieki zawieraja ponad 200 g P/m® (Surmacz-Gorska, 2010). Przyczyna
wysokiego stezenia fosforu jest podwyzszona biologiczna defosfatacja w bioreaktorach w
ciggu gldéwnym, objawiajaca si¢ podwyzszonym poborem fosforu przez bakterie akumulujace
fosforany (np. PAO) (Surmacz-Gorska, 2010). Opis metod oczyszczania odciekdéw znajduje

si¢ w punktach 2.3, 2.4, 2.5, 2.6.
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Tabela 2.2. Charakterystyka odciekow z odwadniania osadéw poddanych procesowi fermentacji metanowej

Zrodlo Pochodzenie Zaw og Zaw org NH,;-N BZT; ChZT P, pH Temp.
odciekéw g/m’ g/m’ g N/m’ g 0,/m’ g 0,/m’ g P/m’ - ['C]
Brisbane, Australia 95-6132 - 943-1710 - - - 8,0-8,6 -
Fux 1 wsp. (2006)
Wett i wsp. (1998) Strass, Austria - - 1250-1700 - 700-1000 - - 30-35
Jenicek (2005) Praga, Czechy 150-1350 - 943-1513 - 390-2720 - 7,18-8,42 -
Horn i wsp. (1994) Frederikshavn, Dania - - 890 - 690 26,7 7,6 -
Perez i wsp. (2007) Barcelona, Hiszpania 675-700 - 700-800 110-130 1500-2000 19-20 8 35
Gali i wsp. (2006a) Barcelona, Hiszpania 700425 600425 850450 120420 1700+£300 20+2 8 +0,1 35+0,5
Dosta i wsp. (2005) Barcelona, Hiszpania 675 - 800-900 - 1500-2000 19,3 8,2 35
Dosta i wsp. (2008) Barcelona, Hiszpania 610-690 - 656-747 - 1215-1436 - 7,86-7,93 35
Qiao i wsp. (2008) Kumamoto, Japonia 20-100 - 600-1010 100-210 - - 7,9-9,1 -
Zhang i wsp. (2010) Kumamoto, Japonia 40-100 - 428-1200,5 150,1-200,8  178,1-274,3 - 8,16-9,37 -
Zhang. i wsp. (2010) Kumamoto, Japonia 50-100 - 800-1000 150-200 180-280 - 8,0 -
Surmacz-Gérska (2010) Kanada 910 215 30-40
Arnold i wsp. (2000) Inglolstadt, Niemcy <400 - 600-700 - 800-1300 - 8,2-8.,4 -
Kolisch i Rolfs (2000) Wupperverband, 1700-2900  800-3700 379-927 - 930-5200 - - -
Niemcy
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Zrédlo Pochodzenie Zaw og Zaw org NH,-N BZT; ChZT Pog pH Temp.
odciekow gm’ g/m’ g N/m’ g 0,/m’ g Oy/m’ g P/m’ - ['C]
Obarska-Pempkowiak i wsp. Gdansk, Polska 64-6954 27-4542 353-1100 11,2-1078 400-8493 - 7-8 -
(2009)
Cwikta i Konieczny (2009) Gliwice, Polska 14,4-292,4 - 416-887 40-220 79,5-869 4,67-114 7,3-8 -
Bernat i wsp. (2013) Olsztyn, Polska - - 585+65,3 - 1390+242,3 - - -
Gustavsson i wsp.(2008) Malmo, Szwecja 760 - 910 - - - - -
Ivanov i wsp. (2009) Ukraina 460+50 430450 690+8 - 205+4 - 7,69+0,02 -
Yuiwsp. (2011) Chiny, Xi’an 2461 1385 6259 - 1948.,9 103 7,14 -
Ghyoot i wsp. (1999) Belgia, Aartselaar - 468 - 123 470 28 - -
Mala i Mali (2010) Brno, Czechy 36-896 28-878 783-1419 - 847-1548 2,9-219  7,82-8,22 -
Peng i wsp. (2012) Chiny, Pekin - - 311+34 - 165+54 - 7,55+0,3 -
Joss i wsp. (2009) Zurich - 250+50 650+50 - 630 £50 - 7,8+0,1 -
Gallen - 370+£550 890+100 - - - - -
Holandia - 5+£5 760+75 - 200+30 - 7,7+0,1 -
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2.3.  Proces nitryfikacji

Nitryfikacja jest powszechnie uwazana za dwuetapowy proces utleniania amoniaku

(NH4-N) do azotanow poprzez azotyny (NO3-N) (réwnanie 2.1; 2.2).

NH{ +20, > NO7 + H;0 + 2H*+ energia (271-352 kl-mol’) (2.1)
Utlenianie przez bakterie AOB
NO; + %02 — NO3 + energia (73-77 kJ-mol ™) (2.2)

Utlenianie przez bakterie NOB

Proces ten moze by¢ prowadzony przez autotroficzne i heterotroficzne bakterie
nitryfikacyjne. Bakterie autotroficzne z grupy Nitrosomonas, Nitrosococcus, Nitrosospira,
Nitrosovibrio oraz Nitrosolobus, ogolnie znane jako AOB (ang. ammonia oxidizing bacteria),
odpowiedzialne sg za utlenienie azotu amonowego do azotyndw (czyli tzw. nitrytacja). Drugi
etap, tj. utlenienie azotyndw do azotanow (czyli tzw. nitratacja), zachodzi przy udziale
bakterii nalezacych do grup Nitrobacter, Nitrospina oraz Nitrococcus ogo6lnie zwanych NOB
(ang. nitrite oxidizing bacteria) (Dosta 1 wsp., 2007; Ruiz 1 wsp., 2003; Dincer 1 Kargi, 2000;
Guo 1 wsp., 2009; Blackburne 1 wsp., 2008; Fernandes 1 wsp., 2013). Drugi etap utleniania
zachodzi zwykle znacznie szybciej. Dlatego tez NO,-N na ogo6t nie wystepuje w Sciekach
oczyszczonych (Bartoszewski, 2011). Chociaz nitryfikacja uwazana jest jako autotroficzny
proces, to jednak w ostatnich latach spotyka si¢ coraz wigcej heterotroficznych bakterii
nitryfikacyjnych. W pracy Zhao 1 wsp. (1999) autorzy zauwazyli, ze w poréwnaniu do
bakterii autotroficznych, heterotroficzne bakterie nitryfikacyjne ogdlnie majg tendencje do
szybkiego wzrostu z wigksza wydajnoscia, wymagaja nizszego st¢zenia tlenu i toleruja
bardziej kwasne S$rodowiska. Bakterie nitryfikacyjne AOB i NOB sa bezwzglednymi

tlenowcami - potrzebuja obecnosci rozpuszczonego tlenu.

2.3.1. Stechiometria i kinetyka nitryfikacji

Wydatek energii reakcji pierwszej wynosi 271-352 kJ'mol™ i jest wyzszy od wydatku
energii drugiej reakcji, wynoszacej 73-77 kJ-mol” . Wydzielona energia jest magazynowana i
wykorzystywana do asymilacji nowych komoérek (Sadecka, 2010). Ogo6lne réwnanie

dwustopniowego utleniania amoniaku mozna zapisa¢ w sposob nastepujacy: (USEPA, 2010)
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NHj + 20, + 2HCO3 - NO3 + 2C0, + 3H,0 (2.3)

Do wzrostu komoérek bakterie nitryfikacyjne wykorzystujg energie uzyskang w wyniku
utleniania amoniaku i azotynow. W poréwnaniu do katabolizmu nitryfikacji, jej anabolizm
jest bardziej zlozony. Stechiometryczne reakcje dla anabolizmu NH; i NO; mozna zapisaé

nastgpujaco (Henze 1 wsp., 2002):

- dla bakterii AOB
13NH} + 15C0, - 10NO; + 3CsH,0,N + 23H* + 4H,0 (2.4)

- dla bakterii NOB
10NO; +5C0, + NH} + 2H,0 - 10NO3 + CsH,0,N + H* (2.5)

Roéwnania powyzej sg podstawa do obliczenia wydajnosci biomasy, zapotrzebowania
na tlen oraz okreslenia wptywu nitryfikacji na zasadowos$¢ (Sadecka, 2010; Miksch 1 Sikora,
2010). Sumarycznie reakcje stechiometryczne utlenienia NH," i NO, dla procesow

katabolicznych i anabolicznych przedstawiaja rownania 2.6 1 2.7.

NH; + 1,98HCO3 + 1,30, (2.6)
- 0,0182C<H,0,N + 0,98N0; + 1,04H,0 + 1,89H,C05

NO; + 0,02H,C05 + 0,480, + 0,005NH; + 0,005HCO3 — (2.7)

0,005CsH,0,N + NO3 + 0,015H,0

W rzeczywisto$ci utlenianie NH4-N przez AOB jest bardziej ztozone i odbywa si¢ w
dwoch etapach najpierw NH, — N jest utleniany do hydroksylaminy (NH,OH), przy czym

proces ten jest katalizowany przez enzym monoksygenaze amoniaku (AMO):

NH} + 0, + H* + 2¢~ > NH,0H + H,0 (2.8)

W drugim etapie NH,OH jest utleniana do NO,", przy czym proces ten jest katalizowany
przez enzymy oksydoreduktazy hydroksylaminy (HAO)

NH,0H + H,0 - NO; +5H* + 4e~ (2.9)
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W wyniku tej reakcji zostaja uwolnione cztery elektrony, z ktorych dwa sa zawracane do
AMO, do utrzymania procesu utlenienia NH4-N. Pozostate dwa elektrony sg dostepne dla
potrzeb redukcji CO, 1 wykorzystanie O, jako akceptora elektronow.

Istnieja dwie odrgbne S$ciezki przemian metabolicznych bakterii AOB, ktore
odpowiadaja za produkcje N,O podczas utleniania amoniaku. Sg to tzw. autotroficzna
denitryfikacja oraz utlenianie hydroksylaminy. Obie $ciezki zostaty przedstawione na rysunku
2.4.

Autotroficzna denitryfikacja obejmuje redukcje azotynow to tlenku azotu (NO)
poprzez reduktaze azotynowag (NOR) i jego dalsza redukcje do podtlenku azotu przez
reduktaze podtlenku azotu (N,OR) (Schneider, 2013). Bakterie AOB nie posiadaja jednak
enzymow odpowiedzialnych za redukcje¢ N,O 1 dlatego tez N»O jest produktem koncowym
autotroficznej denitryfikacji. Donorem elektronéw dla redukcji azotynéw i NO moze by¢
hydroksylamina, wodor lub amoniak. Autotroficzna denitryfikacja jest glownym zrodtem
produkcji N,O w osadzie czynnym w warunkach tlenowych, a badania w peinej skali
wykazaly, ze aktywnos$¢ denitryfikacyjna bakterii AOB moze odpowiada¢ nawet 83% emisji
N,O zaleznie od stezenia tlenu (Law 1 wsp., 2012a).
jest prawdziwym substratem dla bakterii AOB. NHj jest utleniany przez monooksygenaze
amoniaku (AMO) do hydroksylaminy, ktora nast¢gpnie utleniana jest przez oksydoreduktaze
hydroksylaminy (HAO) do tlenku azotu (NO). Tlenek azotu jest nastepnie redukowany przez
NOR do podtlenku azotu (N,O). Od niedawna pojawia si¢ coraz wiece] dowodow na to, ze
ten $Sciezka metaboliczna moze odgrywac bardzo wazng role w produkcji N,O podczas
nitryfikacji. Wigksza produkcja N,O moze by¢ wywolywana przez zmian¢ warunkow
anoksycznych do tlenowych, wyzsze stezenia wolnego amoniaku (NH3) oraz podwyzszony

poziom pH (Law i wsp. 2012b).
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4e
AOB J
0, z» H.O NOB

NH_ AMO NH_OH ”AO NO, | et | NO,
Hilenare J ﬂ Redukeja
hydroksyloaminy azotynow
Redukcja tlenku Redukceja tlenku
azotu azotu

Rys. 2.4. Schemat utleniania amoniaku przez bakteri¢ AOB i produkcji N,O (na podstawie Schneider (2013))

Szybko$§¢ wzrostu bakterii nitryfikacyjnych w zalezno$ci od stgzenia tlenu 1 substratu
(amoniaku dla bakterii AOB lub azotynéw dla NOB), opisuje rownanie Monoda:

So SnHa (2.11)
' ' XAOB
Kon08 +So Knna + Snua

"N,A0B = Hmax,A0B *

So SNo2 (2.12)
' 'XNOB
Konog +So Knoz + Snoz

"~wNOB = Hmax,NOB "

gdzie:

INAOB - szybkosci wzrostu bakterii AOB [g/m’-d]

INNOB - szybkosci wzrostu bakterii NOB [g/m’-d]

Mmax, AOB - stata szybkosci wzrostu bakterii AOB [d'l]

Mmax, NOB - stata szybkosci wzrostu bakterii NOB [d'l]

Ky - stata nasycenia dla NH4-N [g N/m® ]

Kyoz - stata nasycenia dla NO,-N [g N/m3]

Koaos - stata nasycenia dla tlenu rozpuszczonego [g O,/m’]
Konos - stata nasycenia dla tlenu rozpuszczonego [g O,/m’]
NN - stezenie NH4-N [g N/m® ]

Snoz2 - stezenie NO,-N [g N/m’ ]

So - stezenie tlenu rozpuszczonego [g O,/m’]

Xao - stezenie biomasy bakterii AOB [g/m’]

Xyop - stezenie biomasy bakterii NOB [g/m’]
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Szybkos¢ wzrostu bakterii nitryfikacyjnych mozna zapisa¢ réwniez za pomoca nizej podanych rownan
(2.13,2.14):

Tn,A0B
TNNH4-N = — 7 (2.13)
AOB
TN,NOB
TNNO2-N = — Yoo (2.14)
NOB
gdzie:
I'N,NH4-N - szybkos$¢ utleniania NH4-N [g N/g smo-d]
I'N.NO2-N - szybko$¢ utleniania NO,-N [g N/g smo-d]
YioB - wspotczynnik wydajnosci wzrostu bakterii AOB [g O,/g N]
Ynos - wspolczynnik wydajnosci wzrostu bakterii NOB [g O,/g N]

Dla bakterii AOB warto$ci Ko aop wahaja si¢ w zakresie 0,29-1,3 g 0,/m’ , hatomiast
dla bakterii NOB wartosci Konos wahaja si¢ w zakresie 0,25-1,27 g Oz/m3 co pokazuje
Tabela 2.3.

Tabela 2.3. Typowe wartosci wspotczynnikow kinetycznych i stechiometrycznych dla bakterii nitryfikacyjnych

Zrodlo Wspolezynnik stata szybkos$¢ Stata nasycenia Stata nasycenia
wydajnosci wzrostu amoniakiem tlenem
YaoB YnoB Hmax, AOB Hmax, NOB KxH4 Kxo2 Ko.A0B Konos
g smo/g N d! ¢ N/m’ g O,/m’
Knowles i wsp. (1965) - - 1,97 1,4 0,084 0,00019 - -
Nyhius (1985) - - 0,96 0,38 0,056 0,00017 0,5 0,75
Dombrowski (1991) - - 0,33 0,46 0,714 - 0,29 1,1
Wiesmann (1994) 0,147 0,042 0,77 1,08 0,028 - 0,3 1,1
Lindemann (2002) 0,142 0,048 0,18 0,46 0,079 0,0003 0,25 1,27
Klimiuk i fLebkowska - - 0,3-2,2 0,4-3 0,2-2,0 0,2-5,0 -
(2008)
USEPA (2010) - - - - 0,14 0,28 0,79 0,47
Makinia (2010) 0,03-0,13 0,02-0,08 0,46-2,2 0,28-3 0,06-5,6  0,06-8,4 0,3-1,3 0,25

2.3.2. Wplyw czynnikow srodowiskowych na proces nitryfikacji

Organizmy odpowiedzialne za proces nitryfikacji sg wrazliwe na szereg czynnikow
srodowiskowych, takich jak odczyn pH, zasadowo$¢ $ciekdw, stezenie rozpuszczonego tlenu,
temperatura, wiek osadu, obcigzenie osadu 1 substancje toksyczne. Wptyw poszczegdlnych

czynnikéw na szybko$¢ procesu zostat opisany w dalszej czesci rozdziatu.
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Wplyw temperatury na proces nitryfikacji

Dane literaturowe dotyczace wplywu temperatury na proces nitryfikacji sa
niejednoznaczne. Zdaniem Antoniou 1 wsp. (1990) najkorzystniejsza temperatura dla procesu
nitryfikacji to 15-25°C. Surmacz-Gorska (2010) podaje iz proces ten przebiega najszybciej w
temperaturze powyzej 20°C. Miksch i Sikora (2010) podaja iz niska temperatura (ponizej 8-
10°C) powoduje hamowanie drugiej fazy nitryfikacji i nagromadzenie si¢ w odptywie
azotyndw, natomiast ponizej 5°C nitryfikacja ustaje. Tabela 2.4 przedstawia zaleznos$¢
szybko$ci wzrostu bakteriit AOB 1 NOB od temperatury. W zakresie temperatur od 10 do
15°C szybkos¢ przyrostu bakterii NOB jest wyzsza w poréwnaniu do szybkosci wzrostu
bakterii AOB. Natomiast w temperaturze 30°C szybko$¢ wzrostu bakterii NOB jest

hamowana 1 jest nizsza niz bakterii AOB w tej samej temperaturze.

Tabela 2.4. Szybko$¢ wzrostu bakterii nitryfikacyjnych (Kunst i wsp., 2002)

Temp. AOB NOB Wiek osadu
["C] szybkos¢ wzrostu szybkos¢ wzrostu [d]
[d] [d]
10 0,29 0,58 3,44
20 0,76 1,04 1,32
30 1,97 1,87 0,53

Bardzo czgsto autorzy opisuja wplyw temperatury na szybkos$¢ procesu nitryfikacji

uproszczonym réwnaniem Arrenhiusa:

INT = rN,ZOG(T_ZO) (215)
gdzie:
™T - szybko$¢ nitryfikacji w zaleznos$ci od temperatury mg N/(g smo-h)
Tn2o - szybkos¢ nitryfikacji w temperaturze 20°C, mg N/(kg mo-h)
0 - wspotezynnik korekeji temperatury Arrenhiusa

Wartosci literaturowe wspotczynnika korekcji temperatury Arrenhiusa 0 dla procesu

nitryfikacji zostaty zestawione w Tabeli 2.5.
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Tabela 2.5. Warto$ci wspotczynnika korekcji temperatury Arrenhiusa (8) w procesie nitryfikacji przedstawione
przez réznych autoréw

0 [-] Warunki Literatura

1,103 Nitryfikacja dla bakterii AOB, T=5-30°C Margesin i Schinner (1999)

1,103 Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB 10120 °C Margesin i Schinner (1999)
Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB

1,028 MLVSS=430 mg/dm’, T=4-33 °C Margesin i Schinner (1999)
Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB

1,061 MLVSS=1200 mg/dm’ T=4-25 °C Margesin i Schinner (1999)
Nitryfikacja, dla bakterii AOB i NOB

1,129 MLVSS=3200 mg/dm’ T=4-25 °C Margesin i Schinner (1999)

1,116 Nitryfikacja dla bakterii AOB, T=6-14 °C Margesin i Schinner (1999)

1,103 Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB, T=10°C Margesin i Schinner (1999)

1,044 Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB, T=5-10 °C Margesin i Schinner (1999)

1,116 Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB, T=19-21 °C Gujer (1977)

1,123 Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB, T=15-20 °C Downing i wsp. (1964)

1,13 Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB, T=20-30 °C Lijklema (1973)

1,12 Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB, T=10-25 °C Henze i wsp. (1995)

1,03 Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB, T=35-50 °C Lopez —Vazquez i wsp. (2014)

Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB,

1.086-1.109 ograniczone st¢zenie amoniaku Salvetti i wsp. (2006)
Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB,

1.023-1.081 ograniczone stgzenie tlenu Salvetti i wsp. (2006)

1,088 Nitryfikacja dla bakterii AOB i NOB Jorgensen (1979)

Zalezno$¢ wzrostu szybko$ci bakterii nitryfikacyjnych od temperatury moze by¢
rowniez opisana réwnaniem Ratkowsky’ego (réwnanie 2.16) (Ratkowsky 1 wsp., 1983).
Rownanie to dodatkowo uwzglednia temperatur¢ minimalng i maksymalng wplywajaca na
wzrost szybko$ci bakterii AOB i NOB. Poréwnanie krzywej Arrenhiusa przy © =1,12 z
krzywa Ratkowsky’ego przedstawia rysunek 2.16.

Vg = bt = ti)[(1 — e tmax))] (2.16)

gdzie: b i ¢ to parametry empiryczne.

1,4
1,2

1
0,8
20,6
0,4
0,2

0

- Arrenhius O=1,12
Ratkowski b=0,0255; ¢=0,15

0 10 20 30 40 50 60
Temperatura °C

Rys. 2.5. Poréwnanie krzywej Arrenhiusa z krzywa Ratkowsky’ego
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Wplyw odczynu pH i zasadowosci na proces nitryfikacji

Warto$¢ odczynu pH ma istotny wptyw na rozw6j mikroorganizméow. Autorzy podaja
rozne zakresy optymalnego odczynu dla procesu nitryfikacji. Ruiz i wsp. (2003) stwierdzit, ze
nitryfikacja moze zachodzi¢ w szerokim zakresie pH migdzy 6,45 do 8,95. Autorzy podaja, iz
pH ponizej 6,45 1 powyzej 8,95 powoduje zahamowanie utleniania zar6wno amoniaku jak 1
azotyndw. Natomiast Shammas (1986) stwierdzil, ze odpowiedni odczyn pH dla procesu
nitryfikacji wynosi 8+0,5. Do innych wnioskow doszedt Park i wsp. (2007), jego zdaniem
najbardziej korzystne pH dla bakterii AOB mieSci si¢ w przedziale 8,2+0,3, natomiast dla
NOB 7,9+0,4. Rowniez Malej (1999) badal wptyw pH na proces nitryfikacji i doszedt do
wniosku, ze odpowiedni odczyn pH miesci si¢ w granicach 7,5+8,5. Jezeli jest nizszy, ale
utrzymuje si¢ na stabilnym poziomie, woéwczas osad potrafi si¢ dostosowa¢ do mniej
sprzyjajacych warunkoéw. Ponizsza zalezno$¢ przedstawia wptyw odczynu pH na maksymalng

szybkos¢ przyrostu bakterii nitryfikacyjnych (AOB 1 NOB) (Sadecka, 2010):

Hmax,A0OB/NOB = :uN,AOB/NOB[l —0,833(7,2 — pH)] (2.17)

gdzie:
HN A0BNOB - stata szybkosci przyrostu dla bakterii AOB i NOB [d']

Kolejnym bardzo waznym parametrem jest odpowiednio wysoka zasadowos$¢
sciekow, poniewaz odpowiada za utrzymanie pH $ciekéw na stalym poziomie. Z roéwnania
2.3 wynika, ze w wyniku utlenienia 1 grama NH4-N zasadowos$¢ zmniejsza si¢ o 7,14 g
CaCOs (Dymaczewski 1 wsp., 1997). Jesli zasadowos$¢ wyczerpie si¢, jednoczesnie nastepuje
spadek pH $ciekdw, wptywa to negatywnie na proces nitryfikacji. Rysunek 2.6 przedstawia
wplyw pH na szybko$¢ nitrytacji i nitratacji (Grady 1 Lim, 1980). Szybkos$¢ utleniania azotu
przez bakterie AOB osigga maksymalne wartosci dla szerszego przedziatu odczynu pH niz

szybkos¢ utleniania azotu przez bakterie NOB.
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Rys. 2.6. Wptyw pH na szybko$¢ nitrytacji i nitratacji (Grady i Lim, 1980)

Wplyw stezenia tlenu rozpuszczonego na proces nitryfikacji

Bardzo istotny wplyw na przebieg procesu nitryfikacji ma stezenie rozpuszczonego
tlenu. Zgodnie z rownaniem 2.1 1 2.2 dla utlenienia 1g NO,'N do NOs-N potrzeba 1,14 g O,
natomiast dla utlenienia 1 g NH4-N do NO, N potrzeba 3,43 g O, Sumarycznie nitryfikacja
potrzebuje 4,57 g O,/g N. Jak si¢ okazuje w praktyce warto$ci te sa nieznacznie nizsze. Crites
1 Tchobanglous (1998) stwierdzili, ze zapotrzebowanie na tlen wynosi 4,25 g O./g N,
poniewaz cze$¢ azotu amonowego nie zostaje utleniona do azotanéw ale wykorzystana jest do
syntezy nowej biomasy. Z kolei czg$¢ azotynow, zostaje zredukowana do azotu gazowego w
niedotlenionych miejscach komory napowietrzania.

Niskie st¢zenia tlenu pozwalaja na ograniczenie lub nawet catkowite zahamowanie
wzrostu bakteriit NOB, co pozwala uzyska¢ warunki, w ktorych zachodzi czgsciowa
nitryfikacja (nitrytacja). Dzieje si¢ tak, poniewaz bakterie NOB wykazuja mniejsze
powinowactwo do tlenu niz bakterie AOB, co moze by¢ przyczyna wyptukiwania bakterii

NOB z reaktorow przy niskich stezeniach tlenu rozpuszczonego (Ciudad i wsp., 2007).
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Wplyw wieku osadu na proces nitryfikacji

Nalezy zaznaczy¢, ze z uwagi na powolny wzrost bakterii nitryfikacyjnych, musi by¢
utrzymany dhugi wiek osadu. Odpowiedni wiek osadu w warunkach powinien wynosi¢ od
kilku do kilkunastu dni. Wymagany wiek osadu zalezy od obcigzenia osadu jak réwniez od
temperatury. Obnizenie si¢ temperatury wymaga podwyzszenia wieku osadu i zmniejszenia

jego obcigzenia (Malej, 1999).

Wplyw stezenia wolnego amoniaku i wolnego kwasu azotawego

Wedtug Anthonisen i wsp. (1976) szybkos$¢ nitryfikacji zalezy od stezenia wolnego
amoniaku (FA). Ten rodzaj inhibicji moze wystgpowac¢ podczas oczyszczania $ciekOw o
wysokim stgzeniu azotu amonowego. Stezenie wolnego amoniaku w $ciekach uzaleZznione
jest od stezenia jonu amonowego, z ktorym wolny amoniak pozostaje w nast¢pujacej

roéwnowadze:
NHf + OH™ & NH; + H,0 (2.18)

Stan rownowagi zalezy od odczynu pH $ciekoéw i temperatury. St¢zenie wolnego

amoniaku wyznaczane jest nastgpujaco (Anthonisen i wsp., 1976):
; _ _ 17 Snm,-n-10PH (2.19)
FA (jako NH; — N) = VRl —T

gdzie:
6344 (2.20)
K N = —

D,NH3—N exsp (273 n °C)
FA - stgzenie wolnego amoniaku [g N/m’]
Snu, - stezenie azotu amonowego [g N/m’]

Stezenie wolnego kwasu azotawego jest opisany przy uzyciu rOwnania:

, 46 SNO»—
FNA (jako HNO;) = o KDIV(’;’:_% (2.21)
gdzie:
2300 (2.22)
Kp no2-n = exp (— m)

FNA - stgzenie wolnego kwasu azotawego [g N/m’]
Sno, - stezenie azotu azotynowego [g N/m’]

Wykresy zalezno$ci stezenia wolnego amoniaku i wolnego kwasu azotawego od temperatury

1 odczynu pH (réwnania 16 i 19) przedstawia rysunek 2.7.
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Rys. 2.7. Zalezno$¢ stezenia wolnego amoniaku (a) i wolnego kwasu azotawego (b) od temperatury i odczynu

pH

Anthonisen 1 wsp. (1976) stwierdzili szerokie zakresy stezen wolnego amoniaku (FA)
1 kwasu azotawego (FNA) hamujacych wzrost bakterii AOB 1 NOB. Wzrost odczynu pH,
temperatury 1 stgzenia NH4-N powoduje wzrost st¢zenia wolnego amoniaku w srodowisku i
jego negatywny wplyw na nitryfikacje. Zahamowanie drugiej fazy nitryfikacji prowadzonej
przez bakterie NOB nastepuje przy przekroczeniu granicy stezenia FA wynoszacego 0,1-1 g
N/m’. Przekroczenie kolejnej granicy na poziomie 10-150 g N/m® oznacza zahamowanie obu
faz nitryfikacji, poniewaz st¢zenie FA na tym poziomie oddziatuje negatywnie na bakterie
AOB. Podobna sytuacja ma miejsce w przypadku FNA, gdzie inhibicja bakterii
nitryfikacyjnych rozpoczyna si¢ przy stezeniu wynoszaca powyzej 0,2-2,8 g N/m’. Jako
pierwsze inhibicji ulegaja bakterie AOB, nastepnie podczas dalszego wzrostu stezenia
wolnego kwasu azotawego ma miejsce inhibicja bakterii NOB (Anthonisen i wsp., 1976).
Rysunek 2.8 przedstawia wptyw wolnego amoniaku i st¢zenia wolnego kwasu azotawego na
aktywnos$¢ obu grup bakterii nitryfikacyjnych w zalezno$ci od odczynu pH.

Szeroki zakres warto$ci granicznych stezenia FA 1 FNA, ktére sg przyczyng inhibicji,
wynika ze zmiennos$ci skladu $ciekéw poddawanych nitryfikacji oraz réznych wartosci
parametréw technologicznych procesu. W konsekwencji prowadzi to do pojawienia si¢ roznic

w skladzie biocenozy nitryfikacyjnej (Surmacz-Gorska, 2001).
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Rys. 2.8. Wplyw kwasu azotawego i wolnego amoniaku na proces nitryfikacji (Anthonisen i wsp., 1976)

W Tabeli 2.6 zestawiono wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji
uzyskane przez roznych autorow. Najwyzsza szybkos¢ AUR wynoszaca 27,5 mg N/(g smo-h)
otrzymali Obaja 1 wsp. (2002), prowadzac proces petnej nitryfikacji ze $ciekami z hodowli
trzody chlewnej. Autorzy prowadzili badania w reaktorze SBR usuwajagcym N 1 P,
zachowujac wiek osadu 11 d. Najnizszg szybko$¢ wynoszaca, 1,16-1,37 mg N/(g smo-h)
otrzymali Bernat 1 Wojnowska-Baryta (2007). Autorki podaja, iz proces prowadzony roéwniez
w reaktorze SBR w temperaturze 20°C, przy st¢zeniu rozpuszczonego tlenu na poziomie 2 g
O,/m’. Natomiast Gali i wsp. (2007b) oczyszczajac odciek z beztlenowej przerobki osadu w
reaktorze SBR, prowadzac proces czesciowej nitryfikacji otrzymali szybko$¢ procesu AUR

wynoszaca 42+2 mg N/(g smo-h).
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Tabela 2.6. Wyniki pomiaréw konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji uzyskane przez r6znych autorow

Proces Zrédlo System osadu czynnego Szybkos¢ Wiek Odczyn Stezenie tlenu Temp.
osadu
mg N/(g smo-h) D pH g 0,/m’ °C
Akin i Ugurlu (2005) Laboratoryjny reaktor SBR’o .poj.emnoéci 10 dm’ 238 10-25 i 2.6403 1828
oczyszczajacy syntetyczne Scieki
Kosinska (2005) Reaktor do usuwania azotu i fosforu 2,52 /2,58 - - 4,5-6,2 14,7-18.,5
Arnold i wsp. (2000) | Pilotowy reaktor SBR o pojemnosci 1,4 m’ 4,6-5,8 - >7 0-7 25
oczyszczajacy odcieki
Bernat i wsp. (2011) | Laboratoryjny reaktor SBR, pracujacy przy niskich 1,73-4,6 - 8 0,7 20
stezeniach tlenu — adaptacja osadu
Bernat i Wojnowska- | Laboratoryjny reaktor SBR zaadaptowany do 1,16-1,37 - 7-7,5 2 20
Baryta (2007) SciekoOw o wysokiej zawartosci azotu
Zhu i wsp. (2013) Laboratoryjny reaktor SBR 7,43 - - - -
Jubany i wsp. (2008) | Reaktor do biologicznego usuwania azotu w skali 16,7 15 7,6+£0,4 3,0+0,2 2342
poltechnicznej
Obaja i wsp. 2002) Reaktor SBR usuwajacy N i P o pojemnosci 3 dm’ 27,5 11 8,15 - 30
oczyszczajacy Scieki z hodowli trzody chlewnej
. Pena . Carrera i wsp. Reaktor SBR pracujacy w pelnej skali oczyszczajacy 0,37 25 >5 3 25
nitryfikacja (2003a) syntetyczne $cieki
Makinia (2006) Reaktor w pelnej skali pracujacy w uktadzie MUCT 3,32-5,37 - - - 15,8-22,7
Makinia (2006) Reaktor w pelnej skali pracujacy w uktadzie JHB 2,04-3,73 - - - 17,1-21,6
Perez i wsp. (2007) Laboratoryjny reaktor SBR oczyszczajacy odcieki 22+1 11 7,59 <1 32+40,5
Perez i wsp. (2007) Laboratoryjny reaktor SBR oczyszczajacy odcieki 35+18 30 7,3-8,5 <1 32+0,5
Pollice i wsp. (2002) . . L 3 4.4 40 >7,2 2,0 32°C
Pollice i wsp. (2002) gé‘:;;;;‘z’gig 2‘;11:2?§ci§§§2iiﬁiemn°s"l 10 dm 6,1 14 >72 2,0 32°C
Pollice i wsp. (2002) 25,8 10 >7,2 2,0 32°C
Pollice i wsp. (2002) 3,2 24 >7,2 2,0 32°C
Pollice i wsp. (2002) | Laboratoryjny reaktor SBR o pojemnosci 5 dm’ 4,8 14 >7,2 2,0 32°C
Pollice i wsp. (2002) | oczyszczajacy syntetyczne $cieki 10,0 5 >7,2 2,0 32°C
Pollice i wsp. (2002) 22,9 3 >7,2 2,0 32°C
Dosta i wsp. (2007) Laboratoryjny reaktor SBR oczyszczajacy 19 - 7,5-8,5 2,0 30
syntetyczne $cieki
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Proces Zrédlo System osadu czynnego Szybkos¢ Wiek Odczyn Stezenie tlenu Temp.
osadu
mg N/(g smo-h) D pH g 0,/m’ °C
Gali 1 wsp. (2006a) Laboratoryjny reaktor SBR o pojemnosci 3 dm’ 22+1 11 7,3-8,1 <1,0 32+0,5
oczyszczajacy odcieki
Gali 1 wsp. (2006b) Laboratoryjny reaktor SBR oczyszczajacy 17+1 11 7,5-9 <1,0 30
Scieki z hodowli trzody chlewnej zawierajace
wysokie stezenia NHy-N
Gali i wsp. (2006¢) Reaktor SBR zaadaptowany do odciekow po 30-32 - 8,0 >3,0 -
17-20 dniach,
Gali i wsp. (2006¢) Reaktor SBR zaadaptowany do odciekow 14 15 7-8,5 >3 28
oczyszczajacy odcieki
Gali i wsp. (2007a) Laboratoryjny reaktor SBR o pojemnosci 3 dm’ 17-22 11 7,5-9 <1,0 32
Czgsciowa oczyszczajacy odcieki
nitryfikacja Gali i wsp. (2007b) Laboratoryjny reaktor SBR o pojemnosci 1 dm’ 4242 5 6,5-8,0 >3 30+0,5
oczyszczajacy odcieki
Bartoli i wsp. (2013) | Laboratoryjny reaktor SBR o pojemnosci 1m’ 1,25 - 8,0 2,0£0,5 25+1,0
Bernat i wsp. (2013) | Laboratoryjny reaktor SBR o pojemnosci 5 dm® 0,91-5,58 - 8,0 0,7 2042
Gustavsson i wsp. Reaktor SBR pracujacy w pelnej skali 7,5 29 6,8 1,1 35
(2008) oczyszczajacy odcieki
Gustavsson i wsp. Reaktor SBR pracujacy w pelnej skali 11,25 29 7,2 1,1 35
(2008) oczyszczajacy odcieki
Kuai i Verstraete Reaktor SBR pracujacy 34 dni (o pojemnosci 4 0,67 - 7-7,2 <0,5 33
OLAND (1998) dm’), oczyszczajacy syntetyczne $cieki
Kuai i Verstraete Reaktor SBR pracujacy 62 dni (4 dm’), 0,46 - 7-7,2 <0,5 33
(1998) oczyszczajacy syntetyczne Scieki
SHARON Gali 1 wsp. (2006a) Laboratoryjny reaktor SBR pracujacy w 27+1 2 b.d >3 33+0,5

procesie SHARON oczyszczajacy odcieki
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2.4.  Proces denitryfikacji

W procesie denitryfikacji azot azotanowy (NOs;-N) ulega redukcji do azotu
azotynowego (NO,-N), nastepnie do tlenku azotu (NO), kolejnym etapem denitryfikacji jest
redukcja do podtlenku azotu (N,O), a nastepnie do azotu czasteczkowego (N,) (Knowels,
2005; Ruiz 1 wsp., 2006). Ogdlnie, przemiany zwigzkéw azotu w procesie denitryfikacji

przedstawia rownanie 2.23 (Gong i wsp., 2013; Giliven, 2009).

NO; - NO, - NO —» N,0 - N, (2.23)

(N*2) (N*3) (N*2) (N*1) (N©)

Wigkszo$¢ bakterii denitryfikacyjnych wystepujacych w $rodowisku naturalnym to
organizmy heterotroficzne, wykorzystujace wegiel organiczny. Tiedje (1988) oraz Berns i
Bilss (1983) uwazaja, ze mikroorganizmy heterotroficzne w warunkach anoksycznych moga
uzywac zarowno NOs-N jak 1 NO,-N jako ostatecznego akceptora elektronéw. Najczescie]
wyrdznia si¢ nastgpujace bakterie denitryfikacyjne: Achromobacter, Acinetobacter,
Agrobacterium, Alcaligenes, Arthobacter, Bacillus, Bradyrhizobium, Chromobacterium,
Corynebacterium, Cytophage, Flavobacterium, Hypomicrobium, Moraxella, Neisseria,
Paraccus, Propionibacterium, Pseudomonas, Rhizobium, Rhodopseudomonas, Spirillum,
Thiobacillus, Vibrio (Naidoo, 1999; Blaszczyk, 2008; Christensen 1 Harremoes, 1977). Czg$¢
z wyzej wymienionych bakterii przeprowadza pelng denitryfikacj¢. Jednak bakterie takie jak
Chromobacterium czy Pseudomonas prowadza jedynie redukcje do NO,-N. Dalszg redukcje
przeprowadza¢ mogg bakterie z grupy Alcaligenes, Cytophage dla ktorych substratem jest
NO,-N (Naidoo, 1999). Za najefektywniejsze w procesie denitryfikacji uwaza si¢ bakterie z
grupy Pseudomonas. Niektore bakterie denitryfikacyjne wykorzystuja nieorganiczne zwigzki,
takie jak: wodor, zredukowang siarke, magnez oraz zelazo. W tym przypadku méwimy o

autotroficznej denitryfikacji.
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2.4.1.Stechiometria i kinetyka procesu denitryfikacji

W tabeli 2.7 przedstawiono rownania stechiometryczne opisujace proces denitryfikacji

heterotroficznej dla ré6znych zwigzkéw organicznych (Swinarski, 2011):

Tabela 2.7. Rownania stechiometryczne opisujace proces denitryfikacji dla réznych zwiazkéw organicznych
(Swinarski, 2011):

Zrédlo wegla Réwnanie stechiometryczne

Scieki 10NO;5™ + CoH;9O3N — 5N, + 10CO, + 3H,0 + 100H™ + NH; (2.24)

Metanol 6NO; + 5CH;0H — 3N, + 5CO, + 7TH,0 + 60H" (2.25)
Etanol 12NO;™ + 5C,HsOH — 6N, + 10CO, + 9H,0 + 120H" (2.26)
Kwas octowy 8NO; + 5CH;COOH — 4N, + 10CO, + 6H,O + 80OH" (2.27)

Wzér CioH;9OsN oznacza obecng w $ciekach rozktadalng biologicznie zwigzki
organiczne (USEPA, 1993). W wyniku redukcji jednego mola azotanow do azotu gazowego
powstaje 1 mol sumy jonéw wodorotlenowych (OH’) i wodorowgglanowych (HCOj3).
Przebieg procesu powoduje zwigkszenie zasadowosci. Z powyzszych réwnan (2.24-2.27)
wynika, ze przy redukcji 1 g NO3-N zasadowos¢ wzrasta o 3,57 g CaCOs (Figueroa Leiro,
2011; USEPA, 2010). Jest to okoto potowa zasadowos$ci zuzywanej w procesie biologicznej
nitryfikacji 1 g NHs-N.

Szybko$¢ procesu denitryfikacji zalezy od wielu czynnikéw takich jak pH,
temperatura, stezenie tlenu rozpuszczonego oraz st¢zenie substratu organicznego. Zaleznos$¢
miedzy procesem denitryfikacji, a substratami obecnymi w §ciekach przedstawi¢ mozna za
pomoca rownania Monoda:

HmaxH Ss SNo3 Kon (2.28)

Tpn,N03 = MDN,NO3 * ) ) *XH.No3-N
Yv  Ks+Ss Kozt Snos Ko+ So
. - HmaxH Ss ) SNo2 ) Kon X (2.29)
DN,NO2 = TIDN,NO2 H,NO2-N
Yv  Ks+Ss Koz Snoz Kou+So
gdzie:
TDN,NO3 - szybko$¢ wzrostu bakterii denitryfikacyjnych wykorzystujacych NOs-N [g/m’-d]
TDN.NO2 - szybko$¢ wzrostu bakterii denitryfikacyjnych wykorzysujacych NO,-N [g/m’-d]
1DN.NO3 - wspotczynnik korekcyjny dla warunkéw anoksycznych (w obecnosci NOs) [-]
NDN.NO2 - wspotczynnik korekcyjny dla warunkéw anoksycznych (w obecnosci NO,) [-]
Hmax.H - maksymalna stata szybko$ci wzrostu bakterii denitryfikacyjnych [d']
Yy - wydajno$¢ wzrostu biomasy heterotroficznej [g smo/g N]
XHNO3-N - stezenie bakterii denitryfikacyjnych wykorzystujacych NO;-N [g smo/m’]
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XHNO2N -stezenie bakterii denitryfikacyjnych wykorzystujacych NO,-N [g smo/m”’]

Snos -stgzenie azotu azotanowego [g N/m’]

Sno2 -stgzenie azotu azotynowego [g N/m’]

S -stezenie substancji organicznych [g O,/m’]

Knos -stata nasycenia dla azotu azotanowego [g N/m"]

Knoo -stata nasycenia dla azotu azotynowego [g N/m’]

Kon -stata nasycenia dla tlenu rozpuszczonego [mg O,/dm’]

K, -stata nasycenia dla zewngetrznego zrodta wegla (substancji organicznych) w procesie

denitryfikacji [g O,/m’]

Wplyw temperatury na proces denitryfikacji

Temperatura jest waznym czynnikiem dla procesu denitryfikacji. Przewaznie w
literaturze podawana jest informacja, ze denitryfikacja zachodzi w temperaturze od 5-35°C.
Jednak autorzy Berquist i Oleszkiewicz (1988) prowadzili proces denitryfikacji nawet w
temperaturze 2°C 1 uzyskali szybko$¢ denitryfikacji na poziomie 0,3 mg N/(g smo-h). Autorzy
probujacy okreslic w jakiej temperaturze proces denitryfikacji przebiega najszybciej, podaja
rézne wartosci. Natomiast Sage 1 wsp. (2006) oraz Wett 1 wsp. (1998) podaja iz
najkorzystniejsza temperatura dla procesu denitryfikacji to 30 °C. Najwyzszg temperature
podaje Wang i wsp. (1995) okre$la ja na poziomie 35°C. Natomiast Elefsiniotis 1 Li (2006)
zbadali, ze zmiana temperatury z 10°C na 20°C zwigksza o wiele bardziej szybko$¢ procesu
niz dalszy jej wzrost z 20°C na 30°C. Prowadzono réwniez badania nad wykorzystywaniem w
procesie denitryfikacji wyzszych temperatur (50-60°C), ktére moga zwigkszac¢ efektywnos¢
procesu o0 50% w poréwnaniu do efektywnosci w temperaturze 35°C (Benko, 2011).

Podobnie jak w procesie nitryfikacji zalezno$¢ procesu denitryfikacji od temperatury mozna

opisa¢ rownaniem Arrheniusa:

'pNT = T'pN,2007 2% (2.30)
gdzie:
TDNT - szybko$¢ denitryfikacji w zalezno$ci od temperatury, mg N/(g smo-h)
TDN20 - szybkos$¢ denitryfikacji w temperaturze 20°C, mg N/(g smo-h)

Wartosci wspotczynnika korekcji temperatury Arrenhiusa 0 przedstawione w

literaturze dla procesu denitryfikacji zostaly zestawione w tabeli 2.8.
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Tabela 2.8. Wartosci wspotczynnika korekcji temperatury Arrenhiusa 0 dla procesu denitryfikacji

0 TICl  Zrsdio wegla Zrédlo
1,12 10-25  Metanol Bever i wsp. (1997)
1,15 5-20  Scieki surowe Bever i wsp. (1997)
1,20 15-25  Zmagazynowane substancje wewnatrzkomorkowe Bever i wsp. (1997)
1,06 7-15  Scieki surowe Oleszkiewicz i Berquist (1998)
1,3 2-7 Scieki surowe Oleszkiewicz i Berquist (1998)
1,06 7-17  Etanol Nyberg i wsp. (1992)
1,06 7-17  Metanol Nyberg i wsp. (1992)
1,1 10-25  Metanol Carrera i wsp. (2003b)
1,04 35-55  Metanol Lopez —Vazquez i wsp. (2014)
1,07 35-55  Metanol Lopez —Vazquez i wsp. (2014)

Wplyw pH na proces denitryfikacji

Kolejnym waznym czynnikiem dla procesu denitryfikacji jest odczyn pH. Podobnie
jak w przypadku temperatury autorzy podaja réozne wartosci najkorzystniejszego odczynu pH
dla procesu denitryfikacji. Denitryfikacja przebiega najszybciej gdy odczyn pH miesci si¢ w
zakresie 6,0-8,0. Przy odczynie pH wyzszym od 8,0 oraz pH ponizej 6,0 nastgpuje
zahamowanie procesu (Malej, 1999). Gumaelius (1996) stwierdzil, ze organizmy
denitryfikacyjne mogg tolerowa¢ odczyn pH pomigdzy 6-9, jednak najkorzystniejszy odczyn
pH waha si¢ przedziale 7-8. Wedlug Naidoo (1999) najlepsze pH dla procesu denitryfikacji
zalezy od bakterii bioragcych udzial w procesie. Dla bakterii z grupy Thiobacillus
najkorzystniejszy odczyn pH wynosi 6,8-7,9, natomiast dla bakterii z grupy Bradyrhizobium
wynosi 6,0-7,0.

Wplyw tlenu na proces denitryfikacji

Tlen dziala inhibitujaco na proces denitryfikacji. Dostgpny tlen w procesie
denitryfikacji staje si¢ akceptorem elektronow NOs-N (Wett 1 wsp., 1998). Wedtug Sadecka
(2010) stezenie rozpuszczonego tlenu w fazie denitryfikacji nie powinno przekracza¢ 0,5 g
O,/m’, jednak Metcalf i Eddy (2003) podaja nizsza granice wynoszaca 0,2 g Oo/m’. Swinarski
(2011) prowadzac badania nad szybkosciag denitryfikacji zauwazyl spadek szybkosci procesu

dopiero przy stezeniu tlenu rozpuszczonego wynoszacym 0,9 g O,/m>. Jednak Oh i Silverstein
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(1999) zaobserwowali aktywno$¢ bakterii denitryfikacyjnych przy stezeniu tlenu
rozpuszczonego wynoszacym nawet 6 g O,/m’. Fakt, ze denitryfikacja moze przebiegaé w
warunkach tlenowych sklonit badaczy do proby potaczenia tlenowej nitryfikacji z
denitryfikacja (tzw. symultaniczna nitryfikacja—denitryfikacja). Jest to mozliwe poniewaz w

obu tych procesach biorg udziat NO,-N i NO;-N.

Wplyw substratu na proces denitryfikacji

O szybkosci 1 efektywnosci procesu denitryfikacji decyduje rowniez dostgpnosé
substratu organicznego oraz jego podatnos¢ na rozktad biologiczny (Swinarski, 2011). W
przypadku niskiego stezenia wegla organicznego zaj$¢ moze proces tzw. endogennej
denitryfikacji, z wykorzystaniem zwigzkow juz zmagazynowanych w komorkach
bakteryjnych. Dla intensyfikacji szybkos$ci procesu denitryfikacji mozna zastosowa¢ zwiazki
organiczne 0 wysokiej zawarto$ci wegla tak jak np. metanol, etanol, kwas octowy oraz inne
kwasy organiczne, aceton, skrobig, glikol, glukoze, skrobi¢ i kazeing (Henze 1 wsp., 1994).
Mozna réwniez wykorzysta¢ rdzne inne alternatywne zrddta wegla np. Scieki przemystowe.
Rysunek 2.9 przedstawia podziat zewnetrznych zrodet wegla.

Szybkos¢ denitryfikacji zaleze¢ begdzie od dodanego substratu organicznego oraz
warto$¢ stosunku C/N, okreslajacego ilo$¢ substratu potrzebng do catkowitej redukeji azotu
(Henze 1 wsp., 2002; Szewczyk, 2005). Podawane przez rdéznych autoroOw wartoSci
optymalnego stosunku C/N wahajg si¢ w szerokim zakresie. Fux i wsp. (2006) podali
stosunek ChZT/N wynoszacy 3,2 g O,/g N. Fernandez-Nava (2010) podaje najkorzystniejszy
stosunek ChZT/N wynoszacy 4,6 g O./g N, dodaje rowniez, ze przy stosunku ChZT/N
rownym 4,3 g O,/g N szybkos$¢ denitryfikacji byta nizsza. Natomiast Grabinska-—foniewska i
wsp. (1985) podaja, ze optymalny stosunek C/N dla procesu denitryfikacji w przypadku
zewnetrznego zrodta wegla w postaci glicerolu powinien wynosi¢ 5 g O,/g N. Niski stosunek

ChZT/N powoduje, ze zmniejsza si¢ produkcja heterotroficznego CO, (Wett 1 wsp., 1998).
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[Zewnetrzne irodta wegla]

[ Konwencjonalne ] [ Alternatywne ]
/D_Metanol \ U Produkty uboczne z: \
O Etanol . Produkcﬁalkoholu
O Kwas octowy . If'rodukcp przetworow mlecznych
Q Octan sodu U Scieki z produkgji :
O Glukoza * Lodow .
O Inne kwasu * Cukrowni
organiczne * Melasy
\ / * 7 przetwdrstwa miesnego
* 7 przetworstwa rybnego
* Inne z przemystu rolno -

przemysfowego /

Rys. 2.9. Podzial zewngtrznych zrodet wegla

Na wybor Zrodla wegla wykorzystywanego do procesu denitryfikacji ma wplyw
szereg czynnikow, migdzy innymi cena, produkcja osadu, szybkos$¢ denitryfikacji, stopien
utylizacji, bezpieczenstwo w trakcie wykorzystywania, zawarto$¢ toksycznych zwigzkow
oraz szybko$¢ calkowitej denitryfikacji bez koniecznosci adaptacji osadu do zewngtrznego
zrodla wegla (Fernandez—Nava 1 wsp., 2010). Zastosowanie konwencjonalnych zrodet wegla
wigze si¢ z duzymi kosztami oczyszczalnia Sciekow, ale ich wptyw na proces denitryfikacji
zostat dobrze zbadany. Wielu badaczy szuka innych, alternatywnych zZrodet wegla
pochodzacych np. z odpadow przemystowych lub rolniczych (Obaja 1 wsp., 2005; Cappai i
wsp., 2004; De Lucas i1 wsp., 2005; Elefsiniotis 1 wsp., 2006; Park 1 wsp., 2008; Sage 1 wsp.,
2006). Zastosowanie takich zrodel wegla organicznego jest lepsze nie tylko z powodu
nizszych kosztéw, ale rowniez z punktu widzenia ochrony Srodowiska. Jednak przed ich
zastosowaniem konieczne s3 doktadne badania w celu poznania ich wplywu na proces
denitryfikacji.

Tabela 2.9 przedstawia otrzymane wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci
denitryfikacji z réznymi zrodlami wegla uzyskane przez roznych autorow. Najczesciej

stosowanym zewng¢trznym zrodtem wegla jest metanol. Jego wpltyw na proces denitryfikacji
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zostat doktadnie zbadany (Pagilla i wsp., 2006; Christensson 1 wsp., 1994; Rabah i Dahab,
2004). Jego stosowanie jako zewnetrznego zrodia wegla rekomenduje m.in. Amerykanska
Agencja Ochrony Srodowiska (USEPA) (USEPA. 1993). Zalecenia te sa spowodowane
takimi czynnikami jak: dostgpnos$¢, niska produkcja osadu, niski potencjat emisji lotnych
zwigzkéw organicznych oraz brak w jego sktadzie azotu i fosforu (Swinarski i wsp., 2012).
Metanol jest rowniez tatwo przyswajany przez bakterie denitryfikacje. Dodawanie metanolu
znacznie podnosi efektywno$¢ procesu denitryfikacji z 52% (bez metanolu) do 72% po
podaniu 21 g ChZT/m® (Purtschert i wsp., 1996). Wada stosowania metanolu jako
zewnetrznego zrodta wegla jest relatywnie dhugi czas adaptacji osadu (Nyberg 1 wsp., 1996)
oraz fakt, ze nie usuwa on fosforu (Cho 1 wsp., 2004). Wielu badaczy prowadzilo proces
denitryfikacji stosujac metanol. Najnizsza warto$¢ szybkosci denitryfikacji podaje Louzerio i
wsp. (2002) wynoszaca od 0,2 do 0,8 mg N/(g smo-h), szybko§¢ ta zostala uzyskana w
reaktorze SBR pracujacym w pelnej skali w temperaturze od 12,5 do 16°C (co jest
temperaturg stosunkowo niska dla procesu denitryfikacji) oraz przy pH 6,5-6,8. Reakcja
prowadzona byla w reaktorze SBR, pracujacym w skali technicznej. Rowniez Fernandez-
Nava 1 wsp. (2008) prowadzili badania w reaktorze SBR uzyskujac szybkosci 29,8-30,4 mg
N/(g smo-h). Jednak najwyzszg wartos¢ szybkosci wynoszaca 142 mg N/(g smo-h) podaja
Foglar 1 wsp. (2005), ktérzy prowadzili badania ciaglej denitryfikacji w laboratoryjnym
reaktorze przeplywowym w temperaturze 25°C i przy pH 5,9-7.4.

Drugim popularnym Zrédlem wegla organicznego jest etanol. Ten zwigzek jest
rowniez rekomendowany do stosowania w celu poprawy procesu denitryfikacji przez USEPA
(USEPA, 1993). Zaleta etanolu jest powodowany przez niego natychmiastowy wzrost
szybkosci denitryfikacji (Nyberg 1 wsp., 1996; Peng i Zhu (2006) podaja nawet, ze etanol jest
lepszym Zrédlem wegla niz metanol ze wzgledu na szybszy wzrost szybkosci denitryfikacji
oraz krotszy czas adaptacji osadu do tego zwigzku. Badania nad skuteczno$cig etanolu
prowadzili Tora 1 wsp. (2011) otrzymujac szybko$¢ procesu rowng 7,1 mg N/(g smo-h).
Proces denitryfikacji prowadzony byt w laboratoryjnym reaktorze SBR w temperaturze
23+1°C 1 stosunku ChZT/N rownym 3,0+2 g O,/g N. Rowniez Morgan-Sagastume 1 wsp.
(2008) prowadzac badania z etanolem w reaktorze laboratoryjnym usuwajacym azot i fosfor
otrzymali szybkos$¢ denitryfikacji wynoszaca 1,6 mg N/(g smo-h). Autorzy prowadzili proces
w temperaturze 22,5+1°C i odczynie pH wynoszacym 7,5+1.

Kolejnym waznym zroédtem wegla jest kwas octowy uznawany jako rownie efektywny

co etanol 1 metanol. Fakt, ze usuwa on zaréwno azot jak i fosfor powoduje, ze staje si¢ on
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konkurencja wyzej wymienionych zrodet wegla (Cho i wsp., 2004). Badania prowadzone
przez Aesoy 1 wsp. (1998) nad poprawg szybkosci procesu denitryfikacji stosujgc etanol oraz
kwas octowy jako zewnetrznego zrodta wegla wykazaty, ze z etanolem otrzymano wyzszg
szybkos$¢ procesu denitryfikacji. Pomiar NUR z dodatkiem kwasu octowego prowadzili Gong
1 wsp. (2013), wykonujac badania w laboratoryjnym reaktorze SBR z osadem zaadaptowanym
w temperaturze 22+2°C i otrzymal szybko$¢ procesu NUR wynoszacg 16,86 0,12 mg N/(g
smo-h).

W procesie denitryfikacji jako zewnegtrznego zrodlta wegla uzy¢ mozna rowniez
glukozy. Morgan-Sagastume 1 wsp. (2008) prowadzac badania denitryfikacji stosujac
glukoze, uzyskali szybkos¢ NUR w zakresie od 2,4 do 3,1 mg N/(g smo-h) w temperaturze
22,5+1°C, przy pH 7,5+1. Dodatek glukozy powoduje pelna denitryfikacje¢, nie wplywajac
negatywnie na szybko$¢ procesu NUR (Her i wsp., 1995). Glukoze podobnie jak kwas
octowy mozna stosowa¢ w procesie czgsciowej denitryfikacji, powoduje ona akumulacje
azotu na poziomie 14,51+2.41 g/m’ (Ge i wsp., 2012).

Jak wczes$niej wspomniano w procesie denitryfikacji mozemy réwniez wykorzystaé
alternatywne Zrodla wegla tj. Scieki mleczarskie, odpady z cukrowni i innych gatezi
przemystu spozywczego w tym produkty odpadowe z produke;ji alkoholu (olej fuzlowy). Do
stosowania alternatywnych zrodet wegla sklania niski koszt ich pozyskiwania, przy
zachowaniu podobnej redukcji azotu w procesie denitryfikacji. O przydatnosci tych
produktow bedzie decydowac kazdorazowo dostepnos¢ prostych zwigzkéw organicznych lub
podatnos¢ na ich generacje w procesach fermentacji/hydrolizy oraz niskie stezenia zwigzkow
azotu (Makinia 1 wsp., 2010). Wedlug Fentona 1 wsp. (2011) Scieki z mleczarni z uwagi na
wysokie stezenia zwiazkoéw organicznych wyrazonych w ChZT (8 200 g O»/m’) mogg byé
stosowane jako zewnetrzne Zrodlo wegla w procesie denitryfikacji. Dotyczy to $ciekow z
produkcji mleka UHT, seréw, jogurtéw, mleka odttuszczonego. Badania prowadzone stosujac
scieki mleczarskie jako zrodto wegla wykazaty efektywnos$¢ usuwania N wynoszaca 98%.

Dobrym zrodtem wegla jest rowniez zhydrolizowana melasa, powstajaca jako odpad z
cukrowni, ktora zawiera 47,5% latwo rozkladalnych zwigzkéw organicznych oraz 48-50%
cukru. Srednia osiagana efektywno$é usuwania azotu przy zastosowaniu zhydrolizowanej
melasy wynosita 91%=+1,6 (Quan 1 wsp., 2005). Ci sami autorzy podajg iz efektywnosc
usuwania azotu stosujac metanol jako zewnetrzne zrodto wegla wynosita 85,32 %. Szybkos¢
procesu denitryfikacji z zastosowaniem zhydrolizowanej melasy jako zewngtrznego Zrddta

wegla wynosita 2,9-3,6 mg N/(g smo-h) (Quan 1 wsp., 2005).
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Alternatywnym zrodlem wegla dla procesu denitryfikacji moga by¢ odpady z
produkcji alkoholu. W Polsce istnieje ok. 70 gorzelni wytwarzajacych spirytus surowy (tzw.
destylat rolniczy) oraz kilkanascie destylarni przetwarzajgcych spirytus surowy w czysty
spirytus spozywczy. Szacunkowa wielko$¢ produkcji spirytusu w Polsce to 140 min ton.
Powstaje przy tym 1 400 000 m® wywaru pogorzelnianego, 14 000 m® porektyfikatu oraz 530
m’ stanowi olej fuzlowy. Na przyktad olej fuzlowy zawieraja wysokie stezenia zwiazkow
organicznych latwo rozkladalnych oraz charakteryzuje si¢ wysokim ChZT, ktére jest
porownywalne do ChZT etanolu, a stosunek ChZT/N to okoto 1800 (Makinia i Czerwionka,
2014). Olej fuzlowy byty dawkowany do ciggu gtownego oczyszczalni Sciekéw ,,Ruptawa” w
Jastrzebiu Zdroju. Wykazano, ze stopniowe zastgpowanie zwigzkéw organicznych z osadu
surowego olejem fuzlowym nie powoduje wzrostu stezenia NOs3-N w Sciekach. Nie
stwierdzono rowniez istotnych zmian w stezeniu azotu amonowego (NH4-N) ktore
utrzymywalo si¢ na poziomie 1 g/m’. Natomiast stosujac olej fuzlowy wykazano wzrost
szybkosci denitryfikacji z 1,9 mg N/(g smo-h) na poczatku trwania badan do wartosci
powyzej 3,0 mg N/(g smo-h) po 14 dniach adaptacji. (Makinia i Czerwionka, 2014).

Sposrdd analizowanych, wyzej wymienionych alternatywnych zrodet wegla najnizsza
szybko$¢ procesu denitryfikacji wynoszaca 0,1 osiggni¢to stosujac kwas priopionowy
Elefsiniotisa 1 Li (2006). Autorzy prowadzili badania w temperaturze 10°C 1 odczynie pH
wynoszacym 6,5. Najwyzsza szybkos$¢ denitryfikacji wérdd alternatywnych zewngtrznych
zrodet wegla uzyskano dla odpadéw z produkceji napojow (46,8 mg N/(g smo-h)). Proces
prowadzony byl w laboratoryjnym reaktorze SBR w temperaturze 20+1°C 1 pH 7,5-8
(Fernandez-Nava i wsp., 2010).
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Tabela 2.9. Wyniki pomiaréw konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji z r6znymi zrodtami wegla uzyskane przez r6znych autoréw

Zrédlo wegla  Temp. NUR System osadu czynnego pH Stosunek Zrédlo
°'C mg N/(g smo-h) C/N
2242 5,16 Reaktor laboratoryjny SBR osad zaadaptowany 7,4 2,1 Gong i wsp. (2013)
End - . -
, D OECINS 22,5+1 0,4-1,7 Reaktor laboratoryjny przeptywowy usuwajacy N I P 7,5¢1 b.d Morgan-Sagastume i wsp. (2008)
zrddlo wegla
35 0,1 Reaktor SBR w petnej skali 6,5-6,8 b.d Louzeiro i wsp. (2002)
15 32 Reaktor laboratoryjny SBR pracujacy na czystej kulturze b.d 4,0 Christensson i wsp. (1994)
bakterii denitryfikacyjnych
25 91 Reaktor laboratoryjny SBR pracujacy na czystej kulturze b.d 4,16 Christensson i wsp. (1994)
bakterii denitryfikacyjnych
12,4-15,7 0,2-0,8 Reaktor SBR w skali techniczne;j 6,5-6,8 b.d Louzeiro i wsp. (2002)
20=+1 29.8 Reaktor laboratoryjny SBR b.d 3,6* Fernandez-Nava i wsp. (2008)
20=+1 30,4 Reaktor laboratoryjny SBR b.d 3,4% Fernandez-Nava i wsp. (2008)
25 21 Reaktor laboratoryjny testy wsadowe 5,9-7,4 5,2 Foglar i wsp. (2005)
Metanol 25 142 Reaktor przeplywowy osad zaadaptowany 5,9-7,4 3,7 Foglar i wsp. (2005)
20 3,2% Reaktor pilotowy SBR b.d b.d Peng i wsp. (2007)
b.d 6,1 Reaktor laboratoryjny SBR b.d 2,0 Gtiven (2009)
b.d 26,8 Reaktor laboratoryjny SBR b.d 4,9 Gtiven (2009)
20 1,3% Reaktor SBR w skali technicznej (osad niezaadaptowany) b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
20 34% Reaktor SBR w skali technicznej (osad zaadaptowany do b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
metanolu)
19,3-22 1,4-3,9 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P b.d b.d Makinia i wsp. (2008)
19,3-22 2,7+1,1 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajgcy N i P b.d 1,240,6  Swinarski i wsp. (2009a)
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Zrédlo wegla  Temp. NUR System osadu czynnego pH Stosunek Zrédlo
°'C mg N/(g smo-h) C/N
15 46 Reaktor laboratoryjny SBR pracujacy na czystej kulturze b.d 6,06 Christensson i wsp. (1994)
bakterii denitryfikacyjnych
25 139 Reaktor laboratoryjny SBR pracujacy na czystej kulturze b.d 5,81 Christensson i wsp. (1994)
bakterii denitryfikacyjnych
214 Reaktor laboratoryjny SBR (osad zaadaptowany) b.d b.d Oh i Silverstein (1999)
20 15* Reaktor SBR w skali technicznej (osad zaadaptowany do b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
etanolu)
Etanol 20 2,5% Reaktor SBR w skali technicznej (osad niezaadaptowany) b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
ano
b.d 9,6 Reaktor pilotowy SBR 7-7,5 4,5 Peng i wsp. (2007)
23+1 7,1 Reaktor laboratoryjny SBR 9,1+0,2 3,0£0,2  Toraiwsp. (2011)
+ - + - i
22,5+1 1,6-1,9 Reaktor w skali technicznej usuwajacy N i P 7,5+1 b.d Morgan-Sagastume i wsp. (2008)
+ - + - i
22,5+1 1,8-2,1 Reaktor w skali technicznej usuwajacy N 7,5+1 b.d Morgan-Sagastume i wsp. (2008)
20 4,3+0,8 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P - 1,8+0,3  Bieniowski (2010)
b.d 5,1 Reaktor laboratoryjny SBR 6,8-8,0 3,5 Guo i wsp. (2007)
20 5,8 Reaktor SBR w skali technicznej (osad niezaadaptowany) b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
20 14%* Reaktor SBR w skali technicznej (osad zaadaptowany do b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
Kwas octowy etanolu)
+ metanol
20 40%* Reaktor SBR w skali technicznej (osad zaadaptowany do b.d b.d Hagman i wsp. (2008)

metanolu)

45



Proces denitryfikacji

Zrédlo wegla  Temp. NUR System osadu czynnego pH Stosunek Zrédlo
°'C mg N/(g smo-h) C/N
10 0,12 Laboratoryjny reaktor usuwajacy azot 6,5 2 Elefsiniotis i Li (2006)
20 0,9 Laboratoryjny reaktor usuwajacy azot 6,5 2 Elefsiniotis i Li (2006)
b.d 12 Reaktor pilotowy SBR b.d 4,5 Peng i wsp. (2007)
20 4,7 Reaktor laboratoryjny SBR 7,3 5,9 Rodriguez i wsp. (2007)
22,5+1 4,0-6,4** Laboratoryjny reaktor usuwajacy N i P 7,5+1 b.d Morgan-Sagastume i wsp. (2008)
20 3,7* Reaktor w skali technicznej usuwajacy N (osad b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
niezaadaptowany)
Kwas octowy 20 4,5% Reaktor w skali technicznej usuwajacy N (osad b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
(octan) niezaadaptowany)
20 13%* Reaktor w skali technicznej usuwajacy N (osad b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
zaadaptowany do etanolu)
20 6,2% Reaktor w skali technicznej usuwajacy N (osad b.d b.d Hagman i wsp. (2008)
zaadaptowany do metanolu)
30 1,5 Reaktor laboratoryjny usuwajacy N 6,5 2 Elefsiniotis i Li (2006)
18,4-18,5 3,6+0,1 Reaktor laboratoryjny SBR usuwajacy N i P - 3,4+0,9  Bieniowski (2010)
2242 16,86 Reaktor laboratoryjny SBR (osad zaadaptowany) 7,4 2,1 Gong i wsp. (2013)
Glicerol 23+1 10,4 Reaktor laboratoryjny SBR b.d 3,8£0,2  Toraiwsp. (2011)
Glukoza 22,5+1 2,4-3,1%* Reaktor laboratoryjny SBR usuwajacy N i P 7,5+1 b.d Morgan-Sagastume i wsp. (2008)
10 0,1 Laboratoryjny reaktor usuwajacy azot 6,5 2 Elefsiniotis i Li (2006)
Kwas 20 0,4 Laboratoryjny reaktor usuwajacy azot 6,5 2 Elefsiniotis i Li (2006)
priopionowy 30 1,2 Laboratoryjny reaktor usuwajacy azot 6,5 2 Elefsiniotis i Li (2006)
22,5+1 2,9-3,3 Reaktor laboratoryjny SBR usuwajacy N i P 7,5+1 b.d Morgan-Sagastume i wsp. (2008)
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Zrédlo wegla  Temp. NUR System osadu czynnego pH Stosunek Zrédlo
°'C mg N/(g smo-h) C/N
19,7-22,7 2,4-6,0 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N b.d 6,5-20  Swinarski i wsp. (2009)
Scieki 7 20,3-20,6 1,1-1,3 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P Swinarski i wsp. (2009)
browaru 18,8-20,6 2,0+0,9 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P b.d 2,242.0  Swinarski i wsp. (2009a)
18,8-20,6 1,1-2,9 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P b.d b.d Makinia i wsp. (2008)
21,7-21,8 4,3-4,6 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P b.d b.d Makinia i wsp. (2008)
23,1-24 4,5-5,1 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N b.d 11,1-12,7 Swinarski i wsp. (2009)
21,7-21,8 3,7-4,3 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P - - Swinarski 1 wsp. (2009)
21,7-21,8 4,5+0,2 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P b.d 2,6£2,5  Swinarski i wsp. (2009a)
Scieki z b.d 1,2-1,6 Reaktor w skali technicznej b.d b.d Makinia i wsp. (2014)
gorzelni b.d 1,7-2,7 Reaktor w skali technicznej b.d b.d Makinia i wsp. (2014)
b.d 1,9-3,4 Reaktor w skali technicznej skali b.d b.d Makinia i wsp. (2014)
b.d 2,0-6,0 Reaktor pilotowy JHB b.d Makinia i wsp. (2014)
12-18 0,6-1,7 Badania pilotowe JHB b.d 5,9+0,8  Makinia i wsp. (2012)
Surowy 19,2-20,6 3,8+0,9 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P b.d 2,0 Bieniowski (2010)
spirytus
20 6,8 Reaktor pilotowy SBR 7,2-7,7 b.d Bickers i Oostrom (2000)
Scieki z 20 10,5 Reaktor pilotowy SBR 7,2-7,7 b.d Bickers i Oostrom (2000)
przetworstwa 20 2,0 Reaktor pilotowy SBR 7277 bd  Bickers i Oostrom (2000)
migsnego
20 2,8 Reaktor pilotowy SBR 7,2-7,7 b.d Bickers i Oostrom (2000)
. 18,9-26,6 2,6-4,9 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P - - Makinia i wsp. (2008)
przi(t:\lj(l)'(rlsfwa 26,1-27,1 3,7-4,8 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P - - Swinarski i wsp. (2009)
rybnego 18,9-26,6 3,5¢1,1 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy usuwajacy N i P b.d 2,4+1,4  Swinarski i wsp. (2009a)
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Zrédlo wegla Temp. NUR System osadu czynnego pH Stosunek Zrédlo
°'C mg N/(g smo-h) C/N
20 3,8 Reaktor laboratoryjny SBR 7,3 5,9 Rodriguez i wsp. (2007)
30 5,1 Reaktor laboratoryjny do usuwania N b.d b.d Sage i wsp. (2006)
30 1,7 Reaktor laboratoryjny do usuwania N b.d b.d Sage i wsp. (20006)
Scieki z przemystu 30 3,7 Reaktor laboratoryjny do usuwania N b.d b.d Sage i wsp. (2006)
mleczarskiego 30 6,9 Reaktor laboratoryjny do usuwania N b.d b.d Sage i wsp. (2006)
30 2,6 Reaktor laboratoryjny do usuwania N b.d b.d Sage i wsp. (2006)
20 2,8 Reaktor laboratoryjny SBR 7,3 5,9 Rodriguez i wsp. (2007)
20+1 44,1 Reaktor laboratoryjny SBR (szybko$¢ max) 7,5-8 4,8-6,5 Fernandez-Nava i wsp. (2010)
Odciek sktadowiskowy 23+1 6,7 Reaktor laboratoryjny SBR 8,6 8,8+0,2  Toraiwsp. (2011)
Odpad z produkcji napojow 20+1 46,8 Reaktor laboratoryjny SBR (szybko$¢ max) 7,5-8 4,8-6,5 Fernandez-Nava i wsp. (2010)
Odpad z produkcji 201 41,6 Reaktor laboratoryjny SBR (szybko$¢ max) 7,5-8 5,0-6,5 Fernandez-Nava i wsp. (2010)
stodyczy
Scieki z przemystu 20 2,72 Reaktor laboratoryjny SBR 7,3 b.d Cappai i wsp. (2004)
cukierniczego
Scieki z produkcji lodow 20 3,28 Reaktor laboratoryjny SBR b.d b.d Cappai i wsp. (2004)
Scieki z przemystu b.d 0,52 Reaktor w skali technicznej b.d b.d Krzanowski i Watgga (2007)
cukierniczego
Scieki z przetworstwa 20 2,5 Reaktor laboratoryjny SBR 7,3 5,9 Rodriguez i wsp. (2007)
burakow cukrowych
Scieki z przetwérstwa 20 2,7 Reaktor laboratoryjny SBR 7,3 5,9 Rodriguez i wsp. (2007)
pomidoréw
Scieki z przetworstwa 20 4,1 Reaktor laboratoryjny SBR 7.3 5,9 Rodriguez i wsp. (2007)
ziemniakOw
Scieki z produkcji wina 20 2,0 Reaktor laboratoryjny SBR 7.3 5,9 Rodriguez i wsp. (2007)

*szybkos¢ denitryfikacji liczona po spadku NO3-N
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2.5. Nowe procesy usuwania azotu stosowane w oczyszczaniu odciekow

Wzrost ilosci $ciekow o wysokich stezeniach azotu doprowadzit do poszukiwania
nowych technologii usuwania zwigzkow azotu. W wyniku prowadzonych badan zaczeto
stosowa¢ proces anammox. Na podstawie procesu anammox oraz konwencjonalnego procesu
nitryfikacji i denitryfikacji, powstato kilka nowych technologii wykorzystujacych te procesy o
nazwie: SHARON, OLAND, CANON, DEMON czy tez PANDA. Tabela 2.10 przedstawia
charakterystyke nowych technologii stosowanych do oczyszczania odciekéw w pordwnaniu

do konwencjonalnego procesu nitryfikacji—denitryfikacji.

2.5.1. Proces anammox

Anammox (z ang. Anaaerobic Ammonium Oxidation) jest procesem przebiegajacym w
specyficznych warunkach anoksycznych. Prowadzi go 5 rodzajéw autotroficznych bakterii:
Bracadia, Kuenenia, Scalindua, Anammoxoglobus, Jettenia (Makuch, 2009). Stechiometria
procesu anammox prezentuje si¢ nastepujaco (Strous i wsp., 1999):

NH + 1,32N0; + 0,066HCO3 + 0,13H* — (2.31)
- 1,02N, + 0,26N03 + 2,03H,0 + 0,066CH;04 5N 15

Dotychczas proces anammox jest wykorzystywany do oczyszczania sciekdw
charakteryzujacych sic wysokimi stezeniami azotu amonowego (> 200 g NH,-N/m®) oraz
o niskim stosunku wegla do azotu (Bagchi 1 wsp., 2010). Takimi §ciekami sg miedzy innymi
odcieki pochodzace z beztlenowych komdr fermentacji osadu.

Wykorzystanie procesu anammox W miejsce konwencjonalnej nitryfikacji-
denitryfikacji niesie ze sobg szereg korzysci, ale ma rowniez swoje wady. Do niewatpliwych
korzysci wynikajacych z zastosowania tego procesu zalicza si¢ brak koniecznosci dozowania
zewngetrznego zrodla wegla organicznego, co znaczaco zmniejsza koszty eksploatacyjnych
oczyszczalni. Proces nie powoduje roéwniez duzego przyrostu biomasy. W procesie anammox
produkowane jest 0,09 g biomasy na 1 g utlenionego NH4-N (réwnanie 2.31). Zmniejszone
jest réwniez o 40% zapotrzebowanie na tlen, co obniza zuzycie energii (Zubrowska-Sudot i
Trela, 2010). Kluczowe znaczenie dla efektywnosci procesu anammox ma stosunek NO,-N
do NHy-N, ktéry powinien miesci¢ si¢ w zakresie 1,0 — 1,5 (optymalnie 1,3) (van de Graaf i

wsp., 1996; Jetten 1 wsp., 1997). Wadami procesu anammox jest przede wszystkim dtugi
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okres rozruchu procesu ($rednio 200 dni) oraz powstawanie azotu azotanowego. Srednia ilos¢

produkowanego NO3-N wynosi 11% ilo$ci usuwanego azotu.

2.5.2. Proces SHARON

Proces SHARON (czyli Single Reactor System for High Ammonia Removal Over
Nitrite process) jest modyfikacja konwencjonalnego procesu nitryfikacji—denitryfikacji. Jest
to proces przeznaczony do usuwania azotu ze $cieckow o wyzszej temperaturze, ktore zwieraja
wysokie stezenia NH4-N. Proces SHARON polega na utlenieniu NH4-N przez bakterie AOB
do NO,-N w procesie nitrytacji. Nastgpnie NO,-N jest redukowany w warunkach
anoksycznych przez bakterie heterotroficzne do azotu gazowego. Ze wzgledu na duza
szybkos$¢ wzrostu bakterii AOB, hydrauliczny czas zatrzymania (HRT) w reaktorze wynosi
okoto 1 doby (Van Loosdrecht 1 Salem, 2005). Temperatura procesu waha si¢ w przedziale
35-40°C. W procesiec SHARON mozliwe jest uzyskanie mieszaniny amoniaku NH4-N i
azotyndw NO;-N, ktéra jest niezbedna do przeprowadzenia procesu anammox. Zastosowanie
procesu SHARON jest korzystne ze wzgledow ekonomicznych: pozwala na zmniejszenie
zuzycia tlenu o 25% oraz zmniejszenie zapotrzebowania na wegiel organiczny o 40%.
Ponadto stosowanie procesu SHARON zmniejsza produkcje osadu o okoto 30%, oraz emisje
dwutlenku wegla o okoto 20% (Maston 1 Tomaszek, 2013). Proces ten kontrolowany jest
przez utrzymanie odpowiedniego HRT. Wedlug Surmacz-Gorskiej (2010) SHARON
skutecznie usuwa azot na poziomie 90%. Proces SHARON odbywa si¢ w dwdch etapach,

ktére mozna opisa¢ mozna nastepujacymi rownaniami 2.32, 2.33:

NITRYTACIJA: NH,+1,50,>NO,+H,0+2H" (2.32)

DENITRYTACJA: NO, +0,5CH;0H +H" =0,5N; +0,5C0; +1,5H,0 (2.33)

W celu usprawnienia przebiegu procesu usuwania azotu opracowano potaczony proces
SHARON-ANAMMOX. Jest to innowacyjna technologia usuwania azotu ze S$ciekow
zawierajacych duze ilosci azotu amonowego. W pordwnaniu do konwencjonalnych procesow
nitryfikacji- denitryfikacji proces SHARON-ANAMMOX pozwala na znaczne oszczednosci
energetyczne 1 finansowe (Sri i Kurian, 2012). Proces ten realizowany jest w dwdch
reaktorach 1 wykazuje mniejsze zapotrzebowanie na tlen niz uklady konwencjonalne
(zmniejszenie zapotrzebowania z 4,6 g O,/g N do 1,9 g Oy/g N). Co wigcej, proces ten nie
wymaga dodatku zewnetrznego zrodta wegla organicznego, a w jego przebiegu nastgpuje

produkcja matej ilosci osadu. Poczatkowy proces SHARON-ANAMMOX zostal opracowany
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przez von Loosdrechta 1 Jettena (1998). Przebiega od w dwoch etapach, ktore mozna zapisaé

réwnaniami 2.32 1 2.34:
NITRYTACIJA: NH,+1,50,~>NO, +H,0+2H" (2.32)

ANAMMOX: NH;+1,32NO, +H >0,26NO5+1,02N,+2H,0 (2.34)

2.5.3. Proces CANON, OLAND, DEMON

Procesy SHARON i ANAMMOX mogg zachodzi¢ réwniez w tym samym reaktorze.
W ten sposob opracowano dwa nowe procesy: CANON (z ang. Completely Autotrophic
Nitrogen Removal Process Over Nitrite) 1 OLAND (z ang. Oxygen-Limited Autotrophic
Nitrification-Denitrification). W obu procesach skraca si¢ proces nitryfikacji poprzez
kontrolowanie napowietrzania, jednak w kazdym z tych procesé6w napowietrzanie uzyskuje
si¢ w inny sposéb.

CANON jest procesem, w ktorym rdwnoczesnie zachodzi nitrytacja oraz proces
anammox. Poziom stezenia rozpuszczonego tlenu w reaktorze kontroluje si¢ na podstawie
aktywnosci bakteriit AOB. Wykazano, ze efektywnos¢ 1 szybko$¢ usuwania azotu w procesie
CANON siega odpowiednio 92% i 0,12 kg N/m*-d (Third i wsp., 2001). Proces ten pozwala
zmniejszy¢ koszty dostarczania zewngtrznego Zrddla wegla do reaktora oraz zredukowaé
emisj¢ CO, do atmosfery. Pozwala rowniez na obnizenie zapotrzebowania na energi¢
elektryczng az o 50% (Slikers 1 wsp., 2003). Proces CANON znalazl zastosowanie do
oczyszczania odciekow po beztlenowej fermentacji osadu w petnej skali w oczyszczalniach
sciekow Hattingen (Niemcy) i Glenerland (Szwajcaria) (Vazguez-Padin i wsp., 2009).

Proces OLAND jest sterowany przez stg¢zenie doptywu rozpuszczonego tlenu do
reaktora. Podobnie jak w przypadku CANON proces ten oparty jest na dziataniu dwoch grup
bakterii odpowiedzialnych za autotroficzne usuwanie azotu. Sg to tlenowe bakterie AOB,
przeksztatcajace NHy-N do NO,-N (nitrytacja) i bakterie anammox Windey 1 wsp., 2005.
Proces wymaga okolo 1,7 g O./g N. Jest to zysk na poziomie 62,5% wzgledem klasycznego
procesu nitryfikacji—denitryfikacji. W procesie OLAND nie wystepuje zapotrzebowanie na
zewnetrzne zrodlo wegla (Viaeminck 1 wsp., 2007), jednak charakteryzuje si¢ on ryzykiem
powstania wysokich stezen azotynow, ktore taczac si¢ z aminami tworzg toksyczne zwigzki

nitropochodne (Sadecka, 2010).
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Réwniez proces DEMON (DE-amMONnification) — jest technologig, na ktdrg
sktadajg si¢ czgsciowa nitryfikacja NH4-N przez bakterie AOB, oraz bakterie anammox, ktére
usuwajg pozostatg cze$¢ azotu amonowego. Reaktory DEMON sterowane sg na podstawie pH
1 wartosci rozpuszczonego tlenu. Proces jest czeSciowo napowietrzany zachowujac stezenie
rozpuszczonego tlenu na poziomie 0,3 g O,/m’. DEMON zuzywa 40% mniej tlenu w
porownaniu do catkowitej nitryfikacji. Dodatkowo nie jest potrzebne zewnetrzne zrddlo
wegla z uwagi na autotroficzny charakter proceséw. Posrod technologii SBR proces DEMON
jest najbardziej popularng, 80% wszystkich pracujacych SBR dziata z jego wykorzystaniem.
Po raz pierwszy DEMON w pelnej skali z powodzeniem zastosowano w oczyszczalni
$ciekdw Strass w Austrii. Optymalny odczyn pH dla tego procesu wynosi 7,05.

Reakcje wykorzystywane w procesiec CANON, OLAND i DEMON przedstawiajg

réwnania: 2.33 1 2.34.

2.5.4. Proces PANDA

Proces PANDA (z ang. Partial Augmented Nitritation Denitritation Alkalinity
Recovery) wykorzystuje proces skrdconej nitryfikacji. Rysunek 2.10 przedstawia schemat
technologiczny procesu PANDA (Rosenwinkel i wsp., 2009). Specyfika procesu PANDA jest
wewnetrzna recyrkulacja. Proces ten umozliwia odzysk zasadowos$ci i reguluje zmienno$é
obcigzen hydraulicznych. Amoniak zawarty w doplywajacych odciekach jest cze$ciowo
utleniony do azotyné6w w komorach tlenowych. W kolejnej komorze (anoksycznej) odbywa
si¢ proces denitrytacji. Etapem posrednim migdzy procesami nitryfikacji 1 denitryfikacji jest
sedymentacja. Proces prowadzony jest w ukladzie z przeptywem tlokowym. Czeéciowa
nitryfikacja jest sterowana poprzez wiek osadu (Rosenwinkel i wsp., 2009). Wyniki badan
prowadzone z zastosowaniem tego procesu wskazuja na efektywnos$¢ usuwania azotu na

poziomie 93%.

Zewngtrzne Zrodio wegh Zewngtrzne Zrodio wegh
Recyrkulacia | wewnetrzna Recyrkmlacia | wewngirzna
l A 4 I ¢ A J |

odplyw
Komora Komora Osadnik Komora Osadnik
__’. fienowa ™ P anoksyczna -’POSIB' e Kommﬂmmm =P anoksyczma =P 6 fp-

>

Rys. 2.10. Schemat technologiczny procesu PANDA (Rosenwinkel i wsp., 2009)
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Tabela 2.10. Charakterystyka nowych technologi stosowanych do oczyszczania odciekdéw w porownaniu do konwencjoanalnego procesu nitryfikacji, denitryfikacji

Nazwa procesu | Nitryfikacja i SHARON SHARON CANNON OLAND DEMON PANDA

denitryfikacja Anammox
Typ AOB, NOB, AOB, AOB, AOB, AOB, AOB, AOB,
rmkroorgamzm heterotroficzne Anammox heterotroficzne anammox anammox, anammox heterotroficzne
ow . . .

bakterie bakterie bakterie

denitryfikacyjne denitryfikacyjne denitryfikacyjne
Zastosowana Osad czynny / blona | Osad czynny Osad czynny Osad czynny, Osad czynny, Osad czynny, Osad czynny
biomasa biologiczna btona biologiczna | btona btona

biologiczna biologiczna

Zachodzace Nitryfikacja i Nitrytacja , Nitrytacja, Nitrytacja , Nitrytacja , Nitrytacja , Nitrytacja,
procesy denitryfikacja anammox denitrytacja anammox anammox anammox denitrytacja
charakterystyka | Oddzielne komory Oddzielne komory | Oddzielne komory Napowietrzenie Napowietrzenie | Napowietrzenie | Ciagla recyrkulacja,
systemu tlenowe i beztlenowe | tlenowe i tlenowe i beztlenowe, | dostosowanie do | dostosowanie do | dostosowanie do | oddzielne komory

(lub czasowe beztlenowe, lub (lub czasowe fadunku azotu tadunku azotu fadunku azotu tlenowe i

rozdzielenie czasowe rozdzielenie amonowego. amonowego. amonowego. beztlenowe

procesow) dozowanie | rozdzielenie procesow), Sterowanie praca | Sterowanie Sterowanie

zewnetrznego zrodla | proceséw dozowanie reaktora za praca reaktora praca reaktora

wegla zewngtrznego zrodla | pomoca stezenia Za pomoca Za pomoca

wegla rozpuszczonego stezenia odczynu pH i
tlenu. rozpuszczonego | stezenia
tlenu. rozpuszczonego
tlenu.

Efektywnos¢ | 95% b.d. 90% 90% 85% 60-85% do 93% *

usuwania azotu

* Rosenwinkel i wsp., (2009); ** Makuch, (2009)
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2.6. Uklady technologiczne stosowane do oczyszczania odciekow

2.6.1. Oczyszczanie w linii recyrkulacji osadu (bioaugmentacja)

Bioaugumentacja polega na wprowadzeniu rodzimych, naturalnych lub
zmodyfikowanych genetycznie bakterii do bioreaktoréw. Bakterie produkowane sa w ciagu
bocznym 1 wprowadzane do reaktora gtownego (Herrero 1 Stuckey, 2015). Stosuje si¢ jg w
celu przyspieszenia szybkosci procesow i zwigkszenia ich efektywnosci w ciggu gtownym.
Bioaugumentacja jest uzywana w szczego6lnosci do poprawy przebiegu oczyszczania sciekdw
o wysokich stgzeniach azotu. Dhlugo badano proces bioaugumentacji w warunkach
laboratoryjnych, jednak stosunkowo niedawno zaczeto stosowaé ten proces w skali
techniczne;j.

Wedhug Munz i wsp. (2012) efektywno$¢ bioaugumentacji rosnie, gdy:

e w zaszczepionym reaktorze jest optymalne stezenie amoniaku,

e wiek osadu zaszczepionego reaktora jest mozliwie jak najnizszy,

e roznica temperatur miedzy reaktorem gldéwnym, a reaktorem poddawanym procesowi

bioaugumentacji jest minimalna.

Dzigki bioaugumentacji mozna skrdci¢ czas rozruchu reaktora oraz zwiekszy¢ jego
wydajnos¢, co w efekcie przyspiesza proces oczyszczania $ciekow (Jiao 1 wsp., 2011). Ze
wzgledu na miejsce jej prowadzenia mozna wyr6zni¢ proces bioaugumentacji wewnetrznej
(in situ) 1 zewnetrznej (Makinia i wsp., 2011). Bioaugmentacja in-situ przyczynia si¢ do
intensyfikacji przebiegu nitryfikacji w glownym reaktorze. Natomiast procesy zewnetrzne np.
InNitri (z ang. Inexpensive Nitrification) przyczyniaja si¢ do intensyfikacji procesu
nitryfikacji wewnatrz systemu poprzez zwigkszenie aktywnosci i liczby bakterii AOB i NOB
w gltownym reaktorze. Posrdd procesow in-situ mozemy wyrdzni¢ ScanDeni, BABE
(BioAugmentation Batch Enhanced) oraz BAR (Bio-Augmentation Regeneration/Reaeration)
(Makinia i wsp., 2011).

Wsparcie biologicznego usuwania azotu stanowi miedzy innymi metoda ScanDeni.
Jest to dwustopniowy proces z uzyciem osadu recyrkulowanego. Scieki o wysokim stezeniu
amoniaku (z reguly odcieki) sg doprowadzane do strefy napowietrzania i mieszane z osadem
recyrkulowanym. Wysoki tadunek azotu, niskie stezenie zwigzkéw organicznych wyrazonych
ChZT 1 wysoka temperatura prowadza do rozwoju bakterii nitryfikacyjnych. Nastgpnie scieki

doprowadzane s3 do strefy anoksycznej gdzie dodawane jest zewnetrzne zrédlo wegla, dla
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wspomagania procesu denitryfikacji. Proces ScanDeni pozwala na zmniejszenie objetosci
reaktora rzgdu 15-25% lub pozwala na zwigkszenie obcigzenia reaktora o 25-35% w
porownaniu do konwencjonalnej pre-denitryfikacji (Rosenwinkel 1 wsp., 2009).

Proces BABE polega na wprowadzeniu tylko czesci osadu recyrkulowanego do
reaktora BABE. Zostal opracowany w celu osobnego oczyszczania odciekéw z zawracanych
do gtownego ciggu technologicznego. Duzy tadunek azotu i podwyzszona temperatura
zwigkszajg wydajnos¢ nitryfikacji. Dodatkowe zaszczepienie gldwnego reaktora bakteriami
nitryfikacyjnymi pozwala na skrocenie wymaganego wieku osadu 1 podniesienie
efektywnosci procesu nitryfikacji. Wymagana objetos¢ reaktora mozna zmniejszy¢ o 50% w
porownaniu z klasyczng pre-denitryfikacja. Za wade procesu BABE podaje si¢ mozliwe
obnizenie efektywnos$ci natleniania z uwagi na wysoka temperature odcieku w rektorze
BABE (co powodowaloby zwiekszenie zapotrzebowania energetycznego procesu)
(Rosenwinkel 1 wsp., 2009).

Kolejng formg bioaugumentacji in-situ jest proces BAR. Proces ten polega na
skierowaniu strumienia odciekow z beztlenowej przerobki osadow do bioreaktora BAR. Tam
kierowany jest tez caly strumien osadu recyrkulowanego. Wysokie stezenie amoniaku i
podwyzszona temperatura zwickszaja efektywnos¢ nitryfikacji i prowadza do rozwinigcia
bogatej kultury bakterii nitryfikacyjnych. Stamtad wzbogacony w bakterie nitryfikacyjne osad
kierowany jest do komory tlenowej gtownego reaktora. Najwazniejsza réznica pomig¢dzy
procesem BAR a InNitri jest fakt, ze uzycie osadu recyrkulowanego z reaktora gléwnego
pozwala na wlaczenie bakterii nitryfikacyjnych w dobrze juz rozwini¢te ktaczki osadu co
zapewnia pewng ochron¢ przed zmianami warunkow procesow, kiedy osad wprowadzany jest
do komory tlenowej gldwnego reaktora. Proces BAR zostat rozwinigty niezaleznie w USA 1
Czechach. Na rysunku 2.11 przedstawiono wybrane uklady wykorzystujace proces

bioaugumentacji do oczyszczania odciekOw z procesow przerobki osadu.
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Rys. 2.11. Schematy technologiczne wybranych uktadow wykorzystujacych proces bioaugumentacji i
oczyszczania odciekow

2.6.2. Wydzielone metody oczyszczanie odciekow

Oczyszczanie odciekow moze by¢ prowadzone w oddzielnych urzadzeniach. Do tej
pory wiekszos¢é procesow prowadzona byta z wykorzystaniem osadu czynnego. Jednak w
ostatnich latach coraz wigcej uwagi poswigca si¢ nowatorskim technologiom, ktore bazuja na
polaczeniu tradycyjnej technologii osadu czynnego oraz reaktoréw ze ztozem ruchomym, na
ktérym tworzy si¢ btona biologiczna (np. MBBR IFAS). Jeszcze inng nowa metoda jest
prowadzenie procesu z uzyciem osadu granulowanego. Tabela 2.11 przedstawia rézne typy
reaktoréw, stosowane ze wzgledu na rodzaj biomasy, ktére wykorzystuja. Coraz czesciej,
procesy przebiegajace z udziatem btony biologicznej oraz osadu recyrkulowanego okazujg sie

skuteczniejsze od proceséw z osadem czynnym.
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Tabela 2.11. Rodzaje z16z i typy reaktorow, ktoére je wykorzystuja do oczyszczania $ciekdow o wysokich
tadunkach azotu (Szatkowska, 2012)

Rodzaj osadu Typ reaktora

Osad czynny - sekwencyjny reaktor biologiczny (SBR)
- bioreaktor membranowy (MBR)

Blona biologiczna - biologiczne ztoze ruchome (MBBR)

Osad granulowany - sekwencyjny reaktor biologiczny (SBR)

a) Bioaugumentacja w ciagu glownym

Proces bioaugumentacji moze przebiega¢ w ciggu bocznym np. w procesie InNitri oraz w
procesie kaskadowym (rys. 2.12). W poréwnaniu do ciggu gldwnego, w ciggu bocznym $cieki
charakteryzujg si¢ wyzszym stosunkiem NH4-N/ChZT (2:1) i zazwyczaj wyzszg temperatura.
(Bastin 1 wsp., 2013). Procesy bioaugumentacji zewnetrznej badane i rozwijane sg obecnie w

Czechach oraz Stanach Zjednoczonych (USEPA, 2013).
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Rys. 2.12. Schemat bioaugumentacji zewnetrznej InNitri i procesu kaskadowego

b) Sekwencyjny reaktor biologiczny SBR

Reaktory SBR (z ang. Sequencing Batch Reactors) z powodzeniem stosowane sg do
oczyszczania odciekow z beztlenowych procesow przerdbki osadu i stanowig alternatywe dla
reaktoréw przeplywowych oraz ukladéw z btong biologiczng. Zaletami systemu SBR s3
najnizsze koszty zuzycia energii elektrycznej oraz krétki okres rozruchu w poréwnaniu do

reaktoréw przepltywowych (Gustavson , 2010). Rowniez do niewatpliwych zalet tego systemu
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nalezy elastyczno$¢ uktadu, co wigze si¢ z mozliwoscig zmian parametréw operacyjnych w
zaleznosci od ilosci 1 sktadu doptywajacych sciekéw. Kolejng zaletg tego systemu jest wysoka
sprawnos$¢ uktadu nawet przy duzych nierownomiernosciach doptywu $ciekéw i1 zmianie
stezenia fadunkdéw zanieczyszczen. Oczyszczanie odciekow w takim reaktorze pozwala na
dostosowanie czasu trwania cyklu, dlugosci poszczegodlnych faz i czasu napowietrzania w
zaleznos$ci od wahan tadunku zanieczyszczen. Dodatkowo tatwo w nich utrzymacé staty wiek
osadu poprzez odprowadzanie w fazie napowietrzania okreslonej ilosci osadu nadmiernego
(Maston 1 Tomaszek, 2013; Manczak 1 Balbierz, 2010). Technologia SBR jest skuteczna
(usuwa 85-90% tadunku azotu) oraz bardzo stabilna. Sterowanie pracg reaktorow SBR moze
odbywac si¢ za pomoca jednego parametru np. pH, stezenia tlenu rozpuszczonego itp. (Fux i
wsp., 2006). Dodatkowo reaktor SBR umozliwia przeprowadzenie jednoczesnej nitryfikacji i
denitryfikacji podczas jednego cyklu. Mikroorganizmy wchodzace w sktad osadu czynnego w
reaktorze porcjowym szybciej aklimatyzuja si¢ do nowych warunkéw, jak réwniez
wyrdzniajg si¢ wyzsza odpornoscia na niekorzystne czynniki w pordwnaniu do
mikroorganizméw wykorzystywanych w technologiach przeptywowych, (Kamizela, 2011).
Poréwnujac reaktory SBR do ukladéow przeptywowych podstawowa wada SBR jest ich
wieksza kubatura (Manczak 1 Balbierz, 2010).

Przeglad literatury jednoznacznie wskazuje na uniwersalnos¢ reaktora SBR — nie jest
on przeznaczony tylko do jednego typu reakcji, ale moga w nim zachodzi¢ réznego rodzaju,
odmienne procesy (takie jak anammox lub SHARON, CANON, OLAND, DEMON).

Rysunek 2.13 przedstawia schemat dziatania reaktora SBR.

zi HH ™

napelnianie napowietrzanie mieszamie sedym entacja dekantacja

imieszamie
Rys. 2.13. Schemat technologiczny biologicznego reaktora sekwencyjnego — SBR

Zasada dzialania reaktora SBR opiera si¢ na porcjowym (okresowym) zasilaniu
komory reaktora, w jednym cyklu, ktory z regulty wynosi od 12 do 24 godzinny (Manczak,
Okresowo powtarzaja si¢ nastgpujace po sobie fazy, ktére tworza pelny cykl pracy.

Wyrdznia si¢ pig¢ faz — napelnianie, dwie fazy reakcji (napowietrzanie/mieszanie i
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mieszanie), sedymentacje oraz dekantacje. Automatyka SBR czyni ich uzywanie duzo
prostszymi 1 niezaprzeczalnie przyczynita si¢ do rozwoju technologii SBR. Rosnaca liczba
publikacji dotyczaca SBR $wiadczy niewatpliwie o sukcesie tej metody (Mace 1 Mata-
Alvarez, 2002).

Wielu autoréw prowadzito oczyszczanie odciekow pochodzacych z beztlenowych
procesow przerdbki osadu w reaktorze SBR. Fux 1 wsp. (2006) prowadzili proces nitryfikacji-
denitryfikacji w reaktorze SBR utrzymujac stezenie tlenu na poziomie 1,5 g Oym’,
temperature w zakresie 30-32°C 1 odczyn pH na poziomie 8,4+0,1. Autorzy otrzymali
efektywnos¢ usuwania azotu na poziomie 85-90%. Natomiast Gali i wsp. (2006b) prowadzili
proces SHARON w takim samym reaktorze i otrzymali efektywno$¢ usuwania azotu na
poziomie 97% przy stezeniu tlenu na powyzej 3 g O,/m’, temperaturze 33+0,5°C oraz odczyn
pH utrzymywany byl w zakresie od 6,8 do 8. Badania nad procesem nitrytacji w reaktorze
SBR prowadzili réwniez Dosta 1 wsp. (2007a). Autorzy prowadzili proces przy stezenia tlenu
ponizej 1 g O./m’, w temperaturze = 37 °C oraz utrzymujac odczyn pH od 7,5-9. Autorzy
uzyskali efektywnos$¢ usuwania azotu powyzej 98%. Ci sami autorzy w prowadzac proces
nitryfikacji- denitryfikacji uzyskali efektywno$¢ na poziomie 85% w temperaturze 30°C,
utrzymujac takie samo stezenie tlenu i pordwnywalny odczyn pH od 7,5 do 8,5 (Dosta i wsp.
2007b). Gali 1 wsp. (2006b) poréwnywali skutecznos¢ zastosowania procesu nitryfikacji-
denitryfikacji w reaktorze SBR z wykorzystaniem metanolu jako zewnetrznego zrodla wegla
oraz $ciekéw oczyszczonych mechanicznie. Utrzymujac stezenie tlenu ponizej 1g On/m’,
temperature na poziomie 20°C oraz pH w zakresie od 7,5-8,5 uzyskali efektywno$¢ usuwania
azotu wynoszacg 95%. Gali 1 wsp. (2008) poréownywali procesy SHARON i anammox
zachodzace w reaktorze SBR. Dla procesu anammox zastosowano nastgpujace parametry
technologiczne: stezenie tlenu powyzej 3 mg/dm’, temperatura na poziomie 30:0,5°C oraz pH
6,5-8, co pozwolito uzyskac efektywnos¢ usuwania azotu na poziomie 50%. Proces SHARON
prowadzony byt przy takim samym stgzeniu tlenu, jednak w wyzszej temperaturze (35+0,5°C)
1 odczynie pH utrzymywanym w zakresie od 6,5-6,7. Perez 1 wsp. (2007) badali proces
autotroficznej 1 heterotroficznej denitryfikacji w reaktorze SBR zachowujac stezenie tlenu na
poziomie 1,1 g O»/m’, temperature na poziomie 32+0,5°C i odczyn pH w zakresie od 7,3-8,5
w obu przypadkach uzyskali efektywnos¢ usuwania azotu powyzej 95%. Natomiast Bartoli i
wsp. (2013) przeprowadzili proces czesSciowe] nitryfikacji w reaktorze SBR uzyskujac
efektywnos$¢ utleniania amoniaku powyzej 90%. Parametry technologiczne byly nastgpujace:

stezenie tlenu na poziomie 2+0,5 g/m’, temperature 25+1°C i odczyn pH wynoszacy 8+1.
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Efektywnos¢ usuwania azotu dla réznych proceséw zachodzacych w reaktorze SBR zostata

zestawiona w Tabeli 2.12.

Tabela 2.12. Efektywno$¢ usuwania azotu dla réznych proceséw zachodzacych w reaktorze SBR

Autor Proces Stezenie tlenu Temp. Odczyn Efektywn.
mg O,/dm’ pH
[Cl] [%]
Fux i wsp. (2006) Nitryfikacja/ 1,5 30-32 8,4+01 85-90%
denitryfikacja
Gali 1 wsp. (2006b) SHARON 3 33+0,5 6,8-8 97%
Dosta i wsp. (2007a) Nitrytacja 1 37 7,5-9 >98% *
Dosta i wsp. (2007b) Nitryfikacja/ 1 30 7,5-8,5 85%
denitryfikacja
Gali i wsp. (2006b) Nitryfikacja/ 1 20 7,5-8,5 95%
denitryfikacja
Gali i wsp. (2006a) Nitryfikacja/ 1 20 7,5-8,5 95%
denitryfikacja
Gali 1 wsp. (2008) Anammox >3 30+0,5 6,5-8 50%
Gali 1 wsp. (2008) SHARON >3 3540,5 6,5-6,7 50%
Perez i wsp. (2007) Nitryfikacja/ 1,1 32+0,5 7,3-8,5 <95%
denitryfikacja
Bartoli i wsp. (2013) Nitrytacja 24+0,5 25+1 8+1 90% *

*efektywnosc¢ utleniania amoniaku.

¢) Bioreaktor membranowy (MBR)

Inng metodg oczyszczania odciekdw jest biologiczny reaktor membranowy MBR (z
ang. Membrane Bioreactor). W reaktorach MBR moga zachodzi¢ zaréwno reakcje tlenowe
jak i beztlenowe (Dymaczewski i wsp., 2011). Bioreaktory membranowe stanowig polaczenie
konwencjonalnej metody oczyszczania $ciekdw za pomocg osadu czynnego oraz filtracji
membranowej, ktorg stosuje si¢ zamiast osadnika w celu zatrzymania biomasy w uktadzie.
Zwykle stosuje si¢ mikro- lub ultrafiltracje dla ktorych stosuje si¢ membrany o wielkosci
poréw od 0,01 do 0,4 pm (Drews i Kraume, 2005). Filtracja membranowa pozwala na
catkowite zatrzymywanie ktaczkow osadu i praktycznie wszystkich zawiesin w bioreaktorze.
W konsekwencji technologia MBR ma wiele zalet w stosunku do tradycyjnego procesu osadu
czynnego 1 stala si¢ atrakcyjng alternatywa dla oczyszczania $ciekdw (Le-Clech 1 wsp., 2006).
Przez to, ze stezenie biomasy w reaktorze MBR jest bardzo duze (15 000 — 25 000 g/m’)
zwigkszona zostaje efektywnos¢ oczyszczania biologicznego i pojemnos¢ reaktora moze by¢

zmniejszona. Modul membranowy moze by¢ ustawiony w ciggu strumienia bocznego lub
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moze by¢ zanurzony w bioreaktorze (Drews i Kraume, 2005). W pierwszych przypadkach
gdy membrana ustawiona jest w ciggu bocznym, pompuje si¢ osad do membrany zachowujac
natezenie przeptywu, ktore jest od 20 do 30 razy wigksze od natezenia doplywu Sciekow.
Zapewnia to odpowiednig site tarcia dla statej kontroli akumulacji zawiesin na powierzchni
membrany. Zewngtrzny system MBR jest niepraktyczny dla zastosowan w skali technicznej
dla komunalnych oczyszczalni $ciekow ze wzgledu na wysokie koszty pompowania (Santos i
wsp., 2011). W systemie wewnetrznym membrang zanurza si¢ bezposrednio w bioreaktorze.
Odciek jest kierowany przez membrang wskutek wytwarzanego podci$nienia lub poprzez
cisnienie hydrostatyczne, a zawiesiny i koloidy sa zatrzymywane w membranie. W tej
konfiguracji gromadzenie si¢ cial stalych na membranie kontrolowane jest przez zwykle
napowietrzanie (Mohammed 1 wsp., 2008). Ghyoot 1 wsp. (1999) stwierdzili, ze w reaktory
membranowe bardzo dobrze wplywaja na proces nitryfikacji, poniewaz pozawalaja na
elastyczne wydhuzenie wieku osadu. Zageszczenie biomasy prowadzi do zwickszenia
efektywnosci procesoOw oczyszczania $ciekow. Zastosowanie reaktorow MBR umozliwia
zrezygnowanie z osadnikéw wtdrnych 1 filtrow koncowych. Najwazniejszym parametrem
MBR jest natezenie przeplywu przez powierzchnie membrany (dm’/m?*h). Obecnie reaktory
MBR pracuja z wiekiem osadu na poziomie 10-20 d, a typowy hydrauliczny czas zatrzymania
wynosi 3-10 h. (Dymaczewski 1 wsp., 2011). Ghyoot 1 wsp. (1999) prowadzili proces
oczyszczania odciekow w reaktorze MBR zachowujac stosunek ChZT/N na poziomie 2,3 g
O,/g N. Catkowite ChZT w reaktorze wynosito ok. 500 g O,/m’, natomiast odczyn pH
wynosit 7,5, a temperatura 35°C. Stezenie tlenu w komorze nitryfikacji utrzymywane bylo na
poziomie 1,5 g O,/m’. Adaptacja osadu do metanolu w reaktorze MBR trwata 3 tygodnie.
Ghyoot 1 wsp. (1999) uzyskali efektywnos¢ utleniania amoniaku w procesie nitrytacji na
poziomie ponad 90%, natomiast efektywnos¢ usuwania azotu w wyniku denitryfikacji
wzrosta z 10% w 6 dobie do 86% w 18 dobie testu. Rysunek 2.14 przedstawia schemat

reaktora MBR do oczyszczania odciekéw pochodzacych z proceséw przerdbki osadu.

Doplyw _ Odplyw
Osadnik p| KOmora ey Reaktor —
wstepny tlenowa membranowy

Tpowietrze
Osad nadmierny
>
Osad

Rys. 2.14. Schemat reaktora MBR stuzacy do oczyszczania odciekow (Drews 1 Kraume., 2005)
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Istnieje wiele roznych typow reaktorow MBR, ponizej opisano kilka z nich:

e RMBR (z ang. Rotating MembraneBioreactor) - nowy typ bioreaktora membranowego,
gdzie membrany s3 zanurzone bezposrednio w osadzie w formie obrotowego,
zaokraglonego, plaskiego modutu. Ten innowacyjny modut membrany zamocowany jest
na osi 1 obracany przez silnik elektryczny. System zostal opracowany w celu zwigkszenia
zdolnosci filtracji 1 zapobiegania zanieczyszczenia membran (Wu 1 wsp., 2008). Zamiast
ptaskich moduléw membranowych mozna rowniez uzy¢ tatwo wymienialnej struktury
rurowej. Oprdcz wytwarzania osadu czynnego o jednolitej strukturze przez obrét modutu
membranowego, sily S$cinajace wywolane przez obrot pozytywnie wplywaja na
utrzymanie czystej powierzchni btony, co prowadzi do zmniejszenia zanieczyszczania
membran (Jiang 1 wsp., 2012).

e AnMBR (z ang. Anaerobic Membrane Bioreactor) jest obiecujacym procesem dla
energetycznie efektywnego oczyszczania $ciekdw. Gléwnym wyzwaniem procesow
beztlenowego oczyszczania $ciekow jest opracowanie systemow, ktore zapobiegaja
utracie biomasy i1 umozliwiajg utrzymywanie wysokiego wieku osadu. W zwigzku z tym,
beztlenowe bioreaktory membranowe (AnMBRs) to obiecujaca technologia oczyszczania
sciekow komunalnych. Jednak bioreaktory membranowe pracujace przy dlugim wieku
osadu moga prowadzi¢ do wysokich stgzen biomasy. Jest to jedno z gtdéwnych ograniczen
uzycia membran, poniewaz moze to doprowadzi¢ do kolmatacji poréw (Robles i wsp.,
2013). W ostatnich latach nastapil wzrost zainteresowania mozliwoscia korzystania z
zanurzonych beztlenowych bioreaktorow membranowych (SAnMBRs) w oczyszczaniu
sciekow komunalnych. Produkcja biogazu jest kluczowa zaleta technologii SAnMBR,
ktéra dodatkowo poprawia bilans energetyczny oczyszczalni sciekdw (Pretel 1 wsp.,
2013).

e BF-MBR (z ang. Biofilm-Membrane bioreactor) jest innowacyjnym system hybrydowym
do oczyszczania $ciekéw, w ktorych reaktor ze ztozem ruchomym jest potaczony z
bioreaktorem membranowym. Ta technologia laczy wszystkie zalety systemow z
biologicznym ztozem ruchomym oraz filtracji membranowej, otrzymujac bardzo dobrg
jako$¢ $ciekow oczyszczonych i skuteczne usuwanie zawiesin (Ivanovic i Leiknes, 2008).
Reaktory BF-MBR moga pracowaé ze znacznie mniejszymi stezeniami biomasy w etapie
filtracji. W konsekwencji, zapotrzebowania na energi¢ w celach czyszczenia membrany
jest mniejsze, wytwarza si¢ mniej osadu nadmiernego i zatykanie porow membrany jest

ograniczone (Ivanovic 1 Leiknes, 2011). Innym tego typu ukladem jest hybrydowy
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reaktor cyrkulacyjny, w ktérym wnetrze reaktora zaprojektowane jest w ten sposob, aby
Scieki przeplywaly najpierw przez strefe beztlenowa, a nastgpnie kilkakrotnie przez
szereg nastepujacych po sobie stref tlenowych i anoksycznych, wptywajac na koncu do
reaktora gldwnego (Sadecka, 2007). Wang 1 wsp. (2008) prowadzili badania
oczyszczania odciekdw w reaktorze hybrydowym, przy temperaturze 23-25°C 1 odczynie
pH 7,2-8,0 uzyskujac efektywnos$¢ usuwania azotu z odciekéw wynoszaca maksymalnie

85%.

d) Reaktor z biologicznym zlozem ruchomym MBBR

Reaktory MBBR (z ang. Moving Bed Biofilm Reaktor) to technologia oczyszczania Sciekdw,
ktéra od kilkunastu lat zyskuje coraz wigksze uznanie na $wiecie. Technologia ta umozliwia
osiggnigcie szybkosci usuwania zwigzkdw organicznych i1 azotu podobnych do tych w
konwencjonalnej metodzie osadu czynnego. Jednak zaletg reaktorow MBBR jest mniejsza ich
objetos¢. Celem ukladow MBBR jest zapewnienie wzrostu biomasy w postaci btony
biologicznej na matych ksztaltkach, ktére maja mniejsza gestos¢ niz woda. Ksztattki bedace
nosnikami btony biologicznej, wykonane s3 z roznych materiatow 1 maja rdzng konstrukcje
(Calderon 1 wsp., 2012). Ksztaltki caty czas pozostaja w ruchu i s3 poruszane sprezonym
powietrzem (reaktory tlenowe) lub tez mieszadtem mechanicznym (reaktory beztlenowe).
Mikroorganizmy w reaktorze MBBR sa odporniejsze na zmiany poziomu tadunku
zanieczyszczen, pH 1 temperatury. Winkler i wsp. (2012) prowadzili oczyszczanie odciekow
W procesie nitrytacja/anammox w reaktorze MBBR, (temperatura 18-25°C i pH 8,0)
uzyskujac przy tym szybko$¢ usuwania azotu na poziomie 0,11-0,12 g N/(g smo-h).
Natomiast Luostarinen 1 wsp. (2006) prowadzili w reaktorze MBBR proces nitryfikacji. W
temperaturze 10 °C i przy odczynie pH 6,4-7 otrzymali oni efektywnos¢ utleniania amoniaku

na poziomie 50-60%.

¢) Reaktory z osadem granulowanym np. USAB

Osad granulowany moze by¢ wykorzystywany zaréwno w procesach tlenowych jak i
procesach beztlenowych (anammox lub fermentacja). Charakterystyczne dla reaktorow z
osadem granulowanym jest zwigkszone zatrzymywanie biomasy. Ostatnie badania moga
sugerowaé, ze mate i duze granule moga odgrywaé rozne role w procesie nitrytacja-
anammox, co sugeruje, ze rozklad wielkosci granuli moze by¢ wazny dla skutecznego

usuwania azotu (Hubaux 1 wsp., 2014). Reaktory z osadem granulowanym oferuja wiele
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korzysci w pordwnaniu z konwencjonalnymi systemami osadu czynnego. Jedng z metod
wykorzystujacych osad granulowany jest technologia USAB, wykorzystujaca proces
beztlenowej fermentacji. Poniewaz przeptyw odbywa si¢ od dolu do gory reaktora, ruch
pecherzykow gazu zastepuje mechaniczne mieszanie (Parawira 1 wsp., 2006). Wytwarzany w
warunkach beztlenowych gaz (metan i1 dwutlenek wegla) powoduje ciagla cyrkulacje, ktora
sprzyja formowaniu si¢ granulek osadu. Oczyszczone ta metoda $cieki zawieraja jednak
pewna ilos¢ osadu i zawiesin, ich klarowanie nastepuje w osadniku (Dymaczewski i wsp.,
2011) Zaleta tego rozwigzania jest przede wszystkim mozliwos$¢ odzyskiwania energii oraz
wysoka efektywnos¢ oczyszczania. Ponadto reaktor USAB charakteryzuje si¢ niskimi
kosztami eksploatacyjnymi oraz malg ilo§¢ produkowanego osadu nadmiernego. Moze on
pracowa¢ okresowo bez utraty swojej aktywnosci biologicznej. Niewatpliwg zaletg jest
rowniez mata objetos¢ reaktora (Barbusinski, 2013). Ma 1 wsp. (2011) przeprowadzili proces
anammox w reaktorze USAB (w temperaturze 30°C) 1 osiggneli efektywnos¢ usuwania azotu

na poziomie 94%.
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3.0. Metodyka badan

3.1. Badania kinetyczne procesu nitryfikacji—denitryfikacji w warunkach

laboratoryjnych

3.1.1. Stanowiska badawcze w skali laboratoryjne;j

Badania konwencjonalnego pomiaru szybkosci proceséw nitryfikacji, denitryfikacji oraz
badania adaptacji osadu do odciekdw i1 zewnetrznego zrodta wegla w skali laboratoryjnej
przeprowadzono w dwoéch uktadach. Pierwszy uklad sktadatl si¢ z dwoch nieprzeptywowych
reaktoréw o pojemnosci 4 dm® (pracujacych jako reaktor porcjowy), natomiast drugi uktad sktadat
si¢ z dwoch reaktorow SBR o pojemnosci 10 dm®. Oba uktady znajdowaty si¢ w budynku
Wydziatu Inzynierii Ladowej i Srodowiska Politechniki Gdanskiej.

Reaktor nieprzeplywowy pracujacy jako reaktor porcjowy SBR

W ukfadzie laboratoryjnym o pojemno$ci 4 dm® przeprowadzono cztery serie badan
laboratoryjnych adaptacji osadu do odciekow i zewngtrznego zrodla wegla oraz trzy serie wplywu
azotynéw na szybkos$¢ procesu nitryfikacji-denitryfikacji. Rysunek 3.1 przedstawia schemat
uktadu laboratoryjnego (a) i jego wyglad rzeczywisty (b). Uktad skladajacy si¢ z trzech
podstawowych czgsci: dwoch rownolegtych reaktorow nieprzeptywowych (oznaczonych jako R1
i R2), szafy sterowniczej z zamontowanymi elementami sterowania i zasilania oraz komputera
przenosnego. Reaktory R1 i R2 w trakcie badan adaptacji pracowaly jako reaktory
sedymentacyjne z r¢czng obstuga doptywoéw i odptywdéw. Bioreaktory gtowne byly wykonane z
przezroczystego pleksiglasu, dodatkowo umieszczono je w rurze z tego samego materialu o
wigkszej S$rednicy, dzigki czemu przestrzen pomig¢dzy rurg wewngtrzng i zewnetrzng tworzy
ptaszcz wodny bioreaktora. Podest o wymiarach 800x400x200 mm, na ktérym umieszczono
bioreaktory i1 naczynia pomiarowe, wykonano ze stali nierdzewnej. Z tego samego materialu
wykonano wszelkie przewody przeptywu $ciekdéw, powietrza 1 wody cyrkulacyjnej. W kazdym
reaktorze umieszczono mieszadlo elektryczne firmy Heidolph typ RZR 2021 (Schwabach,
Niemcy) z regulowang predkoscia obrotowa. Utrzymanie stalej temperatury zapewniata taznia
wodna firmy Labart Julabo F-12 (Seelbach, Niemcy), potaczona z plaszczem wodnym reaktora.
W szafie sterowniczej umieszczone byty 4 mierniki wielofunkcyjne firmy WTW inolab Multi 740
(Monachium, Niemcy). Mierniki te obslugiwaly sondy do pomiaru potencjatu redox réwniez
firmy WTW Elektrode Sentix ORP (Monachium, Niemcy), oraz sondy do pomiaru pH firmy
WTW Elektrode Blueline 24 (Monachium, Niemcy), jak rowniez sondy do pomiaru
rozpuszczonego tlenu firmy WTW CellOx 325 oraz Stirox G (Monachium, Niemcy). Na dnie
reaktoréw zamieszczono kamienie napowietrzajace, oraz zawor doplywu powietrza z mozliwoscia

regulacji otwarcia. Uktad zapewnial mozliwo$¢ utrzymania stezenia tlenu od 0 g O,/m’ do
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wartosci rownej stezeniu nasycenia lub wartosci zaleznej od maksymalnej wydajnosci pompy.
Wyniki pomiaréw byty na biezaco rejestrowane 1 archiwizowane on-line podczas wykonywanych

doswiadczen. To umozliwialo ich pdzniejsze opracowanie i wykorzystanie.
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Rys. 3.1. Zestaw laboratoryjny o pojemnosci 4 dm® stuzacy do pomiaru szybkosci biochemicznych
procesow oczyszczania §ciekow metodg osadu czynnego: (a) schemat, (b) widok rzeczywisty
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Reaktor SBR

Rysunek 3.2 przedstawia zestaw laboratoryjny w sklad ktérego wchodzily dwa
reaktory SBR o pojemnosci 10 dm® kazdy, komputer z aplikacja wizualizacji catego
urzadzenia oraz szafa sterownicza z zamontowanymi elementami sterowania 1 zasilania.

Reaktory SBR byly wykonane z przezroczystego pleksiglasu i umieszczone w
dodatkowej rurze z tego samego materiatu o wigkszej $rednicy. Dzigki temu przestrzen
pomiedzy rura wewnetrzng 1 zewnetrzng tworzy plaszcz wodny bioreaktora. Do regulacji
temperatury w ptaszczu wodnym stuzyla taznia wodna firmy Julabo F32 (Seelbach, Niemcy),
ktora umozliwiata utrzymywanie statej temperatury w zakresie -35 do +200°C z doktadnoscia
4+0.1°C. Laznia byla potaczona z plaszczem wodnym obu reaktoréw. Podest o wymiarach
125x125x75 cm, na ktérym sg ustawione bioreaktory, byt wykonany ze stali ocynkowane;.
Natomiast przewody przeplywu powietrza i wody cyrkulacyjnej wewnatrz reaktora wykonane
zostaty ze stali nierdzewnej. Oproznianie bioreaktorow odbywato si¢ poprzez otwarcie dwdch
zaworow kulowych rgcznych o $rednicy 20 mm. W kazdym reaktorze umieszczone byto
mieszadlo elektryczne typu RZR 2041 firmy Heidolph (Schwabach, Niemcy) z regulowang
predkoscig obrotowa. Dodatkowo, w szafie sterowniczej umieszczone byly 2 mierniki
wieloparametrowe firmy Hach Lange HQ40D (Dusseldorf, Niemcy). Mierniki te obstugiwaty
sondy do pomiaru pH firmy Endress + Hauser EH CPS 471D-7211 (Reinach, Szwajcaria),
sondy do pomiaru rozpuszczonego tlenu Endress + Hauser COS22D-10P3/O (Reinach,
Szwajcaria), ktore umieszczone byty w gtownym reaktorze.

Uklad regulacji st¢zenia tlenu w reaktorze gtdéwnym obejmowal wyzej wymieniong
sond¢ tlenowa, pompe powietrza AIRFISH, sterownik, rotametr powietrza RUN 06 z
zaworem o ptynnej regulacji wielkosci otwarcia oraz sterownik PLC firmy Fanuc z serii 90-
30 GE (Oschio-mura, Japonia). Na dnie reaktoréw zamieszczono kamienie napowietrzajace
akwarystyczne. Uktad sterowania zapewnial mozliwo$¢ utrzymywania statego stezenia tlenu.
Wszystkie dane pomiarowe byty przesylane do wyzej wymienionego sterownika PLC, gdzie
zostawaly wykorzystywane do sterowania 1 regulacji. Natomiast dane pomiarowe do

archiwizacji 1 dalszego wykorzystania, byly przesytane do aplikacji Intouch’a.
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Rys. 3.2. Zestaw laboratoryjny z dwoma reaktorami SBR o pojemnosci 10 dm®: (a) schemat, (b) widok
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3.1.2. Osad czynny i odcieki stosowane w badaniach laboratoryjnych

Do badan laboratoryjnych adaptacji osadu do odciekow i1 zewnetrznego zrodta wegla
uzyto osad recyrkulowany, $cieki oczyszczone biologicznie oraz odcieki pochodzace z
oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku. Badania wplywu azotynow na proces nitryfikacji—
denitryfikacji przeprowadzono uzywajac odciekow pochodzacych z oczyszczalni $ciekoéw
De¢bogorze w Gdyni oraz oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku. W kazdej z serii uzyto

osad pochodzacy z oczyszczalni Scieckow Wschod w Gdansku.
Oczyszczalnia Sciekow Wschod w Gdansku

Do oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku trafiaja $cieki z Gdanska i okolic.
Srednia dobowa ilos¢ doplywajacych $ciekow wynosi ok. 96 000 m’/d, a fadunek
zanieczyszczen odpowiada ok. 700 000 RLM. Scieki doptywajace do oczyszczalni
oczyszczane s3 wstepnie na kratach i1 piaskowniku przedmuchiwanym. Oczyszczalnia
sciekow Wschod w Gdansku posiada sze$¢ rownoleglych bioreaktorow dzialajacych w
zmodyfikowanym systemie A,O oraz dwanascie radialnych osadnikow wtornych. Linia
przerdébki osadoéw Sciekowych pracuje w oparciu o fermentacj¢ metanowg. Osad
przefermentowany odwadniany jest na wird6wkach. Oczyszczone $cieki s3 odprowadzane do

Zatoki Gdanskiej. W tabeli 3.1 przedstawiono podstawowe parametry pracy oczyszczalni

sciekow Wschod w Gdansku.

Tabela 3.1. Podstawowe parametry pracy oczyszczalni Wschod w Gdansku (dane opublikowane przez SAUR
Neptun Gdansk S.A. http://www.sng.com.pl/ )

Parametr Jednostka Scieki doplywajace  Scieki oczyszczone
Doplyw sciekow m’/d 95.000 -
RLM - 700.000 -
BZTs g Oy/m’ 464 6,7
ChZT g Oy/m’ 1143 48,2
Zawiesina og. g/m’ 496 13,8
Azot og6lny g N/m’ 81,6 11,1
Fosfor ogolny g P/m’ 11,5 0,5
Fermentacja osadowa
Wiek osadu d - 20
Stopien . o, i 39
przefermentowania
Ilo$¢ osadu 3
odwodnionego tys. m’/rok - 57,9
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Oczyszczalnia Sciekéw Debogorze w Gdyni

Oczyszczalnia Debogorze w Gdyni przyjmuje 1 oczyszcza $cieki komunalne z terenu
Gdyni, Rumii, Redy, Wejherowa 1 okolicznych miejscowosci, obstugujac obecnie okoto 420
000 RLM. Wyposazona jest w cztery ptytkie osadniki wstgpne o $rednicy 38 m i kubaturze
1800 m’, jako pozostaloéé po oczyszczalni mechanicznej. Obecnie eksploatowane sa dwa
osadniki wstepne, dla ktorych hydrauliczny czas zatrzymania $ciekow wynosi dla
przeplywow srednich okoto 1,5 h. Osadniki wyposazone sg w uktad recyrkulacji osadu ktory
jest mieszany ze strumieniem $ciekéw surowych w tzw. komorze hydrolizy, zainstalowanej
za piaskownikiem. Dalsze obiekty to blok reaktoréw biologicznych o pojemnosci lacznej
104.000 m’ zaprojektowanych w technologii BARDENPHO z symultaniczng denitryfikacja w
systemie CARROUSEL oraz mozliwoscia czgsciowego ominigcia $ciekami surowymi
komory beztlenowej i doprowadzenia ich bezposrednio do strefy denitryfikacji/nitryfikacji.
Przerébka osadu sktada si¢ z dwoch etapow. Pierwszy etap stanowi dezintegracja osadu
nadmiernego w warunkach termofilowych natomiast drugi etap stanowi klasyczny uktad
fermentacji beztlenowo—mezofilowej. Do strumienia $ciekow surowych zawracane sg rowniez
odcieki z zaggszczacza grawitacyjnego osadu wstepnego, pelnigcego rowniez rolg fermentera.
Dzigki takim rozwigzania uzyskuje si¢ ok. 2,5-krotny wzrost stezenia lotnych kwasow
thuszczowych (LKT), co jest istotne dla prawidtowego przebiegu procesu poglebionego
biologicznego usuwania fosforu w bioreaktorze. W Tabeli 3.2 przedstawiono podstawowe
parametry pracy oczyszczalni Debogérze w Gdyni (dane opublikowane przez PEWIK
Gdynia)

Tabela 3.2. Podstawowe parametry pracy oczyszczalni Dgbogorze w Gdyni

Parametr Jednostka Scieki doplywajace  Scieki oczyszczone
Doptyw $ciekow m’/d 55.000 -
RLM - 420.000 -
BZT; g Oy/m’ 415 2,1
ChZT g Oy/m’ 1113 26,2
Zawiesina og. g/m’ 428 1,8
Azot ogblny g N/m’ 83 7,7
Fosfor og6lny g P/m’ 9,2 0,6
Fermentacja osadowa
Wiek osadu D - 17-45
Stopien . o, ) 49,5
przefermentowania
[lo$¢ osadu 3
odwodnionego tys. m’/rok ] 84,9
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3.1.3. Badania wplywu azotynéw na proces nitryfikacji—denitryfikacji

W celu wykonania konwencjonalnego pomiaru szybkosci procesu nitryfikacji i
denitryfikacji pobrano $cieki oczyszczone biologicznie i osad recyrkulowany z bioreaktora 7.02
oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku. Natomiast badane odcieki pochodzity z tej same;j
oczyszczalni lub z oczyszczalni $ciekdw Debogorze w Gdyni. Informacje na temat stgzenia
osadu uzyskiwano z oczyszczalni bezposrednio przy poborze (na podstawie pomiarow on-line z
sond znajdujacych si¢ w bioreaktorze). Dodatkowo po przywiezieniu osadu recyrkulowanego i
sciekow oczyszczonych biologicznie do laboratorium, pobierano probg osadu o pojemnosci 100
cm’® w celu oznaczenia stezenia zawiesiny ogolnej i zawiesiny organicznej. Osad
przefiltrowywano i suszono w parowniczce w temperaturze 105 ° C. Nastepnie przez 12 h
napowietrzano i mieszano osad. Dodatkowo pobierano 100 cm® odciekéw w celu wykonania
nastgpujacych oznaczen: Nog, NH4N, NO3-N, NO,-N, ChZT. Wykonywano réwniez oznaczenia
Nog, NH4-N, NO3-N, NO,-N, ChZT, PO4-P, P,; w probce przywiezionych odciekow.

Badania rozpoczynano od uruchomienia fazni wodnej, nastawiajac ja na temperaturg
20°C. Nastepnie sprawdzano prace sond, w razie potrzeby przeprowadzano ich kalibracj¢. Przed
uruchomieniem uktadu odmierzano taka ilo$¢ osadu recyrkulowanego, by stezenie osadu w
reaktorach wynosito okoto 3000 g/m’, po dopehieniu $cickami oczyszczonymi biologicznie.
Odmierzano rowniez odcieki, ktore stanowily 5% objetosci reaktora. Poprzez dodatek
odciekow, stezenie azotu amonowego na poczatku testu wynosito 40-60 g N/m’. Osad
recyrkulowany, $cieki oczyszczone biologicznie oraz odcieki wlewano kolejno do reaktorow.
Wiaczano uktad laboratoryjny w trybie pracy rgcznej, zamykano zawory do sondy StirrOx i
wlaczano mieszanie i napowietrzanie. Nastgpnie w reaktorach instalowano sondy do pomiaru
stezenia tlenu, temperatury, pH i redox. Do reaktora R1 nie dodawano azotynu sodu (w postaci
NaNO,) natomiast do R2 dodawano 0,2 g NaNO,, aby otrzyma¢ stezenie NO,-N okoto 10 g
N/m’. Na poczatku przeprowadzono faze nitryfikacji trwajaca 5-6 h, przy czym czas
uzalezniony byl od aktualnego stezenia NH4-N w reaktorze. Kiedy stezenie NH4-N bylo bliskie
1 g N/m’ wylgczano napowietrzanie i przeprowadzono faze denitryfikacji. Przed rozpoczeciem
drugiej fazy do R1 rowniez nie dodawano NaNO; natomiast do R2 dodawano taka ilo$¢ azotynu
sodu NaNO,, aby ponownie podniesé stezenie NO»-N o okoto 10 g N/m’. Na poczatku fazy
denitryfikacji dodawano do obu reaktoréw zewngtrzne zrodlo wegla w postaci oleju fuzlowego.

Dodatek zewnetrznego zrodta wegla wynosit 6:1 g O,/g N. Faza denitryfikacji trwata 10-11 h.
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Dodatkowo 3 krotnie w trakcie testu (poczatek fazy nitryfikacji, koniec fazy nitryfikacji oraz
koniec fazy denitryfikacji) pobierano probke o objetosci 100 cm® z obu reaktorow, w celu
oznaczenia st¢zenia zawiesiny ogolnej i zawiesiny organicznej. Nastepnie w fazie nitryfikacji
pobierano probki o pojemnosci 50 cm’ w czasie: 0, 30,60, 90, 120, 150, 180, 210, 240, 270,
300 minut. W fazie denitryfikacji pobierano probki o objetosci 50 cm® w czasach 5, 30, 60,
120,180, 240, 300, 360, 420, 480, 540, 600, 630, 660 min. Probki przefiltrowano pod proznia
na filtrze z wtokna szklanego firmy Whatman GF/C 1,2 pm (Maidtsone, Wielka Brytania) i
przygotowano je do pomiaru stgzenia Nog, NH4-N, NO3-N, NO»-N i frakcji ChZT. Wszystkie
pomiary on-line byly na biezaco zapisywane w pamigci komputera. Po zakonczeniu badan
zgrywano dane z pamigci komputera, w celu ich dalszej analizy i obrobki w arkuszu

kalkulacyjnym.

3.1.4 Badania adaptacji osadu czynnego do odciekéw i zewnetrznego zrodla wegla

3.1.4.1 Badania adaptacji w warunkach laboratoryjnych w reaktorze SBR (pracujacy

w trybie recznym)

Badania adaptacji osadu do odciekow zostalty przeprowadzone w czterech seriach
pomiarowych. Pierwsza seria trwata 15 dob (15 kwietnia 2010 r. do 29 kwietnia 2010 r.), druga
seria 16 dob (7 czerwca 2010 r. do 25 czerwcea 2010 r.), trzecia 26 dob (14 wrzes$nia 2010 do 8
pazdziernika 2010) oraz czwarta seria 36 dob (22 lutego 2011 do 29 marca 2011). Reaktory
nieprzeptywowe pracujace jak reaktory SBR w trybie recznym w kazdej z serii pracowaty w
trybie 24 godzinnym w ktorych nastegpowaly po sobie kolejno fazy nitryfikacji, denitryfikacji i
sedymentacji.

W celu okreslenia adaptacji osadu do odciekow 1 zewnetrznego Zrodlta wegla w
procesie nitryfikacji—denitryfikacji w reaktorze pobierano osad recyrkulowany z oczyszczalni
sciekow Wschod w Gdansku z bioreaktora 7.02, $cieki po oczyszczeniu biologicznym oraz
odcieki pochodzace z tej samej oczyszczalni. Informacje na temat st¢zenia osadu uzyskiwano
bezposrednio przy poborze préb (na podstawie pomiardw on-line z sond znajdujacych si¢ w
bioreaktorze). Po przywiezieniu osadu i1 Scieckow do laboratorium, pobierano probg osadu o

pojemnosci 100 cm® w celu wykonania oznaczenia stezenia zawiesiny ogdlnej i zawiesiny
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organicznej. Osad przefiltrowywano i suszono w parowniczce w 105°C. Nastepnie przez 12 h
napowietrzano i mieszano osad. Pobierano rowniez 100 cm’ $ciekow w celu wykonania
nastepujacych oznaczenia oznaczen: Nog, NH4-N, NO3-N, NO,-N, ChZT. Wykonano réwniez
oznaczenia Ny, NHs-N, NOs3-N, NO»-N, ChZT, PO4-P, P,, przywiezionych odciekow.
Odcieki przywozono do badan dwa razy w tygodniu, zawsze po przywiezieniu
przeprowadzano w nich wyzej wymienione analizy.

Badania rozpoczynano od uruchomienia tazni wodnej, nastawiajac temperature 25°C.
Nastepnie odmierzano taka ilo§¢ osadu, by stezenie osadu w reaktorach po dopetieniu
Sciekami oczyszczonymi biologicznie wynosito okoto 3000 g/m®. Odmierzono réwniez odcieki
z komor fermentacji w ilo$ci odpowiadajacej 5% (w kolejnych dobach dawka byta sukcesywnie
zwickszana do 15%) objetosci reaktora. Nastgpnie wlewano do reaktoré6w odmierzone
wczesniej: odcieki, osad recyrkulowany oraz $cieki oczyszczone biologicznie. Wiaczano uktad
pracy w trybie pracy re¢cznej 1 zamykano zawory do reaktorow sondy StirrOx (WTW
Monachium, Niemcy). Nastepnie do bioreaktoréw opuszczano elektrody do pomiaru st¢zenia
tlenu, temperatury, pH i redox. Uruchamiano mieszadla mechaniczne ustawione wcze$niej na
ok 190 obr./min oraz wigczano napowietrzanie.

Oba reaktory pracowaty, w kazdej serii badan przez okres 15-36 dob. Dodatek
odciekow w pierwszych dobach badan stanowil 5% objetosci reaktora, jednak w trakcie
trwania adaptacji dodatek odciekow byt sukcesywnie zwigkszany do wartosci 15%. Stezenie
rozpuszczonego tlenu w fazie nitryfikacji bylo utrzymywane na poziomie 2 g O,/m’. Dla
poprawy efektywnosci procesu, przed fazg denitryfikacji dodawano zewnetrzne zrodio wegla.
Do reaktora R1 dodawano metanol (w pierwszej serii badan) lub etanol (w pozostatych trzech
seriach). W reaktorze drugim (R2) dodawano zewnetrzne zrodto wegla w postaci oleju
fuzlowego stanowigcego odpad z produkcji alkoholu. Dodatek zewnetrznego zrodia wegla w
pierwszych dwoch seriach wynosit 5:1 g O,/g N. Natomiast w trzeciej serii w pierwszym
tygodniu testu dodatek ten wynosit 2,2 g O,/g N w kolejnych dobach badan podniesiono go
do 6 g O,/g N. W czwartej serii réwniez dodatek zewnetrznego zrodta wegla byl staty i
wynosit 6:1 g O,/g N.

Konwencjonalny pomiar szybkosci nitryfikacji wykonywano raz w tygodniu natomiast
konwencjonalny pomiar szybko$ci denitryfikacji wykonywano dwa razy w tygodniu. Pobor
prob w fazie nitryfikacji nastgpowal co 1 h, natomiast w fazie denitryfikacji co 2 h. W celu
wykonania oznaczen st¢zenia ChZT, NH4-N, NO3-N, NO,-N, N, zasadowosci z kazdego z

reaktoréw pobierano probe o objetosci 40 cm’, ktére nastepnie filtrowano pod proznia na
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filtrze z widkna szklanego (GF/C) (Maidtsone, Wielka Brytania). Dodatkowo na poczatku
fazy nitryfikacji i na koncu fazy denitryfikacji pobierano probe o objetosci 50 cm® w celu
wykonania oznaczen st¢zenia zawiesiny ogolnej i stezenia zawiesiny organicznej. Po
zakonczeniu badan zgrywano dane on-line z pamigci komputera w celu ich dalszej analizy i
obrobki w arkuszu kalkulacyjnym. Tabela 3.3 przedstawia parametry pracy reaktora w trakcie

badan laboratoryjnych adaptacji osadu do odciekdéw.

Tabela 3.3. Parametry pracy reaktora laboratoryjnego SBR (V=4dm®) w trakcie badan laboratoryjnych adaptacji
osadu do odciekow i zewngtrznego zrodta wegla pracujagcym w trybie recznym

Seria Dzien Dlugosé fazy Dodatek zewnetrznego Dodatek odciekow
testu (nitryf./denitryf.) zrodla wegla
D H g O,/gN %/cm’
I seria 1-15 12/11 5 15
11 seria 1-16 12/11 5 15
1-2 6/17 2,2 5/(200)
34 6/17 2,2 5/(200)
5-7 6/17 2,2 5/(200)
8-9 8/15 6,0 5/(200)
10 8/15 6,0 5/(200)
111 seria 11 8/15 6,0 5/(200)
12 10/13 6,0 10/(400)
13-15 10/13 6,0 10/(400)
16-19 10/13 6,0 10/(400)
20-21 10/13 6,0 15/(600)
22-26 10/13 6,0 15/(600)
1-2 8/15 6,0 5/(200)
3-4 7/16 6,0 10/(400)
5-7 7/16 6,0 15/(600)
8-9 9/14 6,0 10/(400)
10 10/13 5,0 10/(400)
IV seria 11-12 10/13 4,0 10/(400)
13-15 10/13 6,0 10/(400)
16-21 10/13 6,0 15/(600)
22 10/13 6,0 15/(600)
23-32 10/13 6,0 15/(600)
33-35 11/12 6,0 10/(400)
36 11/12 6,0 15/(600)

3.1.4.2. Badania adaptacji w warunkach laboratoryjnych w reaktorze SBR

(pracujacym w trybie automatycznym).

Badania adaptacji osadu do odciekdw 1 zewnetrznego zrodla wegla w ukladzie
laboratoryjnym o pojemnosci 10 dm® zostaly przeprowadzone w jednej letniej serii trwajacej

36 dob.

W celu okreslenia adaptacji osadu do odciekdéw i1 zewnetrznego zrodta wegla pobierano

74



Metodyka badan

osad recyrkulowany z reaktora 7.02 oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku, $cieki po
oczyszczeniu biologicznym oraz odcieki pochodzace z tej samej oczyszczalni. Informacje na
temat stezenia osadu uzyskiwano bezposrednio przy poborze. Nastepnie po przywiezieniu
osadu i $ciekow do laboratorium, pobierano probe o pojemnosei 100 cm® w celu oznaczenia
stezenia zawiesiny ogolnej 1 zawiesiny organicznej. Osad przefiltrowano i1 suszono w
parowniczce w 105 °C. Nastepnie przez 12 h napowietrzano i mieszano osad. Pobierano po 100
em® $ciekow i odciekow w celu wykonania oznaczen st¢zen: Nog, NHs-N, NO3-N, NO,-N oraz
ChZT. Dla odciekow wykonano réwniez oznaczenia stezeh PO4-P, Po,. Odcieki przywozone
byty do badan byly dwa razy w tygodniu, przed ich uzyciem kazdorazowo przeprowadzano w
nich ww. szczegotowe analizy.

Badania rozpoczynano od uruchomienia tazni wodnej, nastawiajac temperaturg 25°C.
Sprawdzano prace sond, w przypadku nieprawidlowosci przeprowadzano ich kalibracjg.
Nastepnie odmierzano taka ilo$¢ osadu, by stezenie w reaktorach wynosito 4000 g/m3, po
dopetnieniu $ciekami do objetosci 10 dm’. Praca ukladu byla w pehi zautomatyzowana.
Reaktor pracowat w cyklu 12 godzinnym, gdzie nastepowaly po sobie kolejno fazy: napelniania
(5 min), nitryfikacji (300 min), dozowanie zewngtrznego zrodta wegla (1 min), denitryfikacji
(180 min), ponownie dozowanie zewngetrznego zrodta wegla (1 min), denitryfikacji (180 min),
sedymentacji (45 min), odprowadzanie $ciekow oczyszczonych (8 min). W trakcie pracy
reaktora wykonywano raz w tygodniu konwencjonalny pomiar szybko$ci nitryfikacji i
denitryfikacji. Szybko$¢ proceséw nitryfikacji 1 denitryfikacji obliczano ze wzorow (3.2, 3.3,
3.4) znajdujacych si¢ w metodyce badan. Pobor prob w celu oznaczen ChZT oraz stezen NHy-
N, NOs-N, NO»-N, N, w fazie nitryfikacji nastgpowat co 1 h, natomiast w fazie denitryfikacji
co 2 h. Probki filtrowano pod proznig na filtrze z wtdkna szklanego (GE/C). Dodatkowo na
poczatku fazy nitryfikacji i na koficu fazy denitryfikacji pobrano probke o objetosci 50 cm® w
celu wykonania oznaczen stezenia zawiesiny ogolnej i1 zawiesiny organicznej. Dodatek
odciekow stanowit w pierwszych dniach testu 2,5% objetosci reaktora i w trakcie trwania testu
byt stopniowo zwigkszany do wartosci 7,5% (14-21 d). W 22-29 dobie obnizono ilos¢
dodawanych odciekow z powodu awarii pompy dozujacej zewnetrzne zroédto wegla. Przed fazg
denitryfikacji do reaktora dodano zewnetrzne zrodto wegla w ilosci 6:1 g O,/g. Jako zewnetrzne
zrodto wegla dodano olej fuzlowy Po zakonczeniu badan zgrywano dane z pamigci komputera,
w celu ich dalszej analizy i obrobki w arkuszu kalkulacyjnym. Tabela 3.4 przedstawia

parametry pracy reaktora.
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Tabela 3.4. Parametry pracy reaktora laboratoryjnego SBR (V=10dm®) w trakcie badan laboratoryjnych
adaptacji osadu do odciekdw i oleju fuzlowego

Dzien testu Dhugosé fazy Dodatek zewnetrznego Dodatek odciekéw
(nitryf./denitryf.) zrodla wegla

H g O,/gN %/cm’

1-4 5/6 6,0 2/120

5-8 5/6 6,0 3/180
9-13 5/6 6,0 5/300

14-21 5/6 6,0 7,5/450
22-29 5/6 6,0 3/180
30-36 5/6 6,0 5/300

3.2. Badania Kkinetyczne procesu nitryfikacji—denitryfikacji w warunkach

pilotowych

3.2.2. Stanowiska badawcze w oczyszczalniach S$ciekow w Gdansku i

Stupsku

Reaktor SBR w oczyszczalni sciekéow Wschod w Gdansku

Reaktor SBR byl umieszczony tuz obok przepompowni przettaczajacej odcieki z
procesu odwadniania osadow. Byt to zbiornik o §rednicy 2,2 m oraz wysokosci catkowitej 3,6
m. (rysunek 3.3). Rurociagi odplywowe posadowione byty na czterech wysokosciach
umozliwiajacych prace reaktora z réznymi objgtosciami: 3.0 m3, 5,0 m3, 6,0 m’ i 8,0 m’.
Badania wykonywane byly przy objetosci 8 m’. Sterowanie pracg instalacji pilotowej
odbywato si¢ poprzez system sterowania znajdujacy si¢ w szafie sterowniczej. System ten
umozliwial ciagly rejestracje pomiarow analogowych oraz standw binarnych, wprowadzanie
nastaw parametréw zwigzanych z pracg reaktora takich jak zasilanie zbiornika, sterowanie
systemem napowietrzania oraz mieszania, uruchamianie dozowania zewnetrznego zrddla
wegla oraz korekty odczynu pH, jak roéwniez spust Sciekdw oczyszczonych oraz osadu
nadmiernego. Zasilanie reaktora odciekami odbywato si¢ za pomoca pompy zatapialnej.
Pompa zanurzona byla w zbiorniku na odcieki nalezacym do oczyszczalni Sciekow.
Mieszanie $ciekow w reaktorze odbywalo si¢ za pomoca mieszadla mechanicznego.
Mieszadlo byto wlaczane 1 wylaczane za pomoca sterownika umozliwiajagcego regulacje w
funkcji czasowej. Napowietrzanie w reaktorze odbywato si¢ za pomoca dmuchawy
powietrznej oraz czterech przewoddéw rozprowadzajacych, zaopatrzonych w zawory reczne

kulowe oraz szesnastu dyfuzoréw membranowych znajdujace si¢ w dnie zbiornika. W
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uktadzie znajdowal si¢ réwniez rotametr do pomiaru ilo$ci przeplywajacego powietrza.
Odprowadzanie $ciekow ze zbiornika odbywalo si¢ rurociggiem, ktory byt otwierany i
zamykany za pomoca elektrozaworu, poczatkowo ze sterownikiem czasowym. Zewngtrzne
zrodto wegla (olej fuzlowy) bylo przechowywane w zbiorniku o pojemnosci 30 dm’.
Dawkowanie do reaktora SBR realizowane byto za pomoca pompy membranowej ALLDOS
209 firmy Grundfos (Bjerringbro, Dania). W uktadzie istniala rowniez mozliwo$¢ pomiarow
on-line st¢zenia rozpuszczonego tlenu, st¢zenia NO3-N oraz NH4-N, odczynu pH za pomoca
sond. Do ciaglego pomiaru stezenia rozpuszczonego tlenu stuzyla sonda firmy Hach Lange
typ LDO (Dusseldorf, Niemcy). Odczyt odczynu pH odbywat si¢ za pomoca sondy firmy
Hach Lange pHD — S (Dusseldorf, Niemcy). Ciagly odczyt azotu amonowego odbywat si¢ za
pomoca sondy firmy Hach Lange NH4D (Dusseldorf, Niemcy), natomiast azotu amonowego

sonda tej samej firmy typu Nitrax plus sc.

Mieszadto
/E“\

odcinajacy |:

| = I
| Komputer \*\L ﬁ
| Sondy
Zawor

Pompa zasilajaca

O

Sprezarka

_ 1

_______________________________________

Oproznianie . Faza napowietrzania
Sterownik
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b)

Rys. 3.3. Pilotowy reaktor SBR zlokalizowany w oczyszczalni Sciekdow Wschod w Gdansku:
(a) schemat uktadu, (b) widok rzeczywisty

Reaktor SBR w oczyszczalni sciekow w Stupsku

Reaktor SBR mieszczacego si¢ na terenie oczyszczalni $cieckow w Stupsku stanowit
zbiornik o $rednicy 1,6 m oraz wysokosci catkowitej 3,0 m (rysunek 3.4). Rurociagi
odptywowe posadowione byly na réznych wysokos$ciach, co umozliwialo prace reaktora z
objetoscia 6 m’. Sterowanie praca instalacji odbywalo si¢ poprzez system sterowania
znajdujacy si¢ w szafie sterowniczej. System ten umozliwial ciggly rejestracje pomiarow
analogowych oraz stanéw binarnych. Do systemu wprowadzano nastawy parametrow
zwigzanych z pracg reaktora takich jak: zasilanie zbiornika, sterowanie systemem
napowietrzania oraz mieszania, uruchamianie dozowania zewngtrznego zrodta wegla oraz w
razie potrzeby korekty odczynu pH, jak réwniez spust $ciekdw oczyszczonych oraz osadu
nadmiernego. Zasilanie zbiornika odciekami odbywato si¢ pompa zatapialng firmy Valmark
GLYGT/CP 3045.181 (Warszawa, Polska) wraz z przewodem do przetlaczania wod
poosadowych do instalacji pilotowej. Dodatkowo wewnatrz zbiornika zostaty zamontowane
wskazniki ptywakowe firmy Casp System Nivelco NLP 110 (Jaworzno, Polska) poziomu

sciekoOw z obcigznikiem. Mieszanie $ciekow w reaktorze odbywato si¢ za pomocg mieszadta
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mechanicznego firmy GAA-Lobex (Jarostaw, Polska). Mieszadlo wlaczane i wylaczane bylo
za pomocg sterownika umozliwiajacego regulacje w funkcji czasowej. Napowietrzanie w
reaktorze odbywato si¢ za pomoca dmuchawy powietrznej Becker (Pianowo, Polska) 3
fazowa i pigciu przewodow rozprowadzajacych zaopatrzonych w zawory reczne kulowe oraz
pie¢ dyfuzoréw membranowych BlowTech/FORTEX AME — 260 (Wroctaw, Polska)
znajdujacych si¢ w dnie zbiornika. Odprowadzanie $ciekow ze zbiornika odbywalo sig
rurociggiem o $rednicy 80 mm, ktéry jest otwierany i zamykany elektrozaworem. Przelew
awaryjny stanowit rurociag stalowy o $rednicy 100 mm, ktéry umieszczony byt na wysokosci
2,5 m powyzej dna zbiornika. Spust calej objetosci reaktora nastepowato od dotu zbiornika
poprzez otwarcie zaworu recznego kulowego. Zewnetrzne zrodto wegla (olej fuzlowy) bylo
przechowywane w zbiorniku o pojemnosci 30 dm’. Dawkowanie oleju fuzlowego do reaktora
realizowane byto za pomocg pompy membranowej Grundfos Alldos/DDI 222 (Bjerringbro,
Dania). Korekta odczynu pH w reaktorze nastepowata poprzez dodanie NaOH ze zbiornika o
pojemnosci 30 dm’ réwniez za pomoca pompy membranowej Grundfos Alldos/DDI 222
(Bjerringbro, Dania). W ukladzie istniala rowniez mozliwo$¢ pomiarow stezenia
rozpuszczonego tlenu za pomoca sondy firmy Hach Lange LDO LXV 416.99.0000.1
(Dusseldorf, Niemcy). Stezenie azotu amonowego 1 azotanowego bylo mierzone on-line za
pomoca zintegrowane] sondy azotanowo-amoniakalnej firmy Hach Lange ANISE
(Dusseldorf, Niemcy). Odczyn pH mierzony byt za pomocg sondy firmy Endress+Hauser EH
Orbisind CPS 11 model CPS 11- 2BA2ESA (Reinach, Szwajcaria). Dodatkowo, w celu
zapewnienia odpowiedniej temperatury do zachowania procesOw biochemicznych w
reaktorze zamontowano grzatki elektryczne firmy ELEKTROMED EJK 900 (Glubczyce,

Polska), ktére uruchamiano, gdy temperatura na zewnatrz spadata ponizej 15°C.
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a)
Mieszadto
A
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Komputer Tﬂ” _/
| | Sondy
Zawor 1
odcinajacy E'E[] _—
2 Pompa zasilajaca
_______________________________________ Sprezarka
Oprdznianie st m Faza napowietrzania
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b)

Rys. 3.4. Reaktor pilotowy SBR zlokalizowany w oczyszczalni $ciekéw Shupsk o pojemnosci 6 m® : (a) schemat

technologiczny, (b) widok rzeczywisty
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3.2.3. Badania adaptacji osadu do odciekow i zewnetrznego Zrodia wegla

3.2.3.1. Adaptacja w reaktorze SBR w oczyszczalni Sciekéw Wschod w

Gdansku

Adaptacja osadu do odciekow i1 zewngtrznego zrodta wegla w skali pilotowe] w
oczyszczalni $ciekbw Wschod w  Gdansku przeprowadzona byla w dwoch seriach
pomiarowych. Pierwsza seria badawcza rozpoczeta sie 9 wrzesnia 2011 r. 1 zakonczyla 4
pazdziernika 2011 r. Druga seria rozpoczeta sie¢ 29 maja 2012 r. i prowadzona byla przez
cztery miesigce, do dnia 25 wrzesnia 2012 r. Probki odciekéw podawane do uktadu
pilotowego, pobierane byly do analiz laboratoryjnych raz lub dwa razy w tygodniu w celu
wykonania analiz stgzen: Nog, NH4-N, NO3-N, NO,-N, ChZT, PO4-P 1 P, oraz zawiesiny
ogolnej 1 organicznej. Badania rozpoczynano od sprawdzenia pracy sond, w przypadku
nieprawidlowosci przeprowadzano ich kalibracj¢. Przed rozpoczgciem pracy sprawdzono
réwniez pompy dozujace odcieki oraz zewngtrzne zrodla wegla. Nastepnie napetniono uktad
osadem recyrkulowanym z komory 7.02 oraz $ciekami oczyszczonymi biologicznie. Do
bioreaktorow opuszczono elektrody do pomiaru st¢zenia tlenu, temperatury, pH i1 redox.
Pobierano probe o pojemnosci 100 cm’® w celu oznaczenia stezenia zawiesiny ogdlnej i
zawiesiny organiczne;j.

Czas jednego cyklu pracy reaktora wynosit 12 h, w ktorym nastgpowaty kolejno po
sobie fazy nitryfikacji, denitryfikacji oraz sedymentacji. Przed faza nitryfikacji dodawano do
reaktora odcieki. W okresie poczatkowym badan objetos¢ dodawanych odciekéw wynosita
2,5% objetosci reaktora, nastgpnie w trakcie trwania testu ich dodatek byt sukcesywnie
zwigkszany do 7,5%. Na poczatku fazy denitryfikacji do reaktora dodano zewngtrzne Zrodto
wegla jakim byl olej fuzlowy. Dodatek zewngtrznego zrddla wegla uzalezniony byl od
stezenia azotu w reaktorze i wynosit 6:1 g O,/g N. Pod koniec fazy sedymentacji nastepowat
spust $ciekow oczyszczonych biologicznie, a nastgpnie reaktor byl ponownie napetniany
odciekami.

W trakcie pracy reaktora wykonywano regularnie konwencjonalny pomiar szybkosci
nitryfikacji 1 denitryfikacji raz w tygodniu (wtorek) lub raz na dwa tygodnie. Szybko$¢
procesOéw nitryfikacji 1 denitryfikacji obliczano ze wzordow (3.2, 3.3, 3.4) znajdujacych sie¢ w
metodyce badan. Poboér préb w fazie nitryfikacji nastgpowatl co 1 h natomiast w fazie
denitryfikacji co 2 h. W celu wykonania oznaczen ChZT oraz stezen NH4-N, NOs-N, NO,-N,

Nog., zasadowo$ci z reaktora pobrano probe o objetosci 50 cm’, ktore nastgpnie
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przefiltrowano pod préznig na filtrze z widkna szklanego. Dodatkowo na poczatku fazy
nitryfikacji i na koficu fazy denitryfikacji pobierano probe o objetosci 50 cm’® w celu
wykonania oznaczen zawiesiny ogolnej 1 zawiesiny organicznej. Na poczatku testu faza
nitryfikacji trwata 4 h i w trakcie badan wydluzono ja stopniowo do 6 h, natomiast faza
denitryfikacji na poczatku trwania testu trwata 7 h 1 sukcesywnie skrocono jg do 5 h. Po
zakonczeniu badan zgrywano dane z pamigci komputera, w celu ich dalszej analizy i obrobki w
arkuszu kalkulacyjnym. Tabela. 3.5 przedstawia parametry pracy reaktora SBR podczas badan
adaptacji osadu do odciekow i1 zewnetrznego zrodla wegla w skali pilotowej w obu seriach

badawczych.

Tabela 3.5. Parametry pracy reaktora pilotowego SBR w oczyszczalni $cieckow Wschod w Gdansku podczas
badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego

Seria Dzien Dlugosé fazy Dodatek zewnetrznego Dodatek odciekow
testu (nitryf./denitryf.) zrodla wegla
[d] [h] g 0,/g N %/cm’
1-4 3/8 6,0 5
Seria 1 5-10 5/6 6,0 5
11-17 5/6 6,0 2,5
18-26 5/6 6,0 5
1-7 4/7 3,0 5
Seria 2 8-14 6/5 3,0 5
15-91 6/5 6,0 2,5
92-'120 6/5 6,0 3

3.2.3.2. Adaptacja w reaktorze SBR w oczyszczalni $§ciekow w Shupsku

Badanie adaptacji osadu do odciekéw i zewngtrznego zrodla wegla w skali pilotowej w
oczyszczalni $ciekow w Stupsku przeprowadzono w jednej serii pomiarowej. Rozpoczeto ja
18 wrzesnia 2012 r, a zakonczono 27 listopada 2012 r. Probki odciekow podawane do uktadu
pilotowego, byty pobierane do analiz laboratoryjnych raz na dwa tygodnie w celu wykonania
analiz stezenia: Nog, NH4-N, NO3-N, NO,-N, ChZT, PO4-N i P, oraz zawiesiny ogolnej i
organicznej. Badania rozpoczynano od sprawdzenia pracy sond, w przypadku ich
niewtasciwego dziatania przeprowadzano ich kalibracje. Przed rozpoczeciem pracy sprawdzono
réwniez pompy do dozowania odciekow oraz zewnetrznego zrdodla wegla. Nastepnie
napelniono uktad osadem recyrkulowanym oraz $ciekami oczyszczonymi biologicznie. Do
bioreaktoréw opuszczano elektrody do pomiaru st¢zenia tlenu, temperatury, pH 1 redox.

Czas jednego cyklu pracy reaktora wynosit 12 h w kazdym cyklu, w ktorym
nastgpowaty po sobie kolejno fazy nitryfikacji, denitryfikacji oraz sedymentacji. Przed faza

nitryfikacji do reaktora dodano odcieki — w pierwszych dniach testu dodatek odciekow
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stanowil 2,5% objetosci reaktora, nastgpnie w trakcie trwania testu dodatek odciekow byl
sukcesywnie zwigkszany do 10% na jeden cykl reaktora. Na poczatku fazy denitryfikacji do
reaktora dodano zewngtrzne zroédto wegla jakim byl olej fuzlowy. Dodatek zewngtrznego
zrodta wegla stanowit 6:1 g O,/g N. Pod koniec fazy sedymentacji nastapit spust sciekow
oczyszczonych biologicznie, a nastgpnie ponownie reaktor napetniano odciekami. Tabela 3.6
przedstawia szczegdtowq prace reaktora pilotowego SBR mieszczacego si¢ na oczyszczalni
sciekow w Stupsku.

Tabela 3.6. Parametry pracy reaktora pilotowego SBR w oczyszczalni $ciekéw w Shipsku podczas badan
adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego

Dzien testu Dhugosé fazy Dodatek zewnetrznego Dodatek odciekéw
(nitryf./denitryf.) zrodia wegla
[h] g ChZT/gN %/cm’

1-29 477 6,0 2,5
30-43 5/6 6,0 5
44-57 6/5 6,0 5
58-60 6/5 3,0 5
61-72 6/5 6,0 7,5

W trakcie pracy reaktora wykonywano raz na dwa tygodnie konwencjonalny pomiar
szybkos$ci nitryfikacji 1 denitryfikacji. Pobor prob w fazie nitryfikacji nastgpowat co 1 h,
natomiast w fazie denitryfikacji co 2 h. W celu wykonania oznaczen ChZT oraz st¢zenia NHy-
N, NO3-N, NO»-N, No,. z kazdego z reaktorow pobrano probe o objetosci 50 cm3, ktore
filtrowano pod préznig na filtrze z wiokna szklanego. Dodatkowo na poczatku fazy
nitryfikacji i na koncu fazy denitryfikacji pobrano prébe o objetosci 50 cm® w celu wykonania
oznaczen st¢zenia zawiesiny ogolnej 1 zawiesiny organiczne;.

Poczatkowa dlugos¢ fazy nitryfikacji wynosita w trakcie badan 4 h i wydluzano ja
stopniowo do 6 h. Faza denitryfikacji na poczatku testu trwata 7 h 1 sukcesywnie skracano ja
do 5 h. W trakcie trwania testu kontrolowano odczyn pH. Gdy warto$¢ pH byta za niska do
reaktora dodawano NaOH. Po zakonczeniu badan zgrywano dane z pamigci komputera, w celu

ich dalszej analizy 1 obrobki w arkuszu kalkulacyjnym.
3.3. Metody analityczne

Stezenie zwigzkéw ChZT, NOs3-N, NO,-N, NH4-N, P,e, PO4-P oznaczono za pomoca
spektrofotometru, Xion 500 stosujac do tego typu analiz testy kuwetowe firmy Hach Lange
GmbH (Dusseldorf, Niemcy). Do analizy ChZT uzyto mineralizator wysokotemperaturowy.

Urzadzenie wyposazone byto w dwanascie kieszeni na badane proby. Osigga maksymalng
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temperature pracy 170°C, a czas catkowitego schtodzenia badanej proby to ok. 40-45 minut.
Azot og6lny (Nog) oznaczano analizatorem wegla aktywnego firmy Shimadzu TOC (TOC-
VCSN) potaczonym z modutem TN TNM-1 Shimadzu, TOC-Vcsn/TNN-1 (Kioto, Niemcy).
Stezenie azotu nieorganicznego (Nporg) 0znaczono na podstawie sumy stezen poszczegdlnych
form azotu: nieorganicznego NH4-N, NO,-N 1 NOs3-N. Natomiast stezenie azotu organicznego
(Norg) 0znaczono jako réznice miedzy Ny a Nyore. StezZenie zawiesiny ogélnej 1 organicznej
(Zog 1 Zo), mierzono metoda wagowa zgodnie z polska normamag PN-72/C-04559.
Wykorzystano do tego wagg firmy Carbolite ELF 11/148 (Hope Valley, Wielka Brytania).

Oznaczenie zasadowo$ci ogodlnej wykonano metoda alkacymetryczng poprzez
miareczkowanie roztworem kwasu solnego wobec oranzu metylowego zgodnie z normg PN-
74/C-04540 Do kolby miarowej wlewano 100 cm’ cieczy, dodawano 3 krople oranzu
metylowego 1 miareczkowano HCl do osiggnigcia pomaranczowego zabarwienia. Wartos¢
zasadowos$¢ otrzymano korzystajac z ponizszego wzoru nr 3.1:

V= (V2*¢*1000)/V (3.1)

w ktorym:

V, - catkowita objetos¢ 0,1 p kwasu solnego zuzyta na zmiareczkowanie probki wobec oranzu
metylowego, cm’

V - objetos¢ probki cieczy uzyta do oznaczania, cm’

C - miano roztworu kwasu solnego, mol/dm’

3.4. Metoda obliczania stezenia wolnego amoniaku i wolnego kwasu
azotawego

Stezenie wolnego amoniaku (FA) i wolnego kwasu azotawego (FNA) obliczono wedtug

rownan nr: 2.19, 2.20, 2.21, 2.22 omoéwionych w czesci teoretycznej pracy.
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3.5 Metoda obliczania szybkosci procesow nitryfikacji i denitryfikacji

Szybko$¢ procesu denitryfikacji NUR obliczana byta z wzoru 3.2:

NUR = SNO3—N,t1 =~ SNO3-N,t2 mg N/(g SmO'h) (3-2)
(t2—t1)- X

Snos-Nt — stezenie azotu NO3-N po czasie t; lub t, mg N/dm’
X — stezenie frakcji organicznej osadu czynnego, gsmo/dm’.

Szybkos$¢ procesu nitryfikacji AUR obliczona byta z wzoru 3.3:

(3.3)
__ SNH4-Nit1 — SNH4-N,t2 .
AUR = 1D X mg N/(gsmo-h)
Szybkos$¢ procesu nitryfikacji NPR obliczana byta z wzoru 3.4:
(3.4)

SNO3-N,t2 =~ SNO3-N,t1
NPR =
(t2—t1)- X

mg N/(gsmo-h)

Snma-Nt — St€Zenie azotu amonowego po czasie t; lub t;, mg N/dm®
Snos-nt — Stezenie azotu azotanowego po czasie t; lub t, mg N/dm®
t — czas poczatkowego (t;) 1 koncowego (t,) pomiaru, h

X — stezenie frakcji organicznej osadu czynnego, gsmo/dm’.
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4.0. Wyniki badan

4.1. Charakterystyka odciekow z procesow przerdobki osadow pochodzacych z

oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku

Zmiennos¢ stezenia zawiesiny ogolnej (Zo,) 1 zawiesiny organicznej (Zog) W
odciekach z oczyszczalni $ciekdw Wschod w Gdansku w latach 2010-2012 przedstawiono na
rysunku 4.1. Odcieki pochodzace z oczyszczalni Sciekdw Wschdod w Gdansku cechowata
duza zmienno$¢ skladu w badanym okresie. Stezenia Z.g 1 Zo, mialy rozne wartosci w
poszczegodlnych latach badan. W roku 2010 $rednie stezenie zawiesiny wynosito 144 g/m’.
Najwyzsze stezenie Z,; W tamtym roku wynosito 295 g/m’, natomiast najnizsze stgzenie
wynosilo 58 g/m’. W roku 2011, stezenie Z,s bylo zdecydowanie wyzsze, a jego srednie
stezenie wynosito 397 g/m’. Gléwna przyczyna pogorszenia jakosci odciekéw w tamtym roku
byla czgsta awaryjnos¢ wirowek do odwadniania osadu. Najwyzsze stgzenie Zo, w roku 2011
wynosito 603 g/m’, natomiast najnizsze stezenie 162 g/m>. W roku 2012, stezenie Z,, wahalo
sic w przedziale od 32 do 154 g/m’ a $rednie stezenie wynosito 93 g/m’. Stezenie Zorg W rOkU
2010 wynosito srednio 115 g/m’ i wahato si¢ w przedziale od 48 do 242 g/m’. W roku 2011
srednia warto$¢ Z, byta wyzsza i wynosita 238 g/m’. Najnizsze stezenie w tamtym roku
wahato si¢ w zakresie od 64 g/m’ do 497 g/m’. W roku 2012 r., Zyz mialo nizsze stezenia,

wahajace sie w przedziale od 23 do 116 g/m’® , a jego $rednia wynosita 61 g/m’.
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Rys. 4.1. Zmienno$¢ st¢zenia zawiesiny ogdlnej i organicznej w badanych probkach odciekow pochodzacych z
oczyszczalni $ciekoéw Wschod w Gdansku

W badaniach odciekow z oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku wykonywano
regularnie pomiar st¢zen azotu ogdlnego (No,). Wykonywano réowniez analizy udziatu frakcji
zawiesinowe] oraz frakcji rozpuszczonej i koloidalnej azotu ogoélnego. Rysunek 4.2

przedstawia zmiennos¢ stgzenia Nog z podzialem na poszczegolne frakcje azotu w trakcie
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badan odciekéw. W badanym okresie czasu (2010-2012) stgzenie N, utrzymywalo si¢ na
stabilnym, wysokim poziomie. Srednie stezenie Nog wynosito srednio 984 g N/m’, z tego
stezenie frakcji zawiesinowej wynosito $rednio 44 gN/m’, a frakcji rozpuszczonej i
koloidalnej 940 g N/m’. Wynika z tego, ze azot wystepujacy we frakeji zawiesinowej stanowi
jedynie okoto 5% N, pozostate 95% stanowi frakcja rozpuszczona i koloidalna.
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Rys. 4.2. Zmienno$¢ stezenia azotu ogdlnego z podziatem na poszczegdlne frakcje (rozpuszczong i koloidalng
oraz zawiesinowg) w odciekach pochodzacych z oczyszczalni Sciekdéw Wschdd w Gdansku

Rysunek 4.3 przedstawia zmienno$¢ stezenia azotu organicznego (Nog) 1
nieorganicznego (Nyorg) podczas badan odciekéw pochodzacych z tej samej oczyszczalni w
latach 2010-2012. Srednie stezenie Norg Wynosito 115 g N/m’. Najwyzsze stezenie Norg (275 g
N/m®) pomierzono w roku 2010, natomiast najnizsze stezenie (37 g¢ N/m’) pomierzono w roku
2011. Srednie stezenie Niorg W badanym okresie wynosito 882 g N/m’ i wahato si¢ ono w
przedziale od 357 do 1182 g N/m”.
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Rys. 4.3. Zmienno$¢ stezenia azotu organicznego i azotu nieorganicznego podczas badan odciekdw
pochodzacych z oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku

Na rysunku 4.4 przedstawiono zmiennos$¢ stg¢zenia NHy-N, NO;3;-N i NO-N w
odciekach pochodzacych z oczyszczalni sciekéw Wschéd w Gdansku. W badanych
odciekach, 99,8% Ny Wystepuje w postaci azotu amonowego, pozostala cze$¢ stanowi azot
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azotanowy (0,18%) 1 azot azotynowy (0,02%). Stgzenie NH4-N wahato si¢ w przedziale od
356 do 1180 g N/m’, jego $rednie stezenie wynosito 880 g N/m’. Stezenie NOs-N bylo niskie
i wahato sie w przedziale od 0,19 do 2,92 g N/m® ($rednia warto$é 1,59 g N/m’), natomiast
srednie stezenie NO,-N wahato si¢ w przedziale od 0,02 do 3,2 g N/m® ($rednia wartos¢ 0,19

g N/m?).
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Rys. 4.4. Zmiennos¢ st¢zenia roznych form azotu nieorganicznego w odciekach pochodzacych z oczyszczalni
Scickow Wschod w Gdansku w latach 2010-2012: (a) azot amonowy, (b) azot azotanowy, ¢) azot azotynowy
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W  badaniach odciekow wykonywano regularny pomiar st¢zenia zwigzkow
organicznych wyrazonych ChZT. Wykonywano réwniez analizy udziatu frakcji zawiesinowe;j
oraz frakcji rozpuszczonej i koloidalnej ChZT. Rysunek 4.5 przedstawia zmiennos¢ stezenia
zwigzkdéw organicznych wyrazonych ChZT w odciekach pochodzacych z oczyszczalni
sciekow Wschdod w Gdansku w latach 2010-2012. Badane odcieki w pierwszych dwoch
latach badan charakteryzowaty si¢ wysokim stezeniem zwiazkow organicznych. W roku 2010
Srednie stezenie frakcji catkowitej wynosito 1473 g O,/m’, w tym frakcja rozpuszczona i
koloidalna stanowita 93%, natomiast frakcja zawiesinowa stanowila zaledwie 7%. Najwyzsze
stezenie frakcji catkowitej ChZT w badanym roku wynosito odpowiednio 2470 g O,/m’,
natomiast najnizsze stezenie tej samej frakcji wynosito 702 g O»/m’. W roku 2011 érednie
stezenie ChZT frakcji catkowitej wynosito 1655 g Oo/m’, z tego 82% stanowita frakcja
rozpuszczona i koloidalna, natomiast 18% stanowita frakcja zawiesinowa. Najwyzsze stezenie
frakeji catkowitej w roku 2011 wynosito 2984 g O,/m’, natomiast najnizsze stezenie wynosito
600 g O,/m>. W roku 2012 érednie stezenie frakcji catkowitej byto znacznie nizsze i wynosito
588 g O,/m’, z tego 72,6% stanowila frakcja rozpuszczona i koloidalna, a 27,4% stanowita
frakcja rozpuszczona. W stosunku do roku 2010 w latach 2011-2012 zaobserwowano udziat

frakcji rozpuszczonej i koloidalne;j.
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Rys. 4.5. Zmiennos¢ stezenia zwigzkdw organicznych wyrazonych w ChZT z podziatem na frakcje
rozpuszczong i koloidalng oraz frakcje zawiesinowa w odciekach pochodzacych z oczyszczalni scieckow Wschod
w Gdansku w latach 2010-2012

Badajac odcieki pochodzace z oczyszczalni Sciekow Wschod w  Gdansku
przeprowadzono analizy fosforu ogdlnego (P.y) oraz fosforu fosforanowego (PO4-P). Na
Rysunku 4.6 przedstawiono zmiennos$¢ stezenia poszczegdlnych form fosforu w badanym

okresie (2010-2012) odciekdéw pochodzacych z oczyszczalni $ciekow Wschdd w Gdansku.
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Srednie stezenie Pog wynosito 202 g P/m’, z tego frakcja rozpuszczona i koloidalna stanowita
93,6%, a frakcja zawiesinowa 6,4% . Najnizsze st¢zenie P,, wyniosto 38 g P/m’, a najwyzsze
346 g P/m’. Stezenie $rednie PO4-P wyniosto 177 g P/m’ i wahalo sie w przedziale od 23,5 do
306 g P/m’.
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Rys. 4.6. Zmiennos¢ stezenia poszczego6lnych form fosforu w trakcie badan odciekdéw pochodzacych
z oczyszczalni scieckow Wschod w Gdansku w latach 2010-2012: (a) fosfor ogdlny, (b) fosfor fosforanowy

W latach 2010-2012 wykonywano réwniez pomiar zasadowosci odciekow. Zmienno$é
stezenia zasadowosci w odciekach pochodzacych z oczyszczalni §ciekow Wschod w Gdansku
przedstawiono na rysunku 4.7. Odcieki cechowata wysoka zasadowosé. Srednia zasadowo$é

odciekéw w latach 2010-2011 wynosita 60 mval/dm” i wahata si¢ pomiedzy 35-88 mval/dm’.
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Rys. 4.7. Zmienno$¢ zasadowosci odciekow pochodzacych z oczyszczalni $ciekow Wschdd w Gdansku w latach
2010-2011

4.2. Charakterystyka odciekéw z proceséw przerébki osadow pochodzacych z

oczyszczalni $ciekow w Stupsku

Rysunek 4.8 przedstawia zmiennos¢ stezenia Zog 1 Zor W 0dciekach pochodzacych z
oczyszczalni $ciekéw w Shupsku. Srednie stezenie Z,s wynosito 218 g/m’ i wahalo sic w
przedziale od 157 do 280 g/m3 . Podobna zmiennoscig charakteryzowaly si¢ stezenia Zy,

$rednia warto$¢ wynosita 154 g/m’ i wahaty sie od 130 g/m’® do 182 g/m’.
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Rys. 4.8. Zmienno$¢ stezenia zawiesiny ogolnej i zawiesiny organicznej w odciekach pochodzacych
z oczyszczalni sciekow w Shupsku.

Wykonano rowniez analizy udziatu frakcji zawiesinowej oraz frakcji rozpuszczonej i
koloidalnej Noz. Rysunek 4.9 przedstawia zmienno$¢ stezenia poszczegdlnych frakcji w
trakcie badan odciekéw pochodzacych z oczyszezalni Sciekéw w Stupsku. Srednie stezenie
Nog Wynosito 890 g N/m’® z tego frakcja zawiesinowa wynosita $rednio 30 g N/m’, a frakcja

rozpuszczona i koloidalna 860 g N/m’. Wyniki te wskazuja, ze azot wystepujacy we frakeji
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zawiesinowe] stanowi jedynie 7% N, natomiast pozostale 93% stanowi frakcja

rozpuszczona i koloidalna.

Azot ogolny
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Rys. 4.9. Zmienno$¢ stezenia azotu ogdlnego z podziatem na frakcje rozpuszczong i koloidalng oraz frakcje
zawiesinowg w badanych probkach odciekow pochodzacych z oczyszczalni sciekéw w Stupsku.

Wykonano réwniez pomiar stezen Norg 1 Nnorg (rysunek 4.10). Stezenie N, wahato si¢
w przedziale od 75 do 147 g N/m’, a érednie stezenie wynosito 103 g N/m®. Srednie stezenie
Nhorg Wynosito 787 g N/m? i wahato si¢ w przedziale od 594 do 961 g N/m’.
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Rys. 4.10. Zmienno$¢ stezenia Ny, 1 Nyorg podczas badan odciekdéw pochodzacych z oczyszczalni Sciekow w
Stupsku

Przeprowadzono réwniez analizy azotu wchodzacego w sktad Ny, Rysunek 4.11
przedstawia zmiennos$¢ stezenia NH4-N, NO3-N 1 NO,-N. NH4-N stanowit 99,8% Nyorg,
pozostala czgs¢ stanowil NO3-N (0,18% Nyorg) 1 NO2-N (0,02% Nyporg). Stezenie NHy-N
wahato sie w przedziale od 593 do 960 g N/m’, a jego $rednia wartos¢ wynosita 785 g N/m”.
Stezenie NO3-N byto niskie i wahato si¢ w przedziale od 1,0 do 2,89 g N/m’, a jego $rednia
warto$¢ wynosita 1,43 g N/m’. Stezenie NO»-N byto réwniez bardzo niskie 1 wahalo si¢ w

przedziale od 0,02 do 0,26 g N/m”, a jego $rednia warto$é wyniosta 0,10 g N/m’.
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Rys. 4.11. Zmiennos¢ stezenia réznych form azotu nieorganicznego w odciekach pochodzacych z oczyszczalni
Sciekow w Stupsku: (a) azot amonowy, (b) azot azotanowy, (c¢) azot azotynowy

Badajac odcieki pochodzace z oczyszczalni $ciekow w Stupsku wykonano réwniez
pomiar zwigzkéw organicznych wyrazonych ChZT z uwzglednieniem udziatu frakcji
zawiesinowe]j oraz frakcji rozpuszczonej i koloidalnej ChZT. Rysunek 4.12 przedstawia
zmiennos$¢ stgzenia zwigzkoéw organicznych wyrazonych ChZT z podzialem na frakcje.
Srednia warto§¢ ChZT wynosita 417 g O,/m’, w tym frakcja rozpuszczona i koloidalna
stanowila 83% catkowitego ChZT (349 g 0,/m?). Frakcja zawiesinowa stanowita zaledwie
17% catkowitego ChZT (68 g O,/m’). Najwyzsze wartosci catkowitego ChZT wyniosty
odpowiednio 471 g O»/m’, natomiast najnizsze 336 g O,/m’. ChZT frakcji rozpuszczonej i
koloidalnej wahato sic w przedziale od 271 do 426 g O/m’, natomiast ChZT frakcji

zawiesinowej od 22 do 150 g O/m”.
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ChZT
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Rys. 4.12. Zmienno$¢ stgzenia poszczegdlnych frakcji zwigzkow organicznych wyrazonych ChZT
w odciekach pochodzacych z oczyszczalni Sciekow w Stupsku

Rysunek 4.13 przedstawia srednie stezenie P, z rozdziatem na frakcje oraz stezenie
PO4-P. Stezenie P,, wahato si¢ w przedziale od 184 do 215 g P/m’, a jego érednia wartosé

wynosita 202 g P/m’. Stezenie Srednie PO4-P wynosito 189 g P/m’, i wahato si¢ w przedziale
od 157 do 209 g P/m’. PO4-P stanowit 94% P,
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Rys. 4.13. Zmienno$¢ st¢zenia poszezegodlnych form fosforu w trakcie badan odciekéw pochodzacych
z oczyszczalni Sciekow w Stupsku: (a) fosfor ogdlny frakcja rozpuszczona i koloidalna oraz frakcja
zawiesinowa, (b) fosfor fosforanowy
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4.3. Charakterystyka odciekow z procesow przerobki osadow pochodzacych z

oczyszczalni $ciekow Debogorze w Gdyni

Rysunek 4.14 przedstawia zmiennos¢ stezenia Zo, 1 Zoy W 0dciekach pochodzacych z
oczyszczalni $ciekéw Debogorze w Gdyni. Srednie stezenie Zos, Wwynoszace 107 g/m’ byto o
potowe nizsze niz odciekdw pochodzacych z pozostatych dwoch oczyszczalni. Podobnie
ksztattowaty si¢ stezenia Z.,, gdzie $rednie st¢zenie wynosito 57 g/m’, i wahalo sie¢ w

przedziale od 30 do 90 g/m’.
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Rys. 4.14. Zmiennos¢ stezenia zawiesiny ogdlnej 1 organicznej w odciekach pochodzacych z oczyszczalni
$ciekdw Debogorze w Gdyni

Rysunek 4.15 przedstawia zmienno$¢ stezenia poszczegoOlnych frakeji Nog. Srednie

stezenie Nog wynosito 684 g N/m?, z tego frakcja zawiesinowa wynosita $rednio 3%, a frakcja

rozpuszczona 1 koloidalna 97% No,.
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Rys. 4.15. Zmienno$¢ stezenia azotu ogdlnego frakcji rozpuszczonej i koloidalnej oraz frakcji zawiesinowej w
badanych prébkach odciekow pochodzacych z oczyszczalni $ciekéw Debogdrze w Gdyni

Rysunek 4.16 przedstawia zmiennos¢ stgzenia Norg 1 Npore. W badanej oczyszczalni

stezenie No; wahalo si¢ w przedziale od 31 do 87 g N/m’, a jego $rednia wartosé Norg
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wynosito 61 g N/m’. Natomiast stezenie Nhorg Wahato si¢ w przedziale od 586 do 686 g N/m’,

a jego $rednia warto$¢ wynosita 647 ¢ N/m’.
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Rys. 4.16. Zmienno$¢ stgzenia azotu organicznego i nieorganicznego podczas badan odciekdéw pochodzacych z
oczyszczalni $ciekow Debogorze w Gdyni

Rysunek 4.17 przedstawia zmienno$¢ stezenn NH4-N, NO3-N 1 NO,-N. Stezenie NH4-N
wahato sie w przedziale od 584 do 720 g N/m’, a jego $rednia warto$¢ wynosita 645 g N/m’.
Stezenie NO3-N podobnie jak w dwoch poprzednich badanych oczyszczalniach bylo niskie 1
wahato sic w przedziale od 1,45 do 1,88 g N/m’, a jego $rednia wartos¢ wynosita 1,67 g
N/m’. Réwniez stezenie NO»-N bylo bardzo niskie 1 wahato si¢ w przedziale 0,06-0,09 g

N/m’, a jego $rednie stezenie wynosito 0,07 g N/m’.
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Rys. 4.17. Zmiennos¢ stezenia réznych form azotu nieorganicznego w odciekach pochodzacych z oczyszczalni
sciekow Debogodrze w Gdyni: (a) azot amonowy, (b) azot azotanowy, (c) azot azotynowy

Rysunek 4.18 przedstawia zmienno$é stezenia poszczegolnych frakcji ChZT. Srednie
stezenie ChZT wynosilo 546 g O»/m’, w tym frakcja rozpuszczona i koloidalna stanowita
81% catkowitego ChZT (444 g O,/m’), natomiast frakcja zawiesinowa zaledwie 19%
catkowitego ChZT (102 g 0,/m’). Najwyzsze stezenie frakcji catkowitej ChZT w badanej
oczyszczalni wynosito 742 g O,/m’, natomiast najnizsze stezenie tej samej frakcji wynosito
421 g Oy/m’. ChZT frakeji rozpuszczonej i koloidalnej wahato si¢ w przedziale od 357 do 516
g O,/m’, natomiast ChZT frakcji zawiesinowej od 55 do 226 g O,/m’.
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Rys. 4.18. Zmienno$¢ stezenia poszczegdlnych frakcji zwiagzkdéw organicznych wyrazonych w ChZT
w odciekach pochodzacych z oczyszczalni $ciekow Debogorze w Gdyni

Rysunek 4.19 przedstawia zmienno$¢ stgzenia P,, 1 POs4-P. Srednie stezenie Pog
wynosito 294 g P/m’ wahajac sie od 175 do 580 g P/m’. Stezenie PO,-P wahalo sie w

granicach od 169 do 560 g P/m’, a jego srednie stezenie wynosito 278 g P/m’. Srednie
stezenia PO4-P stanowily 80% P,g.
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Rys. 4.19. Zmienno$¢ stezenia poszczegdlnych form fosforu w trakcie badan odciekow pochodzacych z
oczyszczalni §ciekdw Debogdrze w Gdyni: (a) fosfor ogolny, (b) fosfor fosforanowy
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W Tabeli 4.1 przedstawiono zestawienie wszystkich badanych parametréw odciekdéw
z procesOw przerdbki osadéw pochodzacych z trzech badanych oczyszczalniach $ciekow.
Najwickszg liczbe pomiardw wykonano w oczyszczalni $cieckow Wschod w Gdansku. Z
przedstawionej tabeli wida¢, ze wykonane badania w trzech najwigkszych oczyszczalniach
sciekdw w Polsce potnocnej (Gdansk, Gdynia, Stupsk) potwierdzity przedstawiony w czesci
teoretycznej niniejszej pracy fakt, ze odcieki charakteryzuja si¢ generalnie wysoka
zawartoscig azotu, glownie w postaci azotu amonowego oraz posiadajace wysoka
zasadowos$¢. Analizujac stosunek sredniego stezenia zwigzkow organicznych wyrazonych
ChZT do sredniego stezenia N,g, wida¢ iz stosunek ten byl r6zny dla badanych oczyszczalni.
Wynosit on odpowiednio 1:1 g O,/g N dla oczyszczalni Sciekéw Wschod w Gdansku, 0,8 g
0O,/g N dla oczyszczalni $cieckow w Degbogdrze w Gdyni oraz 0,5 g O,/g N dla oczyszczalni
scieckbw w Stupsku. Rowniez stosunek $redniego stezenia zwigzkow organicznych
wyrazonych ChZT do stgezenia Z,, byl réwniez roézny dla badanych oczyszczalni. W
oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku wynosit 4,6 g O,/g smo, dla oczyszczalni $ciekow
Debogérze w Gdyni wynositlo odpowiednio 5,1 g O,/g smo, natomiast dla oczyszczalni
sciekow w Stupsku wynosito 1,9 g O,/g smo. Roéznice z prezentowanych danych wynikaja
gtéwnie prawdopodobnie ze sposobu odwadniania osadu na tych oczyszczalniach. Srednie
stezenia Py, 1 PO4-P we wszystkich oczyszczalniach wahaty si¢ w granicach od 202 do 294 g
P/m’ i PO4-P od 177 do 234 g P/m’. Najwicksza czgs¢ Nyorg We wszystkich oczyszczalniach
stanowit NH4-N (99%), natomiast suma NOs3;-N 1 NO,-N stanowita zaledwie ok 1%.
Najwyzsze stezenie NH4-N wynoszace 1180 g N/m® zmierzono w odciekach pochodzacych z
oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku. Rowniez w odciekach pochodzacych z tej
oczyszczalni odnotowano najwyzsze srednie stezenie NHy-N (880 g N/ m’?). Jednak réznice
pomiedzy sSrednimi st¢zeniami NH4-N w odciekach pochodzacych z wszystkich trzech
oczyszczalni nie byty duze i wynosito miedzy oczyszczalnig sciekdéw Wschod w Gdansku a
oczyszczalnig $ciekow Debogorze w Gdynii 235 g N/m’. Natomiast réznica pomigdzy
oczyszczalnig SciekdOw Wschdd w Gdansku a oczyszczalnig Sciekow W Stupsku wynosito
zaledwie 95 g N/m’. Sa to niewielkie réznice w poréwnaniu do wartosci stezen zestawionych
w Tabeli 2.2 w ktdrej autorze podajg zmiennos¢ stezenia NH4-N odciekow w bardzo duzym

zakresie od 311 (£3,4) g N/m® (Peng i wsp., 2012) do 1710 g N/m® (Fux i wsp. 2006).
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Tabela 4.1. Charakterystyka odciekdw z proceséw przerobki osadu pochodzacych z badanych oczyszczalni w badanym

okresie (2010-2012)

Parametr Liczba, Jednostka Wal:tos’é _ Odchylenie
oznaczen max | min | $rednia standardowe
Oczyszczalnia Sciekéw Wschod w Gdanisku
Zawiesina ogolna (Z,g) 57 g/m’ 606 32 213 165
Zawiesina organiczna (Zy) 57 g/m’ 457 23 130 99
Azot ogdlny (Nog): 53 g N/m’ 1310 462 984 172
» frakcja zawiesinowa Nog 53 g N/m’ 190 6 44 36
» frakcja rozpuszczona i koloidalna Nog 53 g N/m’ 1287 442 940 172
Azot organiczny (Norg) 53 g N/m’ 275 37 115 51
Azot nieorganiczny (Nporg) 62 g N/m® 1182 357 882 147
Azot amonowy (NH4-N) 62 g N/m’ 1180 356 880 147
Azot azotanowy (NO3-N) 65 g N/m’ 2,92 0,19 1,59 0,42
Azot azotynowy (NO,-N) 65 g N/m’ 32 0,02 0,19 0,49
ChZT w tym: 53 g Oy/m’ 2984 256 987 627
« frakcja zawiesinowa 53 g Oym’ 760 5 184 145
« frakcja rozpuszczona i koloidalna 53 g Oy/m’ 2624 234 803 610
Fosfor ogoélny (Pog) w tym: 62 g P/m’ 346 38 202 82
« frakcja zawiesinowa 61 g P/m’ 94 1 14 18
» frakcja rozpuszczona i koloidalna 62 g P/m’ 318 31 188 75
Fosfor fosforanowy (PO4-P) 61 g P/m’ 306 23,5 177 73
Zasadowos$¢ 37 mval/dm’ 88 35 60 14
Oczyszczalnia Sciekéw Debogorze w Gdyni
Zawiesina ogolna (Z,s) 4 g/m’ 133 83 107 20
Zawiesina organiczna (Zorg) 4 g/m’ 90 30 57 22
Azot ogdlny (N,): 3 g N/m’ 717 660 683 25
» frakcja zawiesinowa N, 3 g N/m’ 22 16 19 3
« frakcja rozpuszczona i koloidalna N, 3 o N/m’ 701 638 665 27
Azot organiczny (Norg) 3 g N/m’ 87 31 61 23
Azot nieorganiczny (Nporg) 3 g N/m’ 686 586 647 46
Azot amonowy (NH4-N) 4 g N/m’ 720 584 645 59
Azot azotanowy (NO3-N) 4 g N/m’ 1,88 1,45 1,67 0,17
Azot azotynowy (NO»-N) 4 g N/m’ 0,09 0,06 0,07 0,01
ChZT: 4 g Oy/m’ 742 421 546 120
» frakcja zawiesinowa ChZT 4 g Oym’ 226 55 102 72
» frakcja rozpuszczona i koloidalna ChZT 4 g Oy/m’ 516 357 444 58
Fosfor ogolny (P,g) w tym: 4 g P/m’ 580 175 294 166
» frakcja zawiesinowa 4 g P/m’ 20 6 16 3
« frakcja rozpuszczona i koloidalna 4 g P/m’ 560 169 278 162
Fosfor fosforanowy (PO4-P) 4 g P/m’ 394 165 234 93
Oczyszczalnia Sciekéw w Stupsku
Zawiesina ogolna (Zog) 6 g/m’ 280 157 218 42
Zawiesina organiczna (Zorg) 6 g/m3 182 130 154 17
Azot 0gdlny (Nog): 6 g N/m’ 1044 669 890 138
« frakcja zawiesinowa N, 6 g N/m’ 47 19 30 12
» frakcja rozpuszczona i koloidalna Nog 6 g N/m’ 1025 647 860 132
Azot organiczny (Norg) 6 g N/m’ 147 75 103 30
Azot nieorganiczny (Nuorg) 6 g N/m’ 961 594 787 123
Azot amonowy (NH4-N) 6 o N/m’ 960 593 785 123
Azot azotanowy (NO3-N) 6 g N/m® 2,89 1,00 1,43 0,66
Azot azotynowy (NO,-N) 6 g N/m’ 0,26 0,02 0,10 0,10
ChZT: [ g Oym’ 471 336 417 50
« frakcja zawiesinowa ChZT 6 g Oym’ 150 22 68 40
» frakcja rozpuszczona i koloidalna ChZT 6 g Oy/m’ 426 271 349 59
Fosfor ogolny (Pog) w tym: 6 g P/m’ 215 184 202 11
* frakcja zawiesinowa 6 ¢ P/m’ 24 3 7,9 4
« frakcja rozpuszczona i koloidalna 6 g P/m’ 212 160 194 18
Fosfor fosforanowy (PO4-P) 6 g P/n’ 209 157 189 17
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4.4. Kinetyka procesu nitryfikacji — denitryfikacji w warunkach
laboratoryjnych

4.4.1. Badania wplywu azotynow na szybko$¢ procesow nitryfikacji i

denitryfikacji

Przeprowadzono trzy serie badan wplywu azotynow na proces nitryfikacji i
denitryfikacji w warunkach laboratoryjnych (w reaktorze nieprzeptywowym). Badania byty
prowadzone z odciekami pochodzacymi z oczyszczalni $ciekdow Wschod w Gdansku i
oczyszczalni $ciekow Degbogorze w Gdyni. Rysunek 4.20 przedstawia zestawienie
uzyskanych wynikow konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji (NUR) oraz
konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji (AUR 1 NPR). Z przedstawionych danych
wynika, ze dodatek azotynow nie wptynal na szybko$¢ procesu denitryfikacji. Z kolei
analizujac wyniki AUR i NPR mozna stwierdzié, ze widoczny jest wplyw na obie szybkosci
nitryfikacji. Przeprowadzajac badania na odciekach pochodzacych z obu oczyszczalni

zauwazalny jest spadek szybkosci AUR przy dodatku azotyndw.
a)

6

ENUR

NUR, mg N/(g smo-h)

N Bn W W B

0S Gdynia, bez 0S Gdynia, z 0S Gdansk, bez 0S8 Gdansk, z
NaNO2 NaNO2 NaNO2 NaNO2

EAUR ®NPR
5 + -

AUR, NPR, mg N/(g smo-h)

o Gdynia, bez o Gdynia, z 08 Gdansk, bez 0S Gdansk, z
NaNO2 NaNO2 NaNO2 NaNO2

Rys. 4.20. Szybkosci denitryfikacji (NUR) i nitryfikacji (AUR i NPR) w trakcie badan laboratoryjnych z
odcieckami pochodzacymi z oczyszczalni Debogorze w Gdyni oraz oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku (a)
szybkos$¢ denitryfikacji NUR, (b) pomiar szybko$¢ nitryfikacji AUR, NPR
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Rysunek 4.21 przedstawia przykladowe, szczegdélowe wyniki pomiarow NUR
zaréwno z dodatkiem jak i bez dodatku NaNO,, z odciekami z obu oczyszczalni. Szybkos¢
NUR mierzona na podstawie spadku st¢zenia NOs;-Nw fazie denitryfikacji z odciekami
pochodzacymi z oczyszczalni Dgbogorze w Gdyni bez dodatku NaNO, wyniosta 1,4 (£0,3)
mg N/(g smo-h), natomiast w reaktorze z dodatkiem NaNO, wynosita 1,4 (£0,2) mg N/(g
smo-h). Szybko$¢ procesu denitryfikacji z odciekami pochodzacymi z oczyszczalni Wschod
w Gdansku, zarowno z dodatkiem i bez dodatku NaNO,, wyniosita 1,4 (£0,1) mg N/(g
smo-h). Mierzac szybko$¢ procesu denitryfikacji na podstawie spadku NO;-N mozna
stwierdzié, ze dodatek NaNO; nie wplywa na szbko$¢ tego procesu. Przeprowadzono réwniez
badanie wptywu azotyndéw na proces nitryfikacji-denitryfikacji z osadem zaadaptowanym do
etanolu i oleju fuzlowego pochodzacym z badan adaptacji osadu do odciekdéw i zewngtrznego
zrodta wegla. Na poczatku fazy denitryfikacji stezenie azotyndw zostato podniesione do 10 g
N/m’ a dodatek odcickow wynosit 10% objetosci reaktora. Przebieg badan zostat
szczegotowo opisany zostal w metodyce badan w punkcie 3.1.3. W obu reaktorach
zastosowano olej fuzlowy jako zewnetrzne zrodto wegla. W reaktorze zaadaptowanym do
etanolu otrzymano duzo wyzsza szybkos¢ NUR, w stosunku do wynikow otrzymywanych z
osadem niezaadoptowanym, wynoszaca 6,2 mg N/(g smo-h). Natomiast w reaktorze
zaadaptowanym do oleju fuzlowego szybkos¢ NUR wyniosta 8,1 mg N/(g smo-h).

Rysunek 4.22 przedstawia przykladowe wyniki AUR 1 NPR zaré6wno z dodatkiem
NaNO; jak 1 bez dodatku NaNO,, z odciekami z obu oczyszczalni. Konwencjonalny pomiar
szybkosci nitryfikacji byl mierzony jako szybkos¢ zuzycia NH4-N (AUR) oraz jako szybko$¢
przyrostu NOs-N (NPR). W badaniach z odciekami pochodzacymi z oczyszczalni Dgbogorze
w Gdyni bez dodatku NaNO; szybko$s¢ AUR wyniosta 4 (£0,3) mg N/(g smo-h), natomiast w
reaktorze z dodatkiem NaNO, szybkos$¢ wyniosta 3,2 (+0,4) mg N/(g smo-h). Wykonujac ten
sam pomiar z odciekami z oczyszczalni Wschod w Gdansku szybkos¢ AUR bez dodatku
NaNO, wyniosta 4,9 (£0,1) mg N/(g smo-h), natomiast z dodatkiem NaNO, wyniosta 4,2
(£0,2) mg N/(g smo-h). Wynika z tego, ze szybkos¢ AUR byla wyzsza w testach bez dodatku
NaNO;. NOz-N jest w tym wypadku czynnikiem inhibitujgcym pierwszy etap nitryfikacji.
Szybkos¢ NPR, mierzona w testach z odciekami pochodzacymi z oczyszczalni Debogorze w
Gdyni bez dodatku NaNO, wyniosta 3,3 (£0,8) mg N/(g smo-h). Natomiast w reaktorze z
dodatkiem NaNO,, szybko§¢ NPR wyniosta 3,6 (£0,4). Pomiar NPR z odciekami
pochodzacymi z oczyszczalni Wschod w Gdansku bez dodatku NaNO; wyniost 3,8 (+0,2) mg
N/(g smo-h), natomiast z dodatkiem NaNO, wyniost 4,6 (£0,5) mg N/(g smo-h). Wynika z
tego, ze szybkos$¢ nitryfikacji NPR byta wyzsza w testach z dodatkiem NaNO,. Uzasadnienie
tej sytuacji, znajdujemy w réwnaniu Monoda (2.11, 2.12). Im wyzsze st¢zenie azotynow tym

wyzsza jest szybko$¢ procesu.
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Rys. 4.21. Przyktadowe wyniki pomiaréw denitryfikacji NUR w trakcie badan wptywu azotynéw na proces
nitryfikacji, denitryfikacji: a) odcieki pochodzace z oczyszczalni Debogérze w Gdyni bez dodatku NaNO, b)
odcieki pochodzace z oczyszczalni Debogdrze w Gdyni z dodatkiem NaNO, ¢) odcieki pochodzace z
oczyszczalni Wschod w Gdansku bez dodatku NaNO, d) odcieki pochodzace z oczyszczalni Wschod w Gdansku
z dodatkiem NaNO,
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Rys. 4.22. Przyktadowe wyniki pomiar6w szybkosci nitryfikacji AUR i NPR w trakcie badan wptywu azotynow
na proces nitryfikacji, denitryfikacji a) odcieki pochodzace z oczyszczalni Dgbogoérze w Gdyni bez dodatku
NaNO, b) odcieki pochodzace z oczyszczalni Debogorze w Gdyni z dodatkiem NaNO, ¢) odcieki pochodzace z
oczyszczalni Wschod w Gdansku bez dodatku NaNO, d) odcieki pochodzace z oczyszczalni Wschod w Gdansku

z dodatkiem NaNO,
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W reaktorach bez dodatku NaNO, w trakcie fazy nitryfikacji obserwowano NO,-N.
Natomiast w reaktorze, do ktorego dodawano azotyny ich warto$¢ utrzymywata si¢ na
stabilnym poziomie badZz nieznacznie spadata (rysunek 4.21, 4.22). Utlenianie NO,-N w
reaktorze z dodatkiem NaNO, w fazie nitryfikacji rozpoczynato si¢ w momencie gdy stezenie
NH,4-N bylo niskie (ponizej 10 g N/m?). Rysunek 4.23 przedstawia zmienno$é stezenia NHy-
N, NO,-N 1 FA w reaktorze bez dodatku NaNO, oraz w reaktorze z dodatkiem NaNO..
Wedtug Anthonisena 1 wsp (1976) inhibicja drugiej fazy nitryfikacji rozpoczyna si¢ gdy
stezenie wolnego amoniaku (FA) jest wyzsze niz 0,1-1 g N/m’. W reaktorze bez dodatku
NaNO,, akumulacja NO,-N rozpoczeta si¢ gdy stezenie FA byto bliskie 2 g/m’. W badaniach
z dodatkiem NaNO, nie obserwowano akumulacji azotyndw, po dodaniu NaNO, st¢zenie
NO,-N utrzymywalo si¢ na statym poziomie, jednak gdy st¢zenie NH4-N byto niskie, NO,-N
spadato do 0. W badaniach policzono st¢zenia FNA, jednak stezenie NO,-N byto na tyle
niskie, ze nie FNA bylo bliskie 0.
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Rys. 4.23. Przyktadowe wyniki stezenia NH4-N, NO,-N oraz FA w trakcie badan wptywu azotynéw na proces
nitryfikacji—denitryfikacji a) reaktor bez dodatku NaNO, b) reaktor z dodatkiem NaNO,
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4.4.2. Adaptacja osadu do odciekow i zewnetrznego zrodla wegla w skali

laboratoryjnej

4.4.2.1. Badania adaptacji osadu do odciekow i etanolu

Badania w reaktorze laboratoryjnym SBR (V=4 dm’) pracujacym w trybie recznym.
Metodyka badan znajduje si¢ w punkcie 3.4.1. Przeprowadzono cztery serie badan adaptacji
osadu do odciekow i etanolu jako zewngtrznego zrddta wegla. Wstepnie wykonano dwie serie
badan probnych, ktorych celem byto ustalenie dawki odciekow, wieku osadu, dlugosci faz
nitryfikacji-denitryfikacji oraz wyznaczenia najkorzystniejszego stg¢zenia rozpuszczonego
tlenu w fazie nitryfikacji. Wyniki uzyskane w pierwszych dwoch seriach zostaty umieszczone
w zalaczniku. W trzeciej serii badan trwajacej 26 dob, adaptacja zostata przeprowadzona
stopniowo poprzez zwigkszanie dawki odciekéw. W pierwszych dniach testu dodatek
odciekow stanowit 5% objetosci reaktora i byt sukcesywnie zwigkszany do 15% w ostatnich
dniach testu. Na rysunku 4.24 przedstawiono zmienno$¢ stezen poszczego6lnych form azotu na
poczatku i na koncu fazy nitryfikacji oraz na koncu fazy denitryfikacji. Pomimo zwigkszane;j
dawki odciekow cate stezenie NH4-N na koniec fazy nitryfikacji oraz st¢zenie NO3-N na
koniec fazy denitryfikacji byto usuwane.
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Rys. 4.24. Zmienno$¢ stezen réznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekdéw i etanolu w
laboratoryjnym reaktorze SBR (V=4 dm"®), w trakcie trzeciej serii pomiarowej (a), poczatek fazy nitryfikacji (b)
koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji
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Tabela 4.2 przedstawia parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie
trzeciej serii pomiarowej. Pomimo zwigkszanej stopniowo dawki odciekow efektywno$é¢
usuwania azotu ksztaltowata si¢ na wysokim poziomie. Efektywno$¢ usuwania NHs-N w
fazie nitryfikacji przekraczata 99% przez caly okres trwania testu. Wyjatek stanowita trzecia
doba badan, w ktorej efektywnos$¢ wyniosta 32%. Powodem tej sytuacji byta awaria sondy do
pomiaru tlenu rozpuszczonego. Natomiast efektywnos$¢ usuwania NO3;-N w trakcie fazy
denitryfikacji wyniosta ponad 98%, wyjatek stanowita pierwsza doba, w ktorej ta
efektywnos¢ wyniosta 57,4%, poniewaz dodano zbyt matg dawke zewnetrznego zrodta wegla.
Efektywno$¢ usuwania N, podczas badan ksztaltowata si¢ na poziomie powyzej 89%.
Jedynie w czasie 1 i 3 doby testu byta nizsza i wynosita odpowiednio 44,5% (zbyt mata
dawka zewnetrznego zrodta wegla) 1 36,7% (awaria sondy tlenowej). Zauwazalny jest
nieznaczny spadek efektywno$ci usuwania Ny w koncowych dniach badan spowodowany
zwigkszong iloscig odciekow, a co za tym idzie zwigkszong iloscig NH4-N w reaktorze.

Tabela 4.2. Parametry pracy reaktora laboratoryjnego SBR i efektywnos$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji
osadu do odciekoéw i etanolu w trakcie trzeciej serii pomiarowej laboratoryjnej

Data wykonywanych badan

Parametr Jednostka 100 16.09 2009 23.09 28.09 1.10__ 4.10 _ 8.10
Dzien badan d 1 3 7 10 15 18 21 26
Temperatura °'C 25 25 25 25 25 25 25 25
Dodatek odciekow % 5 5 5 10 10 15 15 15
Zawiesina ogo6lna kg/m3 3,1 4,1 3,0 2,8 2,8 3,0 3,0 3,0
Zawiesina organiczna kg/m3 2,5 3,4 2,2 2,2 2,4 2,0 2,0 2,0
Stezenie tlenu g Oy/m’ ) 5 5 2 5 ) ) )
rozZpuszczonego
Azot amonowy NH,-N
caly test
e poczatek nitryfikacji g N/'m’ 36,2 56,2 459 - 69,9 725 109 111
e koniec denitryfikacji g N/m’ 1,44 34,2 0,42 - 0,6 0,37 1,32 1,25
o cfektywno$é usuwania % 96 39,1 99,1 - 99,1 99,5 98,8 98,9
Azot amonowy NH,-N
faza nitryfikacji
® poczatek nitryfikacji g N/m’ 36,2 56,2 459 38,3 69,9 72,5 109 111
o koniec nitryfikacji g N/m’ 0,03 38,2 0,04 0,03 0,28 0,03 4,09 0,15
o cfektywno$é usuwania % 99,9 32 99,9 99,9 99,6 99,96 99,2 99,9
Azot azotanowy NO;-N
faza denitryfikacji
o poczatek denitryfikacji g N/m’ 41,34 12,4 46,2 30,6 64,6 71,4 73,1 98,7
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 17,6 0,15 0,29 0,35 0,52 0,68 1,13 1,19
. efektywnoéé usuwania % 57,4 98,8 99,4 98,9 99,2 99 98,5 98,8
Azot ogolny N,
caly test
® poczatek nitryfikacji g N/m’ 50,74 69,86 55,19 46,48 83,36 87,50 132,8 127,5
e koniec denitryfikacji g N/m3 28,16 44,23 3,88 425 7,2 6,91 13,64 13,79
o cfektywno$é usuwania % 44,5 36,7 93 90,9 91,4 92,1 89,7 89,2

Rysunek 4.25 przedstawia st¢zenia wolnego amoniaku w trakcie badan adaptacji osadu do

odciekow 1 etanolu w pierwszej 1 21 dobie testu. Na poczatku badan obliczone wedtug wzoru
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2.19 stezenie wolnego amoniaku (FA) bylo niskie (ponizej 1,5 g/m’) z uwagi na niskie
stezenie NH4-N w reaktorze. W pierwszych dobie testu poczatkowe stezenie NH4-N wyniosto
36,2 ¢ N/m’. W 21 dobie testu, kiedy dodatek odciekéw wynosit 15%, stezenie NH,;-N
wynosito 109 g N/m® wowcezas obliczone stezenie FA na poczatku fazy nitryfikacji wynosito
534 g N/m’, co stanowilo 5% stezenia NH4-N w reaktorach. Nieznaczna akumulacja
azotynow (do 2 g NO,-N/m®) w tym dniu badan rozpoczeta sie, gdy stezenie FA przekraczato
2,65 g N/m’. Obliczone stezenia wolnego kwasu azotawego (FNA) podczas badan byly

bardzo niskie (okoto 0 g N/m’) z uwagi na niskie stezenie NO-N.
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Rys. 4.25. Zmienno$¢ stezenia NHy-N i FA w trakcie badan adaptacji osadu do odciekdéw i etanolu w
trakcie trzeciej serii pomiarowej, (a) 3 doba testu, (b) 16 doba testu

Przebieg zmian szybko$ci nitryfikacji 1 denitryfikacji w trzeciej serii badan
laboratoryjnych adaptacji zostaty przedstawione na rysunku 4.26. Szybko$¢ nitryfikacji AUR
wahata si¢ w przedziale 0,9-6,1 mg N/(g smo-h), natomiast szybkos¢ NPR wahata si¢ w
przedziale 0,6-5,1 mg N/(g smo-h). Natomiast szybkos¢ procesu denitryfikacji NUR

systematycznie wzrastala zgodnie z nast¢pujacym réwnaniem:
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Rys. 4.26. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4
dm’ w trakcie trzeciej serii pomiarowej, (a) szybkosci nitryfikacji (AUR i NPR), (b) szybkos¢ denitryfikacji
(NUR)

Rysunek 4.27 przedstawia wybrane wyniki AUR 1 NPR w trakcie badan adaptacji
osadu do odciekow i etanolu (w 7,18,21 1 26 dobie). Przedstawione wykresy zostaty wybrane
w taki sposob aby zobrazowac caly przebieg testu (poczatek, $rodek, koniec). Mierzona
szybkos¢ AUR w pierwszej dobie trwania testu wynosita 3,6 mg N/(g smo-h). W trzeciej
dobie z powodu wspominanych klopotéw z sondg tlenowa spadia do wartosci 0,9 mg N/(g
smo-h). Maksymalny AUR zaobserwowano w 21 dobie 1 wyniost 6,1 mg N/(g smo-h). W
pozostatych dobach testu szybkos¢ ta wahata si¢ w przedziale 3,3-5,9 mg N/(g smo-h).
Mierzona szybko§¢ NPR, w pierwszej dobie trwania testu wynosilta 2,7 mg N/(g smo-h). W
trzeciej] z powodu klopotow z sonda tlenowag spadta do wartosci 0,6 mg N/(g smo-h).
Maksymalng NPR uzyskano w 15 dobie i wyniosta ona 5,1 mg N/(g smo-h). W pozostatych
dobach testu szybko$¢ ta wahata si¢ w przedziale od 3,2 do 4,4 mg N/(g smo-h).
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Rysunki 4.28 1 4.29 przedstawiajg przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru
szybkos$ci denitryfikacji NUR wraz ze zmiennos$cig odczynu pH i potencjatu redox w trakcie
badan adaptacji osadu do odciekow i etanolu (w 7,18,21 i 26 dobie). Prezentowane wyniki
zostaly tak wybrane aby zobrazowaé wzrost szybkosci denitryfikacji. Mierzona szybkos¢
NUR wzrastata sukcesywnie od wartosci 0,6 mg N/(g smo-h) w pierwszej dobie testu do
warto$ci 11,1 mg N/(g smo-h) w 21 dobie testu. W koncowym okresie testu szybkos¢
ustabilizowata si¢ 1 wyniosta 10,20 mg N/(g smo-h) w 26 dobie. Odczyn pH i potencjat redox
w calym okresie badan wahat si¢ w podobnym przedziale w zalezno$ci od prowadzonego
procesu. Na poczatku fazy nitryfikacji odczyn pH wahal si¢ w granicach 7,5-8,0 1 w trakcie
tej fazy spadat nawet do wartosci 6. Jezeli odczyn pH spadat ponizej tej warto$ci prowadzano
korekte pH dodajac NaOH (poza 21 doba). Na poczatku fazy denitryfikacji, odczyn pH
wynosil 6 1 w trakcie jej wzrastat do 9. Szybkos$¢ wzrostu pH zalezna byta od szybkosci
denitryfikacji. Maksymalny odczyn pH byl osiggany gdy stezenie azotanéw wynosito 0.
Nastegpnie odczyn pH nieznacznie malal do wartosci 7,5-8,0 co zwigzane byto z uwalnianiem
fosforanow w skutek wytworzonych warunkéw beztlenowych. Potencjat redox na poczatku
fazy nitryfikacji wynosit okoto 50 mV 1 w trakcie trwania tej fazy jego warto§¢ wzrastata do
okoto 200-250 mV. Natomiast w fazie denitryfikacji spadek potencjatu redox uzalezniony byt
od stezenia NO3-N w reaktorze. Podczas redukcji NO;-N wartos¢ redox spadata do wartosci -
150 mV jednak gdy w reaktorze wytworzyly si¢ warunki beztlenowe jego wartos¢ spadata do
-400 mV. W trakcie pracy uktadu potencjat redox wahal si¢ w przedziale +425 mV do -427
mV. Po skoficzonej denitryfikacji potencjat redox stabilizowal si¢ na bardzo niskim poziomie

(do -300 do -400 mV).

110



Wyniki badan

a)
150 :
1 Faza nitryfikacji : Faza denitryfikacji
125 A T
- 1 : BNH4-N
£ 100 N
% AUR=4,7 mg I;/(g smo-h) NO3-N
¥ i
= | NPR=4,3 mg N/(g smo-h) +Nog
2 s0 * ¢
o 1
7 ! ) {
25 \. 1 +
T 1
04 T = ' —— L T M T T T M T .—|
0 4 38 12 16 20 24
b) Czas.h
150
Faza nitryfikacji : Faza denitryfikacji
125 A T
= AUR=3,3 mg N/(g smo-h) | B NH4-N
= 100 b 1
%ﬁ NPR=3,2 rig N/(g smo-h) NO3-N
g 75 I
2 1 +Nog
o 1
s 50 \ 1 +
7] I
25 1 \‘:
4 1
0 S T T T T T T L T * T T T "_|
0 4 38 12 16 20 24
C) Czas. h
150 |
Faza nitryfikacji 1 Faza denitryfikacji
125 AUR»6 I ' mg N/(gsmo-h) '
- | BNH4-N
£ 100 A * o
%ﬁ 1 NPR=4,4 mg N/(g smo-h T NO3-N
75 1
E ] : ¢ +Nog
5 i 1
C a7
n I
25 A1 1
] - 1 'Y *
[ r ! r + > ' ._'_._. — r F‘_|
0 4 38 12 16 20 24
d)
Czas. h
150 - —
Faza nitryfikacji : Faza denitryfikacji
125 1
u AUR=5,?) mg N/(g smo-h) 4 B NH4-N
Z 100 1
20 1 : N NO3-N
% » ] : +Nog
B 1 NPR4,4 mg N/ h
2 50_ Thdmg y(gsmo-h)
25 1 l
] ! * *
0 & T T T T T T L T i T T T n_|
0 4 38 12 16 20 24

Czas. h

Rys. 4.27. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji AUR, NPR w trakcie badan
adaptacji osadu do odciekow i etanolu w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’ ,w trzeciej serii
pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m’ (a) 7 doba, (b) 18 doba, (c) 21 doba, (d) 26 doba
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Rys. 4.28. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz zmiennos¢
odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i etanolu trakcie badan w
laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’, w trzeciej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie
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Rys. 4.29. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz zmiennos$¢
odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i etanolu trakcie badan w
laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’, w trzeciej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie
osadu 3,0 kg smo/m’ (a) 21 doba, (b) 26 doba
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Rysunek 4.30 przedstawia zmienno$¢ stezen réznych form azotu na poczatku i na
koncu fazy nitryfikacji oraz na koncu fazy denitryfikacji w trakcie czwartej serii adaptacji
osadu do odciekéw 1 etanolu. Podobnie jak w poprzedniej serii adaptacja, zostata
przeprowadzona stopniowo. Dodatek odciekow byt sukcesywnie zwickszany z 5% w
pierwszej dobie testu do 15%w ostatnich dobach badan. Po mimo zwigkszanej dawki
odciekow na koniec fazy denitryfikacji w reaktorze ste¢zenia NH4-N 1 NOs3-N byly niskie
(okoto 1 g N/m?). Stezenie Nog na koniec fazy denitryfikacji zwigkszato si¢ w czasie trwania
testu od 6,07 g N/m®> w 4 dobie badah do 15,54 g N/m’ w 26 dobie badan. Bylo to
spowodowane wicksza dawka odciekdéw 1 zwickszajacym si¢ stezeniem azotu organicznego
(Norg). Rowniez w pierwszej dobie badan st¢zenie N, na koniec fazy denitryfikacji bylo

wyzsze, spowodowane ztym napowietrzaniem w fazie nitryfikacji, zwigzanym z awarig sondy

tlenowe;j.
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Rys. 4.30. Zmienno$¢ stezen réznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekow i etanolu w reaktorze
laboratoryjnym o pojemnosci 4 dm’, w trakcie czwartej serii pomiarowej (a) poczatek fazy nitryfikacji (b)
koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji
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Parametry pracy reaktora i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie badan adaptacji
osadu do odciekéw 1 etanolu w serii 4 skali laboratoryjnej przedstawia Tabela 4.3.
Efektywnos$¢ usuwania NH4-N w fazie nitryfikacji ksztattowala si¢ na poziomie powyzej 98%
przez caly okres trwania testu. Wyjatek stanowila pierwsza doba badan w ktorej efektywnosé¢
wyniosta 51,7% z powodu Zle dziatajacej sondy do pomiaru rozpuszczonego tlenu. Natomiast
efektywnos¢ usuwania NOs3;-N w trakcie fazy denitryfikacji wyniosta ponad 97%.
Efektywnos$¢ usuwania N, podczas badan ksztaltowata si¢ na poziomie powyzej 86%.
Jedynie w pierwszej dobie byta nizsza i wynosita 58,3% z powodu awarii sondy tlenowej w
fazie nitryfikacji. Zauwazalny jest niewielki spadek efektywnosci usuwania Nog; W ostatnim

tygodniu badan, spowodowany wigksza dawka odciekow 1 gromadzeniem si¢ Ny.

Tabela 4.3. Parametry pracy reaktora i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekéw i
etanolu w trakcie czwartej serii pomiarowej laboratoryjnej

Data wykonywanych badan

Parametr Jednostka

22,02  25.02 1.03 8.03 15.03  22.03 29.03
Doba badan D 1 4 8 15 22 29 36
Temperatura °'C 25 25 25 25 25 25 25
Dodatek odciekéw % 5 10 10 10 15 15 15
Zawiesina ogélna kg/m’ 2,9 2,9 2,9 2,7 2,7 3.4 2,8
Zawiesina organiczna kg/m3 2,1 2,2 2,1 2,0 2,2 2,7 2,2
Stezenie tlenu g O /m’® > 5 ) ) ) ) )
roZpuszczonego
Azot amonowy NH,-N
caly test
e poczatek nitryfikacji g N/m’ 29,8 37,4 81,2 - - 102 88,3
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 14,9 0,23 0,33 - - 0,38 0,64
o efektywno$¢ usuwania % 50 99,4 99,6 - - 99,62 99,3
Azot amonowy NH,-N
faza nitryfikacji
e poczatek nitryfikacji g N/'m’ 29,8 37,4 81,2 65,2 101,4 102 88,3
o koniec nitryfikacji g N/'m’ 14,4 0,06 0,15 0,01 0,17 1,39 0,15
o cfektywno$¢ usuwania % 51,7 99,8 99,8 100 99,8 98,6 99,8
Azot azotanowy NO3;-N
faza denitryfikacji
o poczatek denitryfikacji g N/m’ 13,5 37,6 73,9 61,00 84,1 86 68,1
e koniec denitryfikacji g N/m3 0,16 0,22 0,54 0,73 0,96 1,4 1,55
o efektywno$é usuwania % 98,8 99,4 99,3 98,8 98,9 98,4 97,7
Azot ogolny N,
caly test
o poczatek nitryfikacji g N/m’ 45,86 50,88 94,08 80,43 116,3 131,50 112
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 19,14 6,07 6,53 7,32 6,31 14,19 15,54
o cfektywno$¢ usuwania % 58,3 88,1 93,1 90,9 94,6 89,2 86,1

Rysunek 4.31 przedstawia zmiennos$¢ stezenia FA 1 NHy-N w trakcie badan adaptacji
osadu do odciekow 1 etanolu w serii czwartej. W pierwszych tygodniach badan w serii

czwartej obliczone stezenie FA utrzymywaly sie ponizej 1 g N/m’. Dopiero od 8 dnia na
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poczatku fazy nitryfikacji obliczone stezenie FA wzrosty do poziomu ok. 2 g N/m’. Tego dnia
obserwowano maksymalna akumulacje NO»-N na poziomie 8,3 g N/m’. Poniewaz oznaczenia
NH4-N 1 NO,-N byly wykonywane co 3 h, trudno okresli¢ jednoznacznie przy jakim st¢zeniu
FA rozpoczela si¢ akumulacja NO,-N. Przy stezeniu FA wynoszacym 0,81 g N/m’
akumulacja azotynéw wynosila 6,5 g N/m’. Od 8-22 doby obserwowano w fazie nitryfikacji
akumulacje NO,-N do okolo 8 g N/m’. Od 29 doby w zwiazku ze zwickszajacym sie
stezeniem NH4-N obliczono wyzsze stgzenia FA na poziomie 4 g N/m’ co stanowito 4%
catego stezenia NHy-N. Od tego dnia akumulacja azotynow w fazie nitryfikacji byla réwniez
wyzsza, siegajaca 13 g N/m’ w 29 dobie testu oraz 18 g N/m® w 36 dobie testu. Z powodu

niewielkiej akumulacji azotynéw, mierzone st¢zenia FNA byty bardzo niskie. W 29 dobie

zauwazono rowniez akumulacje azotynéw w fazie denitryfikacji siegajaca 36 g N/m’.
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Rys. 4.31. Zmiennos¢ stezenia NH4-N i FA w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i etanolu w trakcie
czwartej serii pomiarowej, (a) 8 doba badan, (b) 29 doba badan

Zmienno$¢ szybkoSci nitryfikacji 1 denitryfikacji

W czwarte]

serii

badan

laboratoryjnych przedstawione zostaty na rysunku 4.32. Wida¢ wyrazny wzrost szybkosci

nitryfikacji AUR i NPR do 15 doby badan, nast¢gpnie wida¢, ze w kolejnych tygodniach

nastgpita stabilizacja proceséw AUR i NPR. W ostatnich 2 tygodniach badan szybkos¢ AUR i
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NPR obnizyta si¢. Natomiast szybkos$¢ procesu NUR rosta wraz z czasem prowadzenia badan

wedilug rownania:

AUR, NPR, mg N/(g smo.'h)
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Rys. 4.32. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji—denitryfikacji w trakcie badan w reaktorze laboratoryjnym SBR o
pojemnosci 4 dm® w czwartej serii pomiarowej, (a) zmiany szybkosci nitryfikacji AUR i NPR, (b) zmiany

szybkosci nitryfikacji NUR

Rysunek 4.33 przedstawia wybrane wyniki pomiarow szybkosci nitryfikacji AUR 1

NPR w trakcie badan adaptacji osadu do odciekéw 1 etanolu (w 4, 22, 29 1 36 dobie) w

czwartej serii badan. Wybrano wyniki najlepiej obrazujace przebieg testu (poczatek, srodek,

koniec). Szybkos¢ AUR rosta z wartosci 1,7 mg N/(g smo-h) w pierwszej dobie badan do
wartosci 7,1 mg N/(g smo-h) w 15 dobie badan. Od 15 do 22 doby szybko$s¢ AUR

ustabilizowatla si¢. Od 29 doby szybkos¢ AUR spadata do wartosci 5,2 mg N/(g smo-h).

Szybkos¢ NPR rosta z wartosci 1,4 mg N/(g smo-h) w pierwszej dobie badan do wartosci 5,6

mg N/(g smo-h) w 15 dobie. W kolejnych dobach szybkos¢ nitryfikacji mierzona ze wzgledu

na NPR spadta do wartosci 3,6 mg N/(g smo-h) i utrzymywatla si¢ na tym poziomie do 29

doby. W ostatniej dobie trwania testu szybko$¢ ta ponownie nieznacznie wzrosta do wartosci
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3,9 mg N/(g smo-h). Uzyskane wyniki szybko$ci nitryfikacji ponownie wskazuja, ze proces
rowniez wymaga adaptacji do odciekéw. Jednak wzrost szybkos$ci nie jest tak duzy jak w
przypadku procesu denitryfikacji.

Rysunki 4.34 1 4.35 przedstawiag wybrane wyniki pomiaréw NUR wraz z zmienno$cig
odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekéw i etanolu (w
4,22,29,36 dobie). Wybrane rysunki najbardziej obrazuja wzrost szybkosci NUR. Mierzona
szybko$¢ procesu denitryfiakcji NUR wzrastata sukcesywnie z 2,0 mg N/(g smo-h) w
pierwszej dobie testu do wartosci 18,1 mg N/(g smo-h) w 22 dobie testu. Od 8 doby
zaobserwowano zauwazalny wplyw procesu adaptacji. Tego dnia szybko$¢ procesu NUR
wyniosta 5 mg N/(g smo-h) 1 od tego dnia zauwazono najwyzszy przyrost szybkosci do okoto
15 mg N/(g smo-h) w 15 dobie. W kolejnych dobach wida¢ wyrazne ustabilizowanie procesu
denitryfikacji. Od dnia 22 do 36 NUR wabhata si¢ miedzy od 15 do 20 mg N/(g smo-h).

Przebieg zmiennos$ci odczynu pH 1 potencjatu redox, byt zalezny od prowadzonej fazy.
Warto$¢ pH na poczatku fazy nitryfikacji wahata si¢ w przedziale 7,5-8,0 1 w trakcie jej
trwania spadata do 6. Od poczatku fazy denitryfikacji odczyn pH wzrastal nawet do 9. Wzrost
pH w fazie denitryfikacji zalezny byt od szybkosci denitryfikacji. Podobnie jak w serii
trzeciej, gdy w reaktorach wystepowato niskie stezenie NO3-N w trakcie fazy denitryfikacji
odczyn pH ponownie spadat do wartosci ok 7,5-8,0. Ponowny spadek odczynu pH moglh by¢
zwigzany z uwalnianiem fosforanow w skutek wytworzonych warunkéw beztlenowych.
Potencjat redox na poczatku fazy nitryfikacji wynosit okoto 50 mV 1 w trakcie trwania fazy
jego warto$¢ wzrastata do okoto 200-250 mV. Natomiast w fazie denitryfikacji jego wartos¢
spadata do wartosci -150 mV . Po wytworzeniu si¢ warunkéw beztlenowych w reaktorze w
fazie denitryfikacji jego warto$¢ spadala do -400 mV. W trakcie 36 dob pracy ukladu
potencjat redox wahal si¢ w przedziale +425 do -427 mV.

118



Wyniki badan

60
a) s Faza nitryfikacji Faza denitryfikacji
* e
« 40 . AUR=1.7 T ¢ L;{ WNH4-N
= AUR=1,7 mg N/(g smo-t
5 P . ANO3-N
o0 30 1
g ] A A *Nog
§ 20
N | NPR=1,4 ne N/(g smo-h
@ 10 M
. \ A . .
0 T T & = - A n—|
0 4 8 12 16 20 24
Czas, h
by 150 I ) 5
) 1 Faza nitryfikacji I Faza denitryfikacji
125
e AUR=7,1 mg N/(g smo-h) | mNH4-N
& 100 * 4
= ] / * o : ANO3-N
en 75 I oN
g 1 08
§ 501 f I
N L .
g | -4 NPR=3,6 mg I\i/(g sm h)
25
\ I .
0 . d 4,2 4
0 4 8 12 16 20 24
Czas, h
150 1 ,
©) Faza nitryfikacji | Faza denitryfikacji
125
. I mNH4-N
R 100 ® 000 i
§ AUR=5.2 mg Ni(g smo-h) 2o ANO3-N
g s o #Nog
g [
g I
N | A e
7 g s n~h\.
T4 % .
i Ay . A
12 16 20 24
. .. | . ..
d) Faza nitryfikacji I Faza denitryfikacji
125
- ¢ I = NH4-N
§ 1001 % ¢ oy X i
z B 1 ANO3-N
g 75 A —
3= | R=5,2 mg N/(g smo-h) ¢ #Nog
R |
g 50 ] i A
25 A I ¢
- NPR=3,9 mg N/(g smo-h)h ®&& A4
0 4 | . —h—Aaraa . —h—
0 4 8 12 16 20 24

Czas, h

Rys. 4.33. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji AUR, NPR w trakcie badan
adaptacji osadu do odciekéw i etanolu w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm®,w czwartej serii
pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m’ (a) 4 doba, (b) 22 doba, (c) 29 doba, (d) 36 doba
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Rys. 4.34. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz zmiennos¢
odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i etanolu w reaktorze
laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm’,w czwartej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg
smo/m’ a) 4 doba, b) 22 doba
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Rys. 4.35. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz zmiennos¢
odczynu pH i potencjalu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i etanolu w reaktorze
laboratoryjnym SBR o pojemnoéci 4 dm’,w czwarej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg
smo/m” a) 29 doba, b) 36 doba
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4.4.2.1. Badania adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego

Przeprowadzono rowniez 5 serii badan adaptacji osadu do odciekow 1 oleju fuzlowego
jako zewnetrznego zrodla wegla. Dwie pierwsze serie podobnie jak w testach z etanolem
przeprowadzono w celu wyznaczenia optymalnej dawki odciekdow, ustalenie wieku osadu,
wyznaczenia dtugo$ci fazy nitryfikacji, denitryfikacji oraz wyznaczenie najkorzystniejszego
stezenia rozpuszczonego tlenu w fazie nitryfikacji. Wyniki uzyskane w pierwszych dwoch
seriach zostaly umieszczone w zatgczniku. W trzeciej serii badan trwajacej 26 dob, podobnie
jak w testach z etanolem adaptacja zostala przeprowadzona stopniowo poprzez zwigkszanie
dawki odciekow z 5% do 15%. Rysunek 4.36 przedstawia zmienno$¢ stezen poszczegdlnych
form azotu na poczatku i na koncu fazy nitryfikacji oraz na koncu fazy denitryfikacji.
Pomimo zwigkszanej dawki odciekow na koncu fazy nitryfikacji stezenie NH4-N bylo niskie

(1 g N/m®). Réwniez na koniec fazy denitryfikacji stezenie NO3-N byto niskie (1 g N/m’)

a) 150
L 120 -
£ !
Z 90 -
b 1 == Nog
'QE) 60 4 e=gr=—NO3-N
£ 30! NH4-N
0 - T T v = 7= T 2= 25 -——
0 5 10 15 20 25 30
Czas, d
b) 150
120 A
g E
Z 90 -
o0 ] === N0g
g 60 1 —t=NO3-N
2 30 NH4-N
N .
) ]
0 +— T T T :
0 5 10 15 20 25 30
Czas, d
C) 60
mE 48 B
> ; —8—Nog
o 36 1 ==tr=NO3-N
g oy ] NH4-N
8
S ;
& 12 1
0 +— = v 0 : . - - .
0 5 10 15 20 25 30
Czas, d

Rys. 4.36. Zmienno$¢ stezen roznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekéw i oleju fuzlowego
w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm’, w trakcie trzeciej serii pomiarowej (a) poczatek fazy
nitryfikacji (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji
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Tabela 4.4 przedstawia parametry pracy reaktora oraz efektywno$¢ usuwania azotu w
trakcie adaptacji osadu do odciekéw i1 zewnetrznego zrodta wegla w postaci oleju fuzlowego.
Efektywnos$¢ usuwania NH4-N w fazie nitryfikacji ksztattowala si¢ na poziomie powyzej 97%
przez caly okres trwania testu. Natomiast efektywno$¢ usuwania NOs-N w trakcie fazy
denitryfikacji wyniosta ponad 98%. Wyjatek stanowi pierwsza doba, w ktorej dodano zbyt
matg dawke zewnetrznego Zrodla wegla 1 efektywnos$¢ usuwania NO3-N wyniosta 51,5%. W
trzeciej dobie z powodu nie wylgczenia napowietrzania w reaktorze rowniez uzyskano nizsza
efektywno$¢ usuwania NO3-N wynoszaca 33,7%. Efektywnos¢ usuwania Nog podczas badan
ksztaltowata si¢ powyzej 90%. Jedynie w pierwszej 1 trzeciej dobie byla nizsza i1 wynosita
44,1%, w pierwszej dobie trwania testu z powodu zbyt matego dodatku zewngtrznego Zrddta
wegla, natomiast w trzeciej dobie wyniosta 38,5% z powodu niewylaczenia napowietrzania w
fazie denitryfikacji. Podobnie jak w testach z etanolem, rowniez wida¢ nieznaczny spadek
efektywnos$ci usuwania N,; w ostatnich dobach badafi, powodem byto zwigkszenie dawki

odciekow.

Tabela 4.4. Parametry pracy reaktora i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekdw i
oleju fuzlowego w trakcie trzeciej serii pomiarowej laboratoryjnej

Data wykonywanych badan

Parametr Jednostka 14.09 16.09 20.09 23.09 28.09 1.10 4.10 8.10
Doba badan D 1 3 7 10 15 18 21 26
Temperatura °'C 25 25 25 25 25 25 25 25
Dodatek odciekéw % 5 5 5 10 10 15 15 15
Zawiesina ogélna kg/m’ 3,0 2,4 2,8 2,8 2,9 2,8 2,8 2,8
Zawiesina organiczna kg/m3 2.3 1,8 2,2 2,2 2,4 2,2 2,2 2,2
Stezenie tlenu g O /m’® > 5 ) ) ) ) ) )
roZpuszczonego
Azot amonowy NH,-N
caly test
e poczatek nitryfikacji g N/m’ 332 38,8 35,7 - 68,4 76,5 110,6 -
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 0,03 0,3 0,06 - 0,83 0,32 1,11 -
o cfektywno$¢ usuwania % 99,9 99,2 99,8 - 98,8 99,6 99 -
Azot amonowy NH,-N
faza nitryfikacji
o poczatek nitryfikacji g N/m’ 332 38,8 35,7 36,8 68,4 76,5 110,6 106
o koniec nitryfikacji g N/m’ 0,85 0,02 0,05 0,03 0,31 0,04 0,11 0,17
o efektywno$é usuwania % 97,4 99,9 99,9 99,9 99,5 100 99,9 99,8
Azot azotanowy NO3-N
faza denitryfikacji
o poczatek denitryfikacji g N/m’ 39,6 61,7 33,4 29,1 62,7 76,6 93,2 96,2
e koniec denitryfikacji g N/m’ 19,2 40,9 0,43 0,48 0,84 0,79 1,24 1,29
o cfektywno$é usuwania % 51,5 33,7 98,7 98,4 98,7 99 98,7 98,7
Azot ogolny N,
caly test
o poczatek nitryfikacji g N/m’ 48,58 79,19 46,03 472 8292 89,16 1235 1259
o koniec denitryfikacji g N/m’® 27,17 48,7 441 4,99 8,31 7,16 12,06 11,8
o cfektywno$¢ usuwania % 441 38,5 90,4 89,4 90 92 90,2 90,6
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Rysunek 4.37 pokazuje stezenie FA i NH4-N podczas badan adaptacji osadu do
odciekow 1 oleju fuzlowego. Stezenie FA podobnie jak w trakcie badan adaptacji do etanolu
byto bardzo niskie nie przekraczajace 1 g N/m’ do 22 doby testu. W 22 dobie stezenie
wolnego amoniaku wynosito (FA) 4,34 g N/m’® na poczatku fazy nitryfikacji co stanowito 4%
NH4-N. Przez caty okres badan adaptacji osadu do odciekow 1 oleju fuzlowego w trzeciej serii

nie obserwowano akumulacji NO,-N, co spowodowalo niskie stezenia kwasu azotawego

(FNA) (0 g N/m?).
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Rys. 4.37. Zmienno$¢ stezenia NH,4-N i FA w trakcie badan adaptacji osadu do odciekéw i oleju fuzlowego w

trakcie trzeciej serii pomiarowej, (a) 8 doba testu, (b) 22 doba testu

Zmienno$¢ szybkos$ci nitryfikacji 1 denitryfikacji w trzeciej serii laboratoryjnej
przedstawione sg na rysunku 4.38. Podobnie jak w przeprowadzonych testach adaptacji do
etanolu szybko$¢ nitryfikacji AUR wahata si¢ w przedziale od 2,1 do 5,3 mg N/(g smo-h).
Natomiast szybkos¢ NPR wahata si¢ w przedziale od 1,6 do4,5 mg N/(g smo-h). Szybkos¢

procesu denitryfikacji NUR wzrastata wedlug rdéwnania 4.3:
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Rys. 4.38. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w trakcie badan w reaktorze laboratoryjnym SBR o
pojemnosci 4 dm’ w trzeciej serii pomiarowej, (a) zmiany szybkosci nitryfikacji AUR,NPR, (b) zmiany
szybkosci nitryfikacji NUR

Wybrane wyniki pomiarow szybkosci nitryfikacji AUR 1 NPR w trakcie badan
adaptacji osadu do odciekow 1 etanolu (w 7,18,21,26 dobie) przedstawione sg na rysunku
4.39. Podobnie jak w pozostatych seriach przedstawione wykresy zostaty wybrane w taki
sposob aby zobrazowacé caly przebieg testu (poczatek, srodek, koniec). W trzeciej serii badan
laboratoryjnych adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego mierzona szybkos¢ AUR byta
najwyzsza w 21 1 wynosita 5,3 mg N/(g smo-h). W pozostatych dobach testu szybkos¢ ta
wahala si¢ w przedziale od 3,2 mg N/(g smo-h) do 4,5 mg N/(g smo-h). Najwyzsza szybkos¢
procesu nitryfikacji mierzona ze wzgledu na szybkos$¢ przyrostu azotu azotanowego NPR,
uzyskano rowniez w 21 dobie testu 1 wynosita 4,5 mg N/(g smo-h). W pozostatych dobach
testu szybko$¢ ta wahata si¢ w przedziale od 2,6 do 4,2 mg N/(g smo-h).

Wybrane wyniki NUR, odczynu pH 1 potencjatu redox w trakcie badan adaptacji
osadu do odciekéw 1 etanolu (w 7,18,21,26 dobie) przedstawione sa na rysunku 4.40, 4.41.
Konwencjonalny pomiar denitryfikacji (NUR) wykonywany byl dwa razy w tygodniu
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(wtorek, piagtek). Szybkos¢ procesu denitryfiakceji rosta sukcesywnie z 0,5 mg N/(g smo-h) w
pierwszej dobie trwania testu do wartosci do wartosci 11 mg N/(g smo-h) w 26 dobie testu.
Dodatek zewnetrznego zrodla wegla na poczatku badan wynosit 2:1 azotu znajdujacego si¢ w
reaktorze, w kolejnych dobach byl sukcesywnie zwickszany az do wartosci 6:1 azotu
znajdujacego si¢ w reaktorze.

Odczyn pH na poczatku fazy nitryfikacji wynosit od 7,0 do 8,0, natomiast w trakcie
trwania fazy obnizat si¢ do 6,0-7,0. Natomiast na poczatku fazy denitryfikacji odczyn pH byt
dos¢ niski i wynosit ok 6,0, a w trakcie trwania fazy wzrastat do 8,5 (w calym badanym
okresie). Szybkos¢ wzrostu pH zalezna byla od szybko$ci denitryfikacji. Pod koniec fazy
denitryfikacji odczyn pH wynosit 7,5-8,0 co miato zwigzek z uwalnianiem fosforanow w
skutek wytworzenia si¢ warunkow beztlenowych. W trakcie 26 dob pracy uktadu odczyn pH
wabhat si¢ w przedziale 5,5-8,5.

Potencjal redox na poczatku fazy nitryfikacji wynosit okoto 0-50 mV. W trakcie
trwania fazy jego warto$¢ wzrastata do okoto 150-200 mV. W fazie denitryfikacji jego
warto$¢ spadata do wartosci -200 mV, jednak gdy w reaktorze nie byto NOs-N 1 wytworzyty
si¢ warunki beztlenowe, jego wartos$¢ spadata do -300 mV, miato to zwigzek prawdopodobnie
z uwalnianiem si¢ fosforanéw. W trakcie pracy uktadu potencjat redox wahat si¢ w przedziale

+355 do -320 mV.
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Rys. 4.39. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji AUR, NPR w trakcie badan
adaptacji osadu do odciekéw i oleju fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm’, w trzeciej
serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m” (a) 7 doba, (b) 18 doba, (c) 21 doba, (d) 26

doba
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Rys. 4.40. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz zmiennos¢
odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekéw i oleju fuzlowego w reaktorze
laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm®, w trzeciej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg
smo/m’ (a) 7 doba, (b) 18 doba
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Rys. 4.41. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz zmienno$¢
odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekéw i oleju fuzlowego w reaktorze
laboratoryjnym SBR o pojemnoéci 4 dm’, w trzeciej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg

smo/m’ (a) 21 doba, (b) 26 doba
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W czwartej serii badan laboratoryjnych adaptacji osadu do odciekdéw i zewngetrznego
zrodla wegla w postaci oleju fuzlowego, adaptacja réwniez zostata przeprowadzona
stopniowo. Dodatek odciekéw byl réwniez sukcesywnie zwigkszany z 5% w pierwszych
dobach trwania testu do 15% w ostatnich tygodniach badan. Najwyzsze stezenie NH4-N na
poczatku fazy nitryfikacji osiagnicto 31 dnia i wyniosto 121 g NH,-N/m’. Rysunek 4.42
przedstawia zmienno$¢ stezen poszczegolnych form azotu w trakcie czwartej serii badan
adaptacji osadu do odciekéw 1 oleju fuzlowego. Po mimo zwigkszonej dawki odciekow

efektywno$¢ usuwania poszczegdlnych form azotu ksztattowat si¢ na podobnym wysokim

poziomie.
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Rys. 4.42. Zmienno$¢ stgzen roéznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego
w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’, w trakcie czwartej serii pomiarowe;j (a) poczatek fazy
nitryfikacji (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji
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Parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekow
1 zewnetrznego zrodla wegla w postaci oleju fuzlowego w serii czwartej skali laboratoryjne;j
przedstawia Tabela 4.5. Efektywnos$¢ usuwania NH4-N w fazie nitryfikacji wynosita powyzej
95% przez caty okres trwania testu. Jedynie w pierwszej dobie z powodu zle skalibrowane;j
sondy tlenowej efektywnos$¢ ta byla nizsza i wyniosta 51,7%. Efektywnos$¢ usuwania NO3-N
w trakcie fazy denitryfikacji wyniosta ponad 98%. Natomiast efektywno$¢ usuwania N,
podczas badan ksztattowala si¢ powyzej 87%. Jedynie w pierwszej dobie z powodu ktopotéw
z sondg tlenowa efektywnos¢ usuwania N,, byla nizsza i wyniosta 58,3%. Podobnie jak w
badaniach z etanolem zauwazalny jest niewielki spadek efektywnos$ci usuwania Ny, W

ostatnich dobach badan gdzie dodatek odciekow wyniost 15%.

Tabela 4.5. Parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekoéw i oleju
fuzlowego w trakcie czwartej serii pomiarowej laboratoryjne;j

Data wykonywanych badan

Parametr Jednostka

22,02  25.02 1.03 8.03 15.03  22.03 29.03
Doba badan d 1 4 8 15 22 29 36
Temperatura °'C 25 25 25 25 25 25 25
Dodatek odciekéw % 5 10 10 10 15 15 15
Zawiesina ogélna kg/m’ 2,9 2,9 2,9 2,7 2,7 3.4 2,8
Zawiesina organiczna kg/m3 2,1 2,2 2,1 2,0 2,2 2,7 2,2
Stezenie tlenu g O /m’® > 5 ) ) ) ) )
roZpuszczonego
Azot amonowy NH,-N
caly test
e poczatek nitryfikacji g N/m’ 29,8 37,4 81,2 - - 102 88,3
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 14,9 0,23 0,33 - - 0,38 0,64
o efektywno$¢ usuwania % 50 99,4 99,6 - - 99,62 99,3
Azot amonowy NH,-N
faza nitryfikacji
e poczatek nitryfikacji g N/'m’ 29,8 37,4 81,2 65,2 101,4 102 88,3
o koniec nitryfikacji g N/'m’ 14,4 0,06 0,15 0,01 0,17 1,39 0,15
o cfektywno$¢ usuwania % 51,7 99,8 99,8 100 99,8 98,6 99,8
Azot azotanowy NO3;-N
faza denitryfikacji
o poczatek denitryfikacji g N/m’ 13,5 37,6 73,9 61,00 84,1 86 68,1
e koniec denitryfikacji g N/m3 0,16 0,22 0,54 0,73 0,96 1,4 1,55
o efektywno$é usuwania % 98,8 99,4 99,3 98,8 98,9 98,4 97,7
Azot ogolny N,
caly test
o poczatek nitryfikacji g N/m’ 45,86 50,88 94,08 80,43 116,3 131,50 112
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 19,14 6,07 6,53 7,32 6,31 14,19 15,54
o cfektywno$¢ usuwania % 58,3 88,1 93,1 90,9 94,6 89,2 86,1

Rysunek 4.43 pokazuje stezenie FA i NH4-N w trakcie czwartej serii badan adaptacji
osadu do odciekéw i oleju fuzlowego. Obliczone stezenie FA w fazie nitryfikacji bylo ponizej

1 g N/m’ do 8 doby badan. Od tej doby obserwowano akumulacje azotynéw na poziomie 7 g
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N/m® co spowodowato wzrost FA do 1,63 g N/m’. Akumulacja rozpoczeta si¢ przy FA
wynoszacym 0,56 g N/m’. Natomiast najwyzsza akumulacje obserwowano przy FA
wynoszacym 0,1 g/m’. W kolejnych dobach stezenie FA wzrosto do wartosci okoto 3 g/m’,
natomiast najwyzsza akumulacje azotyndw wynoszaca 10,65 g NO,-N/m® obserwowano przy
stezeniu FA 0,77 g/m’. Otrzymane wyniki potwierdzaja wnioski zamieszczone w pracy

, ze hamowanie drugiej fazy nitryfikacji prowadzonej przez bakterie
NOB zachodzi przy stezeniu wolnego amoniaku wynoszacym 0,1-1,0 g/m®. Réwniez w tych

badaniach nie obserwowano stezenia wolnego kwasu azotanowego (FNA).
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Rys. 4.43. Zmienno$¢ stezenia NHy-N i FA w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego w
reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnos$ci 4 dm®, w czwartej serii pomiarowej, (a) 8 doba testu, (b) w 22 doba
testu

Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji 1 denitryfikacji w czwartej serii laboratoryjnej
przedstawione sg na Rysunku 4.44. Szybko$¢ procesu AUR wahala si¢ w przedziale od 2,7 do
6,4 mg N/(g smo-h). Natomiast szybko§¢ NPR wahata si¢ w przedziale od 2,6 do4,3 mg N/(g
smo-h) Natomiast szybko$¢ procesu denitryfikacji NUR rosta wg réwnania 4.4. Po 22 dniach

adaptacji kiedy dodatek odciekéw wynosit 95% wida¢ wyrazng stabilizacj¢ szybkosci NUR.
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Rys. 4.44. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w trakcie badan laboratoryjnych w laboratoryjnym
reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’® w czwartej serii pomiarowej, (a) zmiany szybkosci nitryfikacji AUR,NPR,

(b) zmiany szybkosci nitryfikacji NUR

Wybrane wyniki pomiaréw szybko$ci nitryfikacji AUR 1 NPR w trakcie badan
adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego (w 4,22,29,36 dobie) przedstawione sg na
rysunku 4.45. Wyniki wybrano w taki sposob, aby najlepiej zobrazowa¢ przebieg testu.
Mierzona szybkos$¢ procesu nitryfikacji AUR rosta z wartosci 2,7 mg N/(g smo-h) w
pierwszej dobie trwania testu do wartosci 6,4 mg N/(g smo-h) w 15 dobie testu. W 22 dobie
szybko$¢ nitryfikacji AUR spadta do wartosci 3,9 mg N/(g smo-h), bylo to zwigzane ze
zwiekszeniem si¢ dawki odciekow. W kolejnych tygodniach wzrosta i utrzymywata si¢ na
stabilnym poziomie 4,7 mg N/(g smo-h). Mierzona szybko$¢ procesu nitryfikacji NPR
wzrastata z wartosci 2,6 mg N/(g smo-h) w pierwszej dobie trwania testu do wartosci 4,3 mg
N/(g smo-h) w 15 dobie testu. W 22 dobie szybko$¢ nitryfikacji NPR spadfa do 3,0 mg N/(g

smo-h). Rowniez zwigzane bylo to ze zwigkszeniem dawki odciekow. W kolejnych
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tygodniach wzrosta i utrzymywatla si¢ na stabilnym poziomie wynoszacym 3,5 mg N/(g
smo-h).

Wybrane wyniki pomiarow szybkosci denitryfikacji NUR, odczynu pH i potencjatu
redox (w 4,22,29,36 dobie) w trakcie badan adaptacji osadu do odciekoéw i oleju fuzlowego w
serii czwartej przedstawione s3a na rysunkach 4.46, 4.47. Mierzona szybko$¢
konwencjonalnego procesu denitryfiakcji rosta sukcesywnie z 1,6 mg N/(g smo-h) w
pierwszej dobie trwania testu do wartosci do wartosci 15,3 mg N/(g smo-h) w 22 dobie testu.
W 29 dobie szybko$¢ NUR spadta do 13,7 mg N/(g smo-h). Jednak w 36 dobie ponownie
wzrosta do 15,5 mg N/(g smo-h).

Na poczatku fazy nitryfikacji warto$¢ odczynu pH wynosita 7,5-8,0. W trakcie trwania
fazy nitryfikacji odczyn pH spadat ponizej 6. Faza denitryfikacji rozpoczynata si¢ do odczynu
pH wynoszacego ok 6, w trakcie jej trwania wzrastato do 8-8,5. Potencjat redox na poczatku
fazy nitryfikacji wynosit okoto 0-50 mV i w trakcie trwania fazy jego warto$¢ wzrastata do
okoto 200-250 mV. Natomiast w fazie denitryfikacji jego warto§¢ spadata do wartosci -250
mV po wytworzeniu si¢ warunkéw beztlenowych w fazie denitryfikacji potencjat redox

spadat do -400 mV.
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Rys. 4.45. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji AUR, NPR w trakcie badan
adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’,w czwartej
serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m’ (a) 4 doba, (b) 22 doba, (c) 29 doba, (d) 36
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Rys. 4.46. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz zmiennos¢
odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego w
laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’, w czwartej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie
osadu 3,0 kg smo/m’ (a) 4 doba, (b) 22 doba
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Rys. 4.47. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz zmiennos¢
odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego w
laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’®, w 4 serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0

kg smo/m’ (a) 29 doba, (b) 36 doba
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Rysunek 4.48 przedstawia zmienno$¢ stezen poszczego6lnych form azotu na poczatku i
na koncu fazy nitryfikacji oraz na koncu fazy denitryfikacji, trakcie badan adaptacji osad do
odciekow i oleju fuzlowego prowadzonych w reaktorze SBR o pojemnosci 10 dm®. Dodatek
odciekow byl rowniez zwigkszany z 2,5% na jeden cykl reaktora (ktéry wynosit 12 h) w
pierwszych dobach trwania testu do 5% w ostatnich dobach badan. Z przedstawionych

wykresow wida¢, ze z powodu awaryjnosci uktadu nie zawsze cate stezenie NH4-N 1 NO3-N

bylo usuwane.
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Rys. 4.48. Zmienno$¢ réznych form azotu podczas badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego w
trakcie badan w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 10 dm”, a) poczatek fazy nitryfikacji b) koniec fazy
nitryfikacji, c) koniec fazy denitryfikacji

Parametry pracy i efektywnos$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekoéw
i zewnetrznego zrodlta wegla w postaci oleju fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym o
pojemnosci 10 dm® przedstawia Tabela 4.6. Efektywno$¢ usuwania azotu amonowego w fazie
nitryfikacji ksztaltowatla si¢ na poziomie powyzej 98% przez caty okres trwania testu, wyjatek

stanowi 14 doba gdzie efektywnos$¢ ta wynosita jedynie 52,8% oraz 36 doba gdzie
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efektywnos¢ wyniosta 33,1% powodem byla awaria sondy tlenowej. Natomiast efektywnos¢
usuwania azotu azotanowego (NOsz-N) w trakcie fazy denitryfikacji wyniosta ponad 91%,
wyjatek stanowi doba 14, 29 1 36, gdzie efektywno$¢ usuwania azotu azotanowego z powodu
awarii pomy dozujacej, zewnetrzne zrodto wegla wynosita odpowiednio 2,61%, 31,6% oraz
29,7%. Przy zmianie dodatku odciekow nie zauwazono jak w poprzednich badaniach

laboratoryjnych, spadku efektywnos$ci usuwania N.

Tabela 4.6. Parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekow i oleju
fuzlowego w trakcie badan w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 10 dm’

Data wykonywanych badan

Parametr Jednostka 5705 2805 1.06  6.06  14.06 2106 28.06
Doba badan d 1 5 9 14 22 29 36
Temperatura °C 25 25 25 25 25 25 25
Dodatek odciekow % 2,5 3 5 5 2,5 2,5 5
Zawiesina ogdlna kg/m3 4,0 3,6 2,8 3,6 3,9 3,4 2,0
Zawiesina organiczna kg/m3 2.8 2,6 2,2 2,9 3,1 2,7 1,4
Stezenie tlenu g O,/m’® > 5 ) ) ) ) )
roZpuszczonego
Azot amonowy NH4-N
caly test
o poczatek nitryfikacji g N/m’ 20,7 - 40,6 68,2 23,6 28,4 54,38
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 1,49 - 0,48 30,1 1,5 1,25 36,83
° efektywnoéé usuwania % 92,8 - 98,8 55,9 93,6 95,6 32,3
Azot amonowy NH,-N
faza nitryfikacji
o poczatek nitryfikacji g N/m’ 20,7 28,8 40,6 68,2 23,6 28,4 54,38
e koniec nitryﬁkacji g N/m3 0,05 0,08 0,08 32,9 0,19 0,3 35,2
o cfektywno$¢ usuwania % 99,8 99,7 99,8 51,8 99,2 98,9 33,1
Azot azotanowy NO3;-N
faza denitryfikacji
o poczatek denitryfikacji g N/m’ 23,2 16,1 243 73,6 16,6 31,3 52,64
o koniec denitryfikacji g N/m® 0,3 0,62 0,82 54,4 1,37 21,4 37
o efektywno$é usuwania % 98,7 96,2 96,6 26,1 91,7 31,6 29,7
Azot 0golny N,
caly test
e poczatek nitryfikacji g N/m® 25,73 34,4 48,2 118,6 - - -
e koniec denitryfikacji g N/m’ 3,3 4,63 6,26 89,07 - - -
e efektywno$¢ usuwania % 87,2 86,5 87,01 249 - - -
Azot ogolny N,
Caly test
e poczatek nitryfikacji g N/m’ 23,32 29,47 41,5 110,70 24,97 33,29 17,5
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 1,81 0,62 1,32 84,55 2,9 22,68 1,58
o cfektywno$¢ usuwania % 92,2 97,9 96,8 23,6 88,4 31,9 91,0

Stezenie FA i FNA bylo bardzo niskie okolo 0 g N/m’ przez caly okres testu.
Zmienno$¢ szybkos$ci nitryfikacji 1 denitryfikacji w piatej serii laboratoryjnej przedstawione
sg na rysunku 4.49. Szybkos¢ AUR wahata si¢ w przedziale od 4,8 do 8,8 mg N/(g smo-h),
natomiast szybko$¢ NPR wahata si¢ w przedziale od 2,2 do 4,5 mg N/(g smo-h). Szybkos¢
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NUR w pierwszych dobach testu wzrastala bardzo szybko wg réwnania 4.5. W 14 dobie
szybko$¢ NUR spadta do ok 2 mg N/(g smo-h) co bylo zwigzane brakiem dozowania oleju
fuzlowego do reaktora. Po 14 dobie szybko$§¢ NUR wzrastata wg rownania 4.6.
y = 1,68, R2=1,0 (4.5)
y=0,81¢""" R>=0,80 (4.6)
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Rys. 4.49. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w trakcie badan laboratoryjnych w reaktorze SBR o
pojemnosci 10 dm’, (a) zmiany szybkosci nitryfikacji AUR,NPR, (b) zmiany szybkoéci denitryfikacji NUR

Przyktadowe wyniki pomiarow szybkosci nitryfikacji AUR 1 NPR w trakcie badan
adaptacji osadu do odciekow 1 oleju fuzlowego (w 1,5,9 1 22 dobie) przedstawione zostaly na
rysunku 4.50. Wyniki zostaly wybrane w dobach gdzie wykonano najwigksza ilo§¢ oznaczen.
Maksymalng mierzong szybkos$¢ procesu nitryfikacji, uzyskano w 9 dobie testu i wynosita 8,8
mg N/(g smo-h), bylo to spowodowane wigkszym napowietrzaniem w reaktorze, wywotanym

awarig sondy tlenowej. W pozostatych dobach testu szybkos$¢ ta wahata si¢ w przedziale od
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2,9 mg N/(g smo-h) do 6,0 mg N/(g smo-h). Natomiast maksymalna szybko$¢ procesu
nitryfikacji NPR uzyskano w 1 1 14 dobie testu i wynosita 4,5 mg N/(g smo-h). W
pozostatych dobach testu szybko$¢ ta wahata si¢ w przedziale 2,2 mg N/(g smo-h) do 3,8 mg
N/(g smo-h). Nizsze szybkos$ci nitryfikacji po 9 dobie testu wynikaja z klopotow z
napowietrzaniem w reaktorze i ztymi wskazaniami sondy tlenowe;j.

Na rysunku 4.51 przedstawione zostaly przykladowe wyniki pomiaréw szybkosci
denitryfikacji NUR w trakcie badan adaptacji osadu do odciekéw i oleju fuzlowego (w 1,5,9 i
22 dobie). Wybrano rysunki, ktére najlepiej obrazuja przebieg testu. Mierzona szybkos¢
procesu denitryfiakcji NUR rosta z 2 mg N/(g smo-h) w pierwszej dobie testu do wartosci
10,4 mg N/(g smo-h) w 9 dobie testu. Po kolejnych 5 dobach szybko$¢ denitryfikacji spadta
ponownie do warto$ci 2 mg N/(g smo-h), powodem byta awaria pompy dozujacej olej
fuzlowy. Spadek szybkosci denitryfikacji wynikat z niskich stgzen NOs-N na poczatku fazy
denitryfikacji, spowodowanych wczes$niej wspomnianymi klopotami z napowietrzaniem w
reaktorze. Drugim powodem obnizenia si¢ szybkosci denitryfikacji byla awaryjnos¢ pomy
dozujacej olej fuzlowy do reaktora. Po piatej dobie ponownie obserwowano wzrost szybkosci
denitryfikacji z 2 mg N/(g smo-h) do wartosci 8,7 mg N/(g smo-h). W trakcie badan w piatej
serii pomiarowej nie wykonywano pomiaréw potencjatu redox. Natomiast odczyn pH byt na

biezaco korygowany i wahala si¢ w przedziale od 7 do 8.
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Rys. 4.50. Przyktadowe wyniki szybkosci nitryfikacji AUR i NPR w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow
i oleju fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 10 dm”, temperatura 20°C, (a) 1 doba, (b) 5

doba, (c) 9 doba, (d) 22 doba
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Rys. 4.51. Przyktadowe wyniki szybkos$ci denitryfikacji NUR w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i

oleju fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 10 dm®, temperatura 20°C: (a) 1 doba, (b) 5
doba, (c) 9 doba, (d) 22 doba
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4.5. Kinetyka procesu nitryfikacji—denitryfikacji w warunkach pilotowych

4.5.1. Reaktor SBR w oczyszczalni Sciekd0w Wschod w Gdansku

Rysunek 4.52 przedstawia zmiennos$¢ stgzen poszczegélnych form azotu, w trakcie badan
adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego, w pierwszej serii badan w ukladzie pilotowym w
oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku. Dodatek odciekow byt staty i wynosit 5% na jeden 12 -
godzinny cykl reaktora. W piatej dobie badan na poczatku fazy nitryfikacji stgzenia NH4-N wynosito
ponad 120 g N/m’. Po tej dobie przez 7 dni do reaktora nie dodawano odciekéw w celu obnizenia
NH,4-N. Powodem tak wysokiego stezenia NH4-N w reaktorach byly klopoty z napowietrzaniem. W

kolejnych dobach ponownie zacz¢to dawkowac odcieki w ilosci 5% objetosci reaktora.
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Rys. 4.52. Zmienno$¢ stgzen roznych form azotu podczas badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego
w pilotowym reaktorze SBR w oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku, w trakcie pierwszej serii pomiarowe;j
(a) poczatek fazy nitryfikacji, (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji
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Parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie pierwszej serii badan
przedstawia Tabela 4.7. Efektywnos$¢ usuwania NH4-N byta bardzo niska i ksztattowata si¢ na
poziomie 38% w pierwszej dobie i zaledwie 14,4% w piatej dobie. Przyczyna tak zlej
efektywnosci bylo niedostateczne napowietrzanie w reaktorze spowodowane zawieszaniem
si¢ sondy tlenowej. W 12 dobie efektywno$¢ usuwania NH4-N wynosita ponad 99%.
Natomiast w kolejnych dobach spadata ponownie do wartosci 60% réwniez z powodu zlego
napowietrzania w reaktorze. Efektywno§¢ usuwania NO3;-N w trakcie fazy denitryfikacji
wyniosta ponad 95%, wyjatek stanowita 18 doba testu w ktorym efektywno$¢ ta wyniosta

55%. Bylo to spowodowane awarig pompki dozujacej olej fuzlowy.

Tabela 4.7. Parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekéw i oleju
fuzlowego w trakcie pierwszej serii pomiarowej w pilotowym reaktorze SBR w oczyszczalni §ciekow Wschod w
Gdansku

Data wykonywanych badan
Parametr Jednostka

9.09 13.09 20.09 27.09 4.10
Doba badan d 1 5 12 18 26
Temperatura °'C 17 20 18 18 17
Dodatek odciekow % 5 5 5 5 5
Zawiesina ogo6lna kg/m3 4,7 5,8 6,8 9,4 8,3
Zawiesina organiczna kg/m3 4,1 4,1 4,9 6,5 6,0
Stezenie tlenu g Oy/m’ 2 2 5 5 5
roZpuszczonego
Azot amonowy NH,-N
faza nitryfikacji
o poczatek nitryfikacji g N/m’ 71,2 126,54 32,6 62,1 76,0
e koniec nitryﬁkacji g N/m3 43,6 111,0 0,15 9,91 30,1
o cfektywno$¢ usuwania % 38,8 14,4 99,5 84,0 60,4
Azot azotanowy NO3-N
faza denitryfikacji
o poczatek denitryfikacji g N/m’ 37,9 15,9 233 53,14 38,6
e koniec denitryfikacji g N/m’ 0,4 0,76 0,85 23,7 1,22
o efektywno$é usuwania % 98.9 95,2 96,4 55,4 96,8
Azot 0golny N,
caly test 79,74 127,39 33,46 65,07 77,31
e poczatek nitryfikacji g N/'m’ 39,71 104,87 1,54 29,65 26,12
o koniec denitryfikacji g N/m® 50,2 17,7 95,4 54,4 66,2
o efcktywno$é usuwania %

Zmiennos$¢ szybkosci nitryfikacji 1 denitryfikacji w trakcie pierwszej serii pilotowe] w
reaktorze mieszczacym si¢ w oczyszczalni sciekow w Wschod w Gdansku przedstawione sg
na rysunku 4.53. Wyniki pomiarow NUR wahaja si¢ w przedziale od 1,4 do 3,3 mg N/(g
smo-h). Natomiast wyniki AUR wahaja si¢ w przedziale od 2,1 do 4,0 mg N/(g smo-h), a
szybko$¢ NPR waha si¢ w przedziale od 1,5 do 3,8 mg N/(g smo-h).
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Rys. 4.53. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w trakcie badan pilotowych w reaktorze SBR w
oczyszczalni Sciekdw Wschod w Gdansku, w pierwszej serii pomiarowej, (a) zmiany szybkosci nitryfikacji AUR
i NPR, (b) zmiany szybkosci denitryfikacji NUR, NPR

Przyktadowe wyniki pomiaréw szybkosci nitryfikacji AUR 1 NPR (w 1,12,18 i 26
dobie) w trakcie badan adaptacji osadu do odciekéw i oleju fuzlowego przedstawiono na
rysunku 4.54. Wybrano wyniki najlepiej obrazujace przebieg testu. Maksymalng warto$¢
AUR zaobserwowano w pierwszej dobie wynoszaca 4,0 mg N/(g smo-h). W pozostatych
dobach wahata si¢ w przedziale od 2,1 do 2,5 mg N/(g smo-h). Natomiast maksymalng
warto$¢ NPR wynoszaca 3,8 mg N/(g smo-h) mierzono w pierwszej dobie. W pozostatych
dobach utrzymywata si¢ na stabilnym poziomie tj. od 1,5 do 2,0 mg N/(g smo-h).

Rysunek 4.55 przedstawia przyktadowe wyniki pomiarow szybkosci denitryfikacji
NUR w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego (w 1,12,18 1 26 dobie).
Maksymalng NUR otrzymano w 5 dobie i wynosita 3,3 mg N/(g smo-h). W pozostatych
dobach szybko$¢ ta wahala si¢ w przedziale od 0,8 do 2,0 mg N/(g smo-h).
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Rys. 4.54. Przyktadowe wyniki szybkos$ci denitryfikacji AUR i NPR w trakcie badan adaptacji osadu do
odciekow i oleju fuzlowego w pilotowym reaktorze SBR w oczyszczalni §ciekow Wschod w Gdansku w
pierwszej serii pomiarowej (a) 1 doba T=17°C, stezenie osadu 5,7 kg smo/m’, (b) adaptacja osadu 12 doba
T=18°C, st¢zenie osadu 6,8 kg smo/m’, (c) 18 doba , T=18°C, stezenie osadu 9,3 kg smo/m>, (d) 26 doba

T=17°C, stezenie osadu 8,3 kg smo/m’
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Rys. 4.55. Przyktadowe wyniki szybkosci denitryfikacji NUR w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w reaktorze pilotowym w oczyszczalni $cieckow w Wschod w Gdansku w pierwszej serii
pomiarowej: (a) 1 doba T=17°C, stezenie osadu 5,7 kg smo/m’, (b) adaptacja osadu 12 doba T=18°C, stezenie
osadu 6,8 kg smo/m’ , (c) 18 doba , T=18°C, stezenie osadu 9,3 kg smo/m’ , (d) 26 doba T=17°C, stgzenie osadu
8,3 kg smo/m’
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Rysunek 4.56 przedstawia zmiennos$¢ stezen poszczegodlnych form azotu w drugiej
serii badan pilotowych adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego. Dodatek odciekow w
tej serii wynosit 2,5%-5% objetosci reaktora w jednym cyklu pracy (12 h). Sa to duzo nizsze
dawki niz w badaniach laboratoryjnych. Powodem nizszych wartosci byta duza awaryjnos¢
uktadu. Dodatkowo w tym okresie trwaty prace modernizacyjne w oczyszczalni Sciekow

Wschod w Gdansku w zwigzku z tym odcieki do badan byty gorszej jakosci.
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Rys. 4.56. Zmienno$¢ stgzen réznych form azotu podczas badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego
w pilotowym reaktorze SBR mieszczacym si¢ w oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku, w trakcie drugiej
serii pomiarowej (a) poczatek fazy nitryfikacji, (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji

Tabela 4.8 przedstawia parametry pracy i efektywnos$¢ usuwania azotu w trakcie
badan adaptacji osadu do odciekéw i1 zewnetrznego zrodta wegla w postaci oleju fuzlowego w
reaktorze SBR mieszczacym si¢ na oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku. Mimo bardzo
niestabilnej pracy uktadu, efektywno$¢ usuwania azotu ksztaltowala si¢ na wysokim
poziomie. Do uktadu dozowano stosunkowo mata ilo$¢ odciekéw 2-5% w jednym cyklu
pracy reaktora, z powodu trwajacej przebudowy linii osadowej na oczyszczalni i ztej jakosSci

odciekow. Natomiast efektywnos$¢ usuwania NHy-N ksztattowata si¢ na poziomie powyzej
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92% przez caty okres trwania testu. Wyjatek stanowita 1 doba badan w ktorej efektywnosé
wyniosta 77,6%, powodem byt za krotki czas fazy nitryfikacji. RoOwniez ostatniego dnia testu
(120 doba) efektywno$¢ ta wyniosta jedynie 67% powodem byla obnizajaca si¢ temperatura.
Natomiast efektywnos$¢ usuwania NOs-N w trakcie fazy denitryfikacji wyniosta ponad 92%,
wyjatek stanowit ostatni dzien testu w ktérym efektywno$¢ ta wyniosta 75%. Efektywnos¢
usuwania Ny, podczas badan ksztaltowata si¢ na poziomie powyzej 76%, jedynie 120 dnia
byla nizsza i wynosita 52%. W badaniach prowadzonych na oczyszczalni §ciekow Wschod w
Gdansku obliczone stgzenie FA, FNA byly niskie (okoto 0 g N/m’)w badaniach nie
obserwowano rowniez akumulacji azotyndw.

Rysunek 4.57 przedstawia zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji 1 denitryfikacji w drugiej
serii pilotowej mieszczacej w oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku. Szybkos¢ NUR,

AUR, NPR byly niskie w stosunku do badan laboratoryjnych.
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Rys. 4.57. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w reaktorze pilotowym SBR w oczyszczalni §ciekow
Wschod w Gdansku, w drugiej serii pomiarowej, (a) zmiany szybkosci nitryfikacji AUR i NPR, (b) zmiany
szybkosci denitryfikacji NUR, NPR
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Rysunek 4.58 przedstawia wybrane wyniki pomiarow AUR i NPR w trakcie badan
adaptacji osadu do odciekoéw i oleju fuzlowego w oczyszczalni scieckow w Gdansku w drugiej
serii pomiarowej (1,15,50 1 92 doba). Mierzona szybko$¢ procesu nitryfikacji AUR
utrzymywala si¢ na stabilnym poziomie i wahata si¢ w przedziale od 0,5 do 1,9 mg N/(g
smo-h). Maksymalny NPR uzyskano w 7 dobie i wynosit 2,2 mg N/(g smo-h). W pozostatych
dniach szybkos¢ NPR wahata si¢ w przedziale od 0,2 do 1,5 mg N/(g smo-h).

Natomiast wybrane wyniki pomiarow szybkosci denitryfikacji (NUR) w tych samych
badaniach przedstawiono na rysunku 4.5 (w 1,15,50 1 92 dobie). Szybkos$¢ denitryfikacji NUR
wahata si¢ w przedziale od 0,9 do 2,3 mg N/(g smo-h). Uzyskane szybkosci sg duzo nizsze od
prezentowanych w serii laboratoryjnej, czy wuzyskanych w ukladzie pilotowym na
oczyszczalni $ciekow w Stupsku (opisane w punkcie 4.4.2 1 4.5.2). Powodem otrzymania
nizszych warto$ci jest wczesniej wspomniana niestabilna praca ukladu wynikajaca ze zlej

jakos$ci odciekow.
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Tabela 4.8. Parametry pracy efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekéw i oleju fuzlowego w trakcie drugiej serii pomiarowej w pilotowym reaktorze
SBR mieszczacym si¢ w oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku

Data wykonywanych badan

Parametr Jednostka

25.05 5.06 12.06 19.06 17.07 31.07 14.08 28.08 11.09 25.09
Doba badan d 1 8 15 22 50 64 78 92 106 120
Temperatura °'C 19 17 21 22 21 20 24 21 17
Dodatek odciekow % 2,5 2,5 2,5 2,5 5 5 2,5 2,5 2,5 2,5
Zawiesina ogélna kg/m’ 8,1 9,6 8,1 6,5 10,6 9,5 9,5 11,9 11,0 11,3
Zawiesina organiczna kg/m3 6,0 6,6 6,1 4,9 9,0 8,2 7,3 8,6 8,9 9,2
Stezenie tlenu g Oy/m’ 2 2 2 2 2 2 2 2 2 2
rozpuszczonego
Azot amonowy NH,;-N
caly test
e poczatek nitryfikacji g N/'m’ 46 453 16,9 15,23 17,4 19 14,3 21,7 32,3 37,4
e koniec denitryfikacji g N/m’ 9,87 0,01 0,22 0,29 0,38 0,72 0,01 0,25 0,08 11,2
e cfektywno$é usuwania % 78,54 100 98,7 98,1 97,8 96,2 99,9 98,8 99,8 70,1
Azot amonowy NH,-N faza
nitryfikacji
e poczatek nitryfikacji g N/m’ 46 453 16,9 15,23 17,4 19 14,3 21,7 32,3 37,4
e koniec nitryfikacji g N/m’® 10,3 0,85 0,12 0,17 0,22 0,12 1,03 0,42 0,06 12,0
o efektywno$é usuwania % 77,6 98,6 99,3 98,9 98,7 99,4 92,8 98,1 99,8 67,9
Azot azotanowy NO;-N
faza denitryfikacji
e poczatek denitryfikacji g N/m’ 21,4 36,8 11,3 21,32 18,1 13,2 60,1 18,8 - 6,95
e koniec denitryfikacji g N/m’ 0,31 0,57 0,93 0,65 0,24 1,38 1,45 1,43 - 1,76
e efektywno$é usuwania % 98,6 98,5 91,8 96,9 98,7 89,6 97,8 92,4 - 74,7
Azot ogolny N,
caly test
e poczatek nitryfikacji g N/'m’ 51,97 50,56 22,44 36,74 28,39 28,54 65,75 32,25 47,23 53,05
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 12,44 4,46 4,16 4,85 5,42 8,16 6,18 7,51 14,38 25,09
o efektywno$é usuwania % 76,1 91,2 81,5 86,8 80,9 71,4 92 76,7 69,6 52,7
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Rys. 4.58. Przyktadowe wyniki szybkosci nitryfikacji AUR i NPR w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow
i oleju fuzlowego w reaktorze pilotowym SBR w oczyszczalni §cieckow Wschod w Gdansku w drugiej serii
pomiarowej (a) 1 doba T=19°C, stgzenie osadu 8,1 kg smo/m>, (b) adaptacja osadu 15 doba T=21°C, stezenie
osadu 8,1 kg smo/m’, (c) adaptacja osadu 50 doba, T=21°C, stezenie osadu 10,6 kg smo/m>, (d) adaptacja osadu
92 doba T=19°C, Stezenie osadu 11,9 kg smo/m’
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Rys. 4.59. Przyktadowe wyniki szybkosci denitryfikacji (NUR) w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w pilotowym reaktorze SBR w oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku, w drugiej serii
pomiarowej: (a) 1 doba T=19°C, stezenie osadu 8,1 kg smo/m”, (b) adaptacja osadu 15 doba T=21°C, stezenie
osadu 8,1 kg smo/m’, (c) adaptacja osadu 50 doba, T=21°C, stezenie osadu 10,6 kg smo/m’, (d) adaptacja osadu

92 doba T=19°C, stezenie osadu 11,9 kg smo/m’
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4.5.2. Reaktor SBR w oczyszczalni Sciekow w Shupsku

Rysunek 4.60 przedstawia wahania stezen poszczegolnych form azotu na poczatku i
koncu fazy nitryfikacji oraz na koncu fazy denitryfikacji, w trakcie badan adaptacji osadu do
odciekow i oleju fuzlowego w ukladzie pilotowym mieszczacym si¢ w oczyszczalni $ciekow
w Shupsku. Dodatek odciekéw byt zwiekszany 1 wynosit 2,5% na jeden cykl reaktora (12 h) w
pierwszych dobach badan do 7,5% w ostatnich dobach badan. Pomimo zwigkszonej dawki

odciekow efektywnos¢ usuwania NHy-N 1 NOs3-N byta bardzo wysoka.
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Rys. 4.60. Zmienno$¢ réznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekdéw i zewnetrznego zrodta wegla w
trakcie badan w pilotowym reaktorze SBR mieszczacym si¢ w oczyszczalni sciekow w Stupsku (a) poczatek
fazy nitryfikacji, (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji

W Tabeli 4.9 przedstawiono parametry pracy i efektywnos$¢ usuwania azotu w trakcie
badan adaptacji osadu do odciekow i1 zewnetrznego zrédlta wegla w ukladzie pilotowym
mieszczacym si¢ na oczyszczalni $ciekow w  Stupsku. Efektywno$¢ usuwania NHy-N
wynosita ponad 98% przez caly okres trwania testu, wyjatek stanowi 30 doba, w ktorej

efektywnos¢ spadata do 81%. Powodem tego bylta obnizajgca si¢ temperatura i zwigkszenie
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dodatku odciekdéw. Natomiast efektywno$¢ usuwania NO3-N w fazie denitryfikacji wynosita
ponad 95%, wyjatek stanowi 44 doba, w ktorej do reaktora dodano za mala dawke
zewnetrznego zrodla wegla 1 efektywno$¢ spadta do 68%. Efektywnos¢ usuwania azotu Nog w
trakcie badah wahata si¢ w granicach 64% do 83%. Nizsza efektywno$¢ usuwania Nog
osiagnigto rowniez w 44 dobie 1 wynosita ona 53%. Najnizsza efektywnos¢ usuwania Nog
wynika zarowno o potowe¢ mniejszej dawki oleju fuzlowego, oraz obnizajacej si¢ temperatury
(12°C)

Tabela 4.9. Parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekéw i oleju
fuzlowego w trakcie badan w pilotowym SBR mieszczacym si¢ w oczyszczalni sciekéw Shupsku

Data wykonywanych badan
Parametr Jednostka

18.09 2.10 16.10 30.10 13.11 27.11
Dzien badan d 2 16 30 44 58 72
Temperatura °'C 21 18 16 12 22 22
Dodatek odciekow % 2,5 2,5 5 5 5 7
Zawiesina ogdlna kg/ m’ 5,29 6,16 442 4,27 4,2 5,22
Zawiesina organiczna kg/m3 3,85 4,37 3,31 3,04 3,03 3,93
Stezenie tlenu ¢0/m’ > 5 5 5 5 5
roZpuszczonego
Azot amonowy NH,-N
faza nitryfikacji
o poczatek nitryfikacji g N/m’ 16,7 17,7 36,6 27,7 35,9 46,3
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 0,21 0,12 6,65 0,33 0,14 0,1
o efektywno$¢ usuwania [%%] 98,7 99,3 81,8 98,8 99,6 99,8
Azot azotanowy NO3;-N
faza denitryfikacji
o poczatek denitryfikacji g N/m’ 16,2 16,0 30,5 28,2 35,7 449
e koniec denitryﬁkacji g N/m3 0,31 0,79 1,09 8,9 2,0 1,0
o cfektywno$¢ usuwania % 98,1 95,1 96,4 68,4 94,4 97,8
Azot ogolny N,,
caly test
e poczatek nitryfikacji g N/m’ 21,56 27,53 46,2 39,9 45,8 56,3
e koniec denitryfikacji g N/m® 4,71 9,74 11,5 18,7 9,8 9,5
o efektywnos$¢ usuwania % 78,2 64,6 75,0 53,1 78,7 83,1
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niskie okoto 0 g N/m’. Wyniki zmiennoéci szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji przedstawia
rysunku 4.61. Wyniki pomiarow szybkosci AUR wahaly si¢ w przedziale od 2,2 mg N/(g
smo-h) do 3,8 mg N/(g smo-h). Natomiast szybko$ci NPR wahaly si¢ w przedziale od 1,9 do

3,7 mg N/(g smo-h). Szybkos¢ NUR rosta od 30 doby wg réwnania 4,7.

Q
-

AUR, mg N/(g smo.h)

RS

NUR, mg N/(g smo-h)

—_
o

N

o

25

20

15

10

(o] (o]
I I

N

5

0

y=0,50e""°% R?=0,98
== AUR
—e—NPR AT
ee— *\:Temperatura /
_—;
1o
i /‘-__ﬁ
—>
0 15 30 45 60 75
Czas, d
m NUR |
Temperatura
y = 0,50e0050x
u R?=0,98

0 15 30 Czas, d 45 60 75

25

20

- 10

25

20

15

10

0

Stezenie FA 1 FNA w trakcie badan w oczyszczalni $ciekéw w Stupsku byto bardzo

4.7)

Temperatura, "C

Temperatura, "C

Rys. 4.61. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w trakcie badan reaktora pilotowego SBR w
oczyszczalni $ciekow w Stupsku, (a) zmiany szybkosci nitryfikacji AUR i NPR, (b) zmiany szybkos¢

adaptacji osadu do odciekdw 1 zewnetrznego zrodla wegla w oczyszczalni Sciekéw w Shupsku
(w 30,44,58 1 72 dobie). Przedstawione wyniki najlepiej obrazuja przebieg badan. Mierzona
szybko$¢ AUR utrzymywata si¢ na stabilnym poziomie do 44 doby trwania badan i wynosita
$rednio od 2,1 (£0,2) mg N/(g smo-h), po podniesieniu temperatury w reaktorze do 22°C,
szybko$¢ nitryfikacji wzrosta do 3,5 mg N/(g smo-h). Po kolejnych 14 dobach obserwowano

denitryfikacji NUR, NPR

Na rysunku 4.62 przedstawiono wybrane wyniki AUR 1 NPR w trakcie badan
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kolejny niewielki jej wzrost do 3,8 mg N/(g smo-h). Najnizsza szybko$s¢ AUR wynoszaca 1,9
mg N/(g smo-h), zaobserwowano w 44 dobie gdzie temperatura w reaktorze wynosita 12°C.
Mierzona szybko$¢ NPR rowniez utrzymywala si¢ na stabilnym poziomie do 44 doby trwania
testu i wynosit 2,0 (£0,2) mg N/(g smo-h), po podniesieniu temperatury w reaktorze do 22°C,
produkcja azotanéw w tej samej fazie w reaktorze wzrosta do 3,4 mg N/(g smo-h), a po
kolejnych dniach do 3,7 mg N/(g smo-h). Réwniez najnizszg warto$¢ produkcji azotanéw w
fazie nitryfikacji wynoszacg 1,8 mg N/(g smo-h), zaobserwowano w 44 dobie w ktorej
temperatura w reaktorze byla najnizsza.

Na rysunku 4.63 przedstawiono przyktadowe wyniki szybkosci denitryfikacji NUR w
trakcie badan adaptacji osadu do odciekow 1 oleju fuzlowego w oczyszczalni $ciekow w
Stupsku. W trakcie pierwszych dwoch tygodni adaptacji, mierzona szybkos¢ NUR wzrosta z
wartosci 4,1 mg N/(g smo-h) do warto$ci 14,1 mg N/(g smo-h). W kolejnych 14 dobach
mierzona szybko$s¢ NUR spadta do wartosci 2,0 mg N/(g smo-h). Powodem byl biad w
ustawieniu pompki dozujacej olej fuzlowy, dodatek zewnetrznego zrodla wegla stanowit w
tym okresie 3:1 g ChZT/g N znajdujacego si¢ w reaktorze. Drugim powodem nizszej
szybkosci denitryfikacji byta wcigz obnizajaca si¢ temperatura, ktora w czwartym tygodniu
pracy uktadu spadta do 16°C. Po wyeliminowaniu bledu, w pompce dozujacej zewngtrzne
zrodlo wegla w 44 dniu zaczgto obserwowa¢ wzrost NUR z 2,0 mg N/(g smo-h) do 5,3 mg
N/(g smo-h), przy temperaturze 12°C. Na kolejne tygodnie pracy reaktora, w zwigzku z wcigz
obnizajacg si¢ temperaturg, w reaktorze zamontowano grzatki elektryczne i podniesiono
temperature w reaktorze do 22°C. W 58 dobie obserwowano wzrost szybkosci denitryfikacji
do 8,5 mg N/(g smo-h), natomiast w 72 dobie otrzymano szybkos$¢ denitryfikacji wynoszaca
17,4 mg N/(g smo-h).
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5.0 Dyskusja uzyskanych wynikow

Mierzona szybkos$¢ denitryfikacji NUR otrzymana w badaniach wptywu azotynéw na
proces nitryfikacji-denitryfikacji, zarowno z dodatkiem jak i bez dodatku NaNO, wynosita
okoto 1,4 mg N/(g smo-h) z zastosowaniem oleju fuzlowego i etanolu (Tabela 5.1).

Wykonujgc te same badania z osadem zaadoptowanym do etanolu i oleju fuzlowego,
szybkosci NUR wyniosty odpowiednio 6,1 mg N/(g smo-h) i 8,1 mg N/(g smo-h). Zarowno w
testach z osadem niezaadaptowanym jak i zaadaptowanym temperatura procesu wynosita 20-
25°C, a stosunek ChZT/N wynosit 6:1 g O,/g N. Na podstawie uzyskanych wynikow mozna
stwierdzié¢, ze dodatek NaNO, nie wplywa istotnie na szybko$¢ procesu denitryfikacji. W
testach adaptacji osadu do odciekow i etanolu w skali laboratoryjnej otrzymano w 36 dobie
badan maksymalng szybko$s¢ NUR na poziomie 20,6 mg N/(g smo-h). Rowniez podczas
adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego otrzymano maksymalng szybkos¢ NUR
wynoszaca 15,3 mg N/(g smo-h) w 36 dobie badan. Zarowno badania z etanolem jak i z
olejem fuzlowym prowadzone byly w temperaturze 25°C i poczatkowym stosunku ChZT/N
wynoszacym 6:1 g O,/g N. Wyniki w Shlupsku byty zblizone do szybkosci denitryfikacji
mierzonych w warunkach laboratoryjnych. Najwyzsza mierzong szybko$s¢ NUR, wynoszaca
17,4 mg N/(g smo-h) uzyskano w 72 dobie badan.

Uzyskane wyniki NUR dla osadu niezaadaptowanego w trakcie badan wplywu
azotynow na proces nitryfikacji—denitryfikacji sa w wigkszos$ci nizsze od prezentowanych w
literaturze (Tabela 2.7). Podobne szybkos$ci denitryfikacji, tj. 0,6-1,7 mg N/(g smo-h), podaja
Makinia 1 wsp. (2012) w reaktorze laboratoryjnym nieprzeplywowym przy stosunku ChZT/N
5,9 (£0,83) g Oy/g N. Wyzsze szybkosci uzyskali Swinarski 1 wsp. (2009a, 2009b), a
wyniosty one odpowiednio 2,4-6,0 mg N/(g smo-h) (w temperaturze 19,7-22,7 °C) oraz 2,0
(#0,9) mg N/(g smo-h) (w temperaturze 18,8-20,6°C). Roéwniez Peng 1 wsp. (2007),
prowadzac proces w reaktorze laboratoryjnym SBR, otrzymali szybko$s¢ NUR=3,2 mg N/(g
smo-h), przy zastosowaniu etanolu. Natomiast Hagman 1 wsp. (2008), stosujagc kwas octowy i
mieszaning octanu z metanolem otrzymali szybkosci denitryfikacji wynoszace odpowiednio
4,5 mg N/(g smo-h) oraz 5,8 mg N/(g smo-h). Z prezentowanych wynikow wida¢, ze na
szybko$¢ procesu denitryfikacji ma wplyw temperatura procesu, rodzaj zroédta wegla, a takze
odpowiedni stosunek ChZT/N.

Wiyniki uzyskane w trakcie badan adaptacji osadu do odciekéw i zewnetrznego Zrodia
wegla w postaci etanolu sg poréwnywalne do uzyskanych przez
ktorzy przez 3,5 miesigca prowadzili badania denitryfikacji z etanolem. Badania te bytly

prowadzone przy stezeniu tlenu od 0,00 do 2,04+0,15 g O,/m’, przy stalym pH 7,5+0,5 i
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stosunku ChZT/N = 2,4 g O,/g N. Najwyzsza szybko$¢ denitryfikacji, wynoszaca 21,4 mg
N/(g smo-h), otrzymali przy braku tlenu w reaktorze. Natomiast przy zwickszeniu stezenia
rozpuszczonego tlenu do 2,0440,15 g O,/m’, szybkos¢ procesu spadia do 3,3+0,4 mg N/(g
smo-h). Nizsze szybkosci denitryfikacji podczas adaptacji do etanolu w warunkach
laboratoryjnych otrzymali Gu 1 Onnis—Hayden (2010) oraz Tora 1 wsp. (2011). Szybkosci te
wyniosty odpowiednio 12,0 mg N/(g smo-h) oraz 7,1 mg N/(g smo-h). Tora i wsp. (2011)
uzyskali maksymalng szybko$¢ denitryfikacji w 18 dobie adaptacji, przy stosunku ChZT/N
wynoszacym 3,0+0,2 g O,/g N i temperaturze 23°C. Peng i wsp. (2006) poréwnali w
reaktorach laboratoryjnych SBR wpltyw trzech roznych Zrodet wegla: metanolu, etanolu i
kwasu octowego w okresie 40 dob, temperaturze 20°C 1 przy stosunku ChZT/N = 4,5 g O,/g
N i stezeniu azotu 40-80 g N/m’. Otrzymali nastepujace szybkosci: 3,2 mg N/(g smo-h) dla
metanolu, 9,6 mg N/(g smo-h) dla etanolu oraz 12 mg N/(g smo-h) dla kwasu octowego.
Wyzszg szybko$¢ procesu denitryfikacji (=29,6 mg N/(g smo-h) otrzymali Mokhayeri i wsp.
(2009)). Natomiast najwyzsze szybkosci NUR zaobserwowali Christensson 1 wsp. (1994)
prowadzac badania na czystej kulturze bakterii heterotroficznych. Szybkosci te wynosity
odpowiednio 139 mg N/(g smo-h) z etanolem oraz 91 mg N/(g smo-h) z metanolem w
temperaturze 25°C. Prezentowana przez Gu i Onnis-Hayden (2010) 1 Tora 1 wsp. (2011)
nizsza szybko$¢ denitryfikacji zwigzana jest prawdopodobnie z nizszym stosunkiem ChZT/N.
Prowadzac badania w skali laboratoryjnej; w czwartej serii mozna bylo zauwazy¢, ze w
pierwszych dobach adaptacji potrzebny byt stosunek ChZT/N na poziomie 6:1 g O,/g N,
jednak po 10 dobie testu, ten stosunek zostal obnizony do 4:1 g O,/g N z powodu akumulacji
ChZT w reaktorze.

Poréwnujac wyniki badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego z wynikami
badan adaptacji z zastosowaniem etanolu oraz szybkoscig denitryfikacji podawang przez
innych autorow dla réznych zrodet wegla, olej fuzlowy okazat si¢ by¢ bardzo skutecznym
zrodlem wegla. Podobne wyniki otrzymali Gong 1 wsp. (2003), w badaniach adaptacji osadu
do kwasu octowego. Maksymalna szybkos¢ NUR wynosita 16,9 mg N/(g smo-h) w
temperaturze 22+2°C. Dla poréwnania wspomniani autorzy prowadzili proces denitryfikacji w
tej samej temperaturze, jednak bez dodatku zewnetrznego Zrodla wegla. W tym przypadku
szybko$¢ NUR byta znacznie nizsza 1 wynosita 5,2 mg N/(g smo-h). Wyzsza szybkos¢
denitryfikacji, odpowiednio 21 mg N/(g smo-h) 1 29,8 mg N/(g smo-h), otrzymali Foglar i
wsp. (2005) oraz Fernandez-Nava 1 wsp. (2008) prowadzac proces adaptacji do metanolu.
Fernandez-Nava 1 wsp. (2008) prowadzili proces w temperaturze 20+1°C i stosunku ChZT/N
= 3,4 g Oy/g N. Skuteczno$¢ oleju fuzlowego mozna poréwnywaé réwniez z innym

alternatywnym zrodtem wegla, takim jak odpad z produkcji stodyczy. Odpad ten zastosowali
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Fernandez 1 wsp. (2010) w swoich 3-tygodniowych badaniach w reaktorze SBR. Autorzy
otrzymali znacznie wyzszg maksymalng szybko$¢ denitryfikacji wynoszaca 41,6 mg N/(g
smo-h) przy stosunku ChZT/N = 5-6 g O,/g N. Nizszg maksymalng szybkos¢ denitryfikacji,
wynoszacg 10,4 mg N/(g smo-h) otrzymali Tora i wsp. (201 1) przy zastosowaniu glicerolu. W
przeprowadzonych badaniach wiasnych w skali laboratoryjnej z olejem fuzlowym 1 etanolem
uzyskano podobna szybko$¢ NUR.

Wyniki pomiaru szybko$ci denitryfikacji NUR uzyskane w reaktorze pilotowym w
Stupsku potwierdzity wyniki z serii laboratoryjnej. Najbardziej zblizong szybkos¢ NUR do
wynikéw otrzymanych w skali pilotowej otrzymali Hagman 1 wsp. (2008). Autorzy
prowadzili badania w reaktorze w skali technicznej 1 wynosita ona 15 mg N/(g smo-h) (w
reaktorze z osadem czynnym zaadaptowanym do etanolu) oraz 2,5 mg N/(g smo-h) (w
reaktorze z osadem niezaadaptowanym). Nizsze wyniki NUR przedstawili Bikers i Oostrom
(2000), ktorzy otrzymali w reaktorze pilotowym SBR maksymalng szybkos$¢ denitryfikacji
=10,5 mg N/(g smo-h) stosujac Scieki z przetworstwa migsnego jako zewngtrzne zrddio
wegla. Rowniez Makinia 1 wsp. (2012), dodajac olej fuzlowy do ciggu gtownego oczyszczalni
sciekow w Gdyni, Poznaniu i Jastrzebiu Zdroju, otrzymali szybko$¢ odpowiednio 1,5 mg N/(g
smo-h), 1,7-2,7 mg N/(g smo-h) i 1,9-3,4 mg N/(g smo-h). Badania adaptacji w Gdyni 1
Poznaniu prowadzone byty przez okres 90 dob, natomiast w Jastrzgbiu Zdroju przez okres 48
dob (Makinia 1 wsp., 2014). Autorzy prowadzili réwniez badania adaptacji osadu do oleju
fuzlowego w przeptywowym laboratoryjnym uktadzie JHB 1 otrzymali szybkosci NUR
wynoszaca 2-6 mg N/(g smo-h) w trakcie ponad 100 déb adaptacji (Makinia 1 wsp., 2014). Z
prezentowanych wynikéw widaé, ze uzyskana szybko$¢ 17,4 mg N/(g smo-h) jest znaczaco
wyzsza od warto$ci prezentowanych przez innych autoréw. W poczatkowym okresie badan
adaptacji w Stupsku, szybkos¢ denitryfikacji wzrastata wolniej. Bylo to zwigzane z obnizajaca
si¢ temperaturg w reaktorze. Dopiero po podniesieniu temperatury w reaktorze do 22°C,
szybkos$¢ zaczeta rosna¢é w podobnym tempie jak w badaniach laboratoryjnych. Dodatkowo,
od 58 do 62 doby testu, do reaktora dodawano dawke oleju fuzlowego w zmniejszonej ilo$ci
tj. 3:1 g Oz/g N. Pomimo tego szybkos¢ denitryfikacji wzrastata, co moze sugerowac, ze w
pierwszych dobach badan potrzebna jest wyzsza dawka zewnetrznego zrodia wegla np. 6:1 g
0O,/g N, jednak przy dluzszym okresie badan dawke te mozna obnizy¢. Znaczaco wyzsze
szybkosci NUR, otrzymane z osadem zaadaptowanym do odciekdéw i1 zewnetrznego zrodia
wegla, swiadcza, ze dla uzyskania lepszego procesu denitryfikacji, konieczny jest czas

adaptacji zarowno do zewng¢trznego zrodla wegla jak 1 do odciekow.
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Tabela 5.1 Zestawienie szybkosci konwencjonalnego procesu denitryfikacji uzyskanych w badaniach laboratoryjnych i pilotowych

osad Zrodlo wegla Czas adaptacji NUR Temp. Badany uktad
d mg N/(g smo-h) °C
Testy wsadowe
osad olej fuzlowy - 1,4(£0,3) 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeplywowy z odciekami z Gdyni bez NaNO,
niezadaptowany - 14(=0,3) 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z odcieckami z Gdyni z NaNO,
- LAE0.1) 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z odciekami z Gdanska bez NaNO,
- LAE0.1) 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z odciekami z Gdanska z NaNO,
osad etanol 36 6,1 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z osad zaadaptowany do etanolu
zaadaptowany olej fuzowy 36 8,1 20 NaNO,
Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z osad zaadaptowany do oleju
fuzlowego NaNO,
Adaptacja osadu do odciekow i zewnetrznego zrodla wegla
osad etanol 26 0,6 -11,1 25 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objetosci 4 dm’
zaadaptowany 36 2,0- 20,6 25 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objetosci 4 dm’
osad olej fuzlowy 26 0,5-11,0 25 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objetosci 4 dm’
zaadaptowany 36 1,6-15,3 25 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objetosci 4 dm’
36 2-10,4 29 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objetosci 10 dm®
26 0,8-3,3 17-20 Reaktor pilotowy SBR w oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku
120 0,9-2,3 17-24 Reaktor pilotowy SBR w oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku
72 2,0-17,4 12-22 Reaktor pilotowy SBR w oczyszczalni sciekow w Stupsku
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Olej fuzlowy okazal si¢ praktyczng alternatywa dla produktéw komercyjnych, a
dodatkowg zaletg jest jego niska cena. Koszt zakupu oleju fuzlowego waha si¢ w przedziale
0,2-1 zdm’. Dla poréwnania koszt metanolu wynosi okoto 4 zl/dm’. Dodatkowo olej
fuzlowy charakteryzuje si¢ wyzszym od metanolu stezeniem zwigzkéw organicznych
wyrazonych ChZT (zblizonym do etanolu). Na podstawie wynikow otrzymanych w trakcie
badan pilotowych na oczyszczalni §ciekoéw w Stupsku mozna obliczy¢ koszt zastosowania
konwencjonalnych i alternatywnych zrodet wegla w trakcie oczyszczania odciekéw. Tabela
5.2 przedstawia poréwnanie kosztow zastosowania oleju fuzlowego, etanolu i metanolu do
oczyszczania odciekdw pochodzacych z badanych oczyszczalni. Do obliczen przyjeto
najwyzszy osiagniety koszt oleju fuzlowego. Z przedstawionych danych wynika, ze aby w
cato$ci oczysci¢ odcieki powstajace w ciagu doby na oczyszczalni $ciekoéw Wschod w
Gdansku potrzebny bytby reaktor SBR o pojemnosci 8 600 m® (przy zalozeniu, ze reaktor
pracowatby w cyklu 12 h i dozowano by do niego 7% objetosci reaktora odciekow). Na
poczatku cyklu stezenie NH4-N doprowadzonego do reaktora wraz z odciekami wyniostoby
okoto 50 g N/m’. W zwiazku z tym, w procesie denitryfikacji konieczny bytby dodatek
metanolu w ilosci 2,1 m® w ciagu doby. Laczny koszt metanolu wynositby okoto 8 400 zt/d.
Porownujac koszty uzycia oleju fuzlowego do oczyszczenia takiej samej ilosci odciekow
bylyby prawie 6-krotnie nizsze i wynositby okoto 1 500 zt/d. Natomiast stosujac etanol, koszt
wynositby 150 000 z¥/d. W oczyszczalni $ciekow Debogérze w Gdyni powstaje mniej
odciekow (700 m*/d) jednak o zdecydowanie nizszym stezeniu NH4-N wynoszacym 400 g
N/m’. W zwiazku z tym do oczyszczenia calej ilosci odciekow potrzebny byt by zbiornik o
pojemnosci 2 800 m’, a koszt zastosowania metanolu do oczyszczenia catej ilosci odciekow w
ciggu doby wynosilby ok. 2 760 zl/d, natomiast etanolu 50 000 zt/d, a koszt oleju fuzlowego
500 zl/d. W oczyszczalni Sciekow w Stupsku powstaje 240-290 m’/d odciekéw. Chcac
oczysci¢ wszystkie odcieki powstajace w ciggu doby potrzebny bytby reaktor SBR o objetosci
2000 m’. Koszt zastosowania oleju fuzlowego wynidstby 350 zb/d, metanolu 2000 zt/d, a

etanolu 35 000 zl/d.
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Tabela 5.2 Poréwnanie kosztow zastosowania oleju fulowego, etanolu i metanolu do oczyszczania odciekdéw z
badanych oczyszczalni

Oczyszczalnia Hos¢ Stezenie Objetos¢  Rodzaj zrodia Cena Objetosé Koszt
odciekow* NH,Nw zbiornik wegla zrédia zrédia oczyszczenia
odciekach* a wegla Wegla
m’/d g N/m’ m’ zl/dm’ dm’ zv/d
Wschod w 850 1000 8600 Metanol 4 2100 8 400
Gdansku Etanol 100 1500 150 000
Olej fuzlowy 1 1500 1500
De¢bogorze 700 400 2800 Metanol 4 690 2 760
w Gdyni Etanol 100 500 50 00
Olej fuzlowy 1 500 500
Stupsk 290 700 2000 Metanol 4 500 2000
Etanol 100 350 35000
Olej fuzlowy 1 350 350

*dane na dzien15.06.2015 r

Otrzymane w cze$ci eksperymentalnej wyniki szybko$ci nitryfikacji AUR i NPR
zostaty zestawione i poréwnane w Tabeli 5.3. Szybko§¢ AUR dla osadu niezaadaptowanego
do oleju fuzlowego wyniosta 4,0(+0,3) mg N/(g smo-h) z odciekami pochodzacymi z
oczyszczalni $ciekow Debogérze w Gdyni 1 4,9(+0,1) mg N/(g smo-h) z odciekami
pochodzacymi z oczyszczalni Sciekdéw Wschod w Gdansku. Gdy do reaktora dodano NaNO,,
szybkos¢ AUR spadta do wartosci 3,2(+0,4) mg N/(g smo-h) dla odciekow pochodzacych z
oczyszczalni Dgbogorze w Gdyni oraz 4,2(%0,2) mg N/(g smo-h) dla odciekow pochodzacych
z oczyszczalni Wschod w Gdansku. Analizujac wyniki wptywu azotyndw na szybkos¢
nitryfikacji AUR 1 NPR mozna stwierdzi¢, iz szybko$s¢ AUR byta wyzsza w testach bez
dodatku NaNO,. NO,-N jest w tym wypadku czynnikiem inhibitujagcym pierwszy etap
nitryfikacji. Szybko§¢ NPR byla wyzsza w testach z dodatkiem azotynow z powodu
zwigkszenia dawki substratu dla bakteri NOB. Uzasadnienie tej sytuacji, znajdujemy w
roéwnaniu Monoda (2.11, 2.12).

W drugiej czgsci Tabeli 5.3 zostata przedstawiona szybkosci AUR dla roéznych
uktadow, w ktorych przeprowadzana byla adaptacja do odciekow. Prowadzac badania
adaptacji osadu do odciekow w ukladzie laboratoryjnym maksymalna szybkos¢ AUR
otrzymana dla osadu zaadaptowanego do etanolu, wyniosta 7,1 mg N/(g smo-h). Natomiast
dla osadu zaadaptowanego do oleju fuzlowego, szybkos¢ AUR wyniosta 8,8 mg N/(g smo-h).
Jednak prowadzac badania w skali pilotowej otrzymano maksymalng szybkos¢ AUR

wynoszaca 4 mg N/(g smo-h).

Wyniki szybko$ci AUR i NPR prezentowane w literaturze zostaly zestawione w

Tabeli 2.6 w czesci teoretycznej pracy. Nizsze szybkos$ci otrzymat Makinia (2006) prowadzac
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badania z osadem pochodzacym z oczyszczalni scieckow w Gdyni 1 Gdansku. Autor uzyskat
szybkos¢ AUR wynoszacg 2,0-3,7 mg N/(g smo-h) w temperaturze 17,1-21,6°C
(oczyszczalnia w Gdyni) oraz 3,3-54 mg N/(g smo-h) w temperaturze 15,8-22,7°C
(oczyszczalnia w Gdansku). Prowadzac proces czesciowej nitryfikacji Gali 1 wsp. (2006¢),
Dosta 1 wsp (2007), Gali 1 wsp. (2007a) otrzymali wyzsze szybkosci AUR. Szybkosci te
wynosity odpowiednio 30-32 mg N/(g smo-h) (w temperaturze 28°C), 19 mg N/(g smo-h), 17-
22 mg N/(g smo-h). Szybkos¢ AUR dla czesciowej nitryfikacji jest wyzsza ze wzgledu na
krotszy wiek osadu 1 wynikajaca z tego wigksza zawarto§¢ w osadzie aktywnych bakterii
nitryfikacyjnych.

Poréwnujac otrzymane wyniki w badaniach adaptacji osadu do odciekow w
warunkach laboratoryjnych do szybkosci AUR prezentowanych w literaturze mozna
stwierdzié, iz sg one do siebie podobne. W trzeciej serii laboratoryjnej szybkos¢ z dodatkiem
etanolu wzrastala od wartosci 3,6 mg N/(g smo-h) do warto$ci 6,1 mg N/(g smo-h). Natomiast
w czwartej serii szybko$¢ wzrastata od wartosci 1,7 mg N/(g smo-h) do 7,1 mg N/(g smo-h).
Pollice 1 wsp. (2002) prowadzili badania szybkos$ci nitryfikacji w reaktorze SBR o
pojemnosci 10 dm® w temperaturze 32°C i pH=7,2, natomiast przy réznym wieku osadu
wynoszacym odpowiednio 40 d, 14 d oraz 10 d. Autorzy otrzymali $rednie szybkosci
nitryfikacji wynoszace odpowiednio 4,4 mg N/(g smo-h), 6,1 mg N/(g smo-h) oraz 25,8 mg
N/(g smo-h). Z otrzymanych wynikoéw wnioskowaé¢ mozna, ze im krotszy wiek osadu tym
szybkos¢ nitryfikacji AUR jest wyzsza. Rowniez Zhu i wsp. (2013) prowadzili proces
nitryfikacji w reaktorze SBR i otrzymali podobng maksymalng szybkos¢ AUR wynoszacg 7,4
mg N/(g smo-h). Bernat i wsp. (2011), prowadzac badania szybkoS$ci nitryfikacji, otrzymali
wyniki AUR w zakresie od 1,7 mg N/(g smo-h) do 4,6 mg N/(g smo-h). Znacznie wyzsze
szybkosci (=20-21 mg N/(g smo-h)), uzyskali Gali 1 wsp. (2007a) w badaniach czg$ciowej
nitryfikacji w temperaturze 37°C. Uzyskana szybko$¢ byla wyzsza przede wszystkim ze
wzgledu na wyzszg temperaturg. Natomiast Bernat 1 Wojnowska-Baryla (2007) prowadzity
badania w laboratoryjnym reaktorze SBR zaadaptowanym do $ciekdw o wysokim stezeniu
azotu i otrzymaty nizszg szybko$¢ w zakresie od 1,16 do 1,37 mg N/(g smo-h). W trakcie tych
badan warto$¢ pH byla utrzymywana na poziomie 7,0-7,5 w temperaturze 20°C. Bernat i wsp.
(2013), prowadzac proces czeSciowej nitryfikacji w reaktorze laboratoryjnym, otrzymali
szybkos¢ AUR w zakresie od 0,9 do 5,6 mg N/(g smo-h) w temperaturze 20+2°C, przy
stezeniu rozpuszczonego tlenu 0,7 g O,/m’. Réwniez Akin i Ugurulu (2005) prowadzili
proces nitryfikacji w reaktorze SBR przy stezeniu tlenu wynoszacym 2,6(£0,3) 1 temperaturze

18-28°C. Szybko$¢ procesu nitryfikacji wynosita 2,4 mg N/(g smo-h). Podobng szybko$¢
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AUR, wynoszacg 2,6 mg N/(g smo-h), otrzymata Kosinska (2005) w reaktorze SBR do
oczyszczania azotu i fosforu. Natomiast Pollice 1 wsp. (2002) otrzymali AUR dla cze$ciowe;j
nitryfikacji rowny 3,2 mg N/(g smo-h), zachowujac w badaniach wiek osadu réwny 24 d.
Maksymalna szybko$¢ procesu nitryfikacji AUR podczas badan pilotowych w

oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku serii wyniosta podczas pierwszej serii 4,0 mg N/(g
smo-h), za§ w drugiej serii - 1,9 mg N/(g smo-h). W oczyszczalni $ciekoéw w Stupsku
maksymalna warto§¢ AUR wyniosta 3,8 mg N/(g smo-h). Jubany 1 wsp. (2008), prowadzac
proces nitryfikacji w reaktorze do biologicznego usuwania azotu w skali poitechnicznej,
otrzymali szybko$¢ AUR znacznie wyzsza tj. 21-25 mg N/(g smo-h). Badania byly
prowadzone przy wyzszym stgzeniu rozpuszczonego tlenu wynoszacym 3,0£0,2 g Oy/m’ i
wyzszej temperaturze procesu =23+2°C. Natomiast Carrera 1 wsp. (2003) podaja roOwniez
wyzsza szybko$¢ procesu nitryfikacji wynoszaca 15,4 mg N/(g smo-h) w temperaturze 25°C
w reaktorze do biologicznego usuwania azotu w skali pottechnicznej. Natomiast Guvstavsson
1 wsp. (2008) prowadzili proces czesciowej nitryfikacji w reaktorze SBR pracujagcym w skali
technicznej. Otrzymali oni wartos¢ AUR wynoszaca od 7,5 do 11,5 mg N/(g smo-h). Proces
prowadzony byt roéwniez przy duzo wyzszej temperaturze wynoszacej 35°C i przy nizszym
stezeniu rozpuszczonego tlenu wynoszacym 0,5-1 g O,/m’.

Szybkos¢ procesu nitryfikacji NPR otrzymana podczas badan, prowadzonych zar6wno
z dodatkiem i bez dodatku NaNO, sg poréwnywalne. Szybko$¢ procesu NPR w rektorze bez
dodatku NO,-N wynosita odpowiednio 3,3(£0,8) mg N/(g smo-h) dla odciekéw
pochodzacych z Gdyni oraz 3,8(%0,2) mg N/(g smo-h) dla odciekow pochodzacych z
Gdanska. Natomiast szybkos$¢ nitryfikacji NPR w reaktorze z dodatkiem azotynéw wyniosta
3,6(x0,4) mg N/(g smo-h) dla odciekow pochodzacych z Gdyni oraz 3,6(+0,5) mg N/(g
smo-h) dla odciekéw pochodzacych z Gdanska. Makinia (2006) prezentuje podobne
szybkosci nitryfikacji NPR, wynoszace odpowiednio 2,9-5,04 mg N/(g smo-h) i 2,0-4,5 mg
N/(g smo-h) dla osadu pochodzacego z gtdéwnego ciagu z oczyszczalni §ciekow w Gdansku i
Gdyni.

168



Dyskusja uzyskanych wynikow

Tabela 5.3. Zestawienie szybko$ci konwencjonalnego procesu nitryfikacji AUR, NPR uzyskanych w badaniach laboratoryjnych i pilotowych

Osad Zrodto Czas AUR NPR Temp. Badany uktad
wegla adaptacji mg N/(g smo-h)  mg N/(g smo-h) °C
D
Testy wsadowe
osad olej - 4(+0,3) 3,3(+0,8) 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z odciekami z Gdyni bez NaNO,
niezadaptowany  fuzlowy - 3,2(+0,4) 3,6(+0,4) 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z odciekami z Gdyni z NaNO,
- 4,9(£0,1) 3,8(+0,2) 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z odciekami z Gdanska bez NaNO,
- 4,2(x0,2) 4,6(£0,5) 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z odciekami z Gdanska z NaNO,
osad olej 36 4,8 4,2 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z osad zaadaptowany do etanolu
zaadaptowany fuzlowy NaNO,
36 3 34 20 Reaktor laboratoryjny nieprzeptywowy z osad zaadaptowany do oleju
fuzlowego NaNO,
Adaptacja osadu do odciekow i zewnetrznego zrodla wegla
osad etanol 26 3,6-6,1 0,6-5,1 25 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objgtosci 4 dm’
zaadaptowany 36 1,7-7,1 1,4-5,6 25 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objetosci 4 dm’
osad olej 26 3,0-6,1 2,6-4,2 25 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objetosci 4 dm’
zaadaptowany fuzlowy 36 2,7-6,4 2,6-4,3 25 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objetosci 4 dm’
36 2,9-8,8 2,2-4.5 25 Reaktor laboratoryjny SBR z odciekami z Gdanska o objetosci 10 dm’
26 2,5-4,0 1,5-3,8 17-20 Reaktor pilotowy SBR w oczyszczalni Sciekow Wschod w Gdansku
120 0,5-1,9 0,2-2,2 17-24 Reaktor pilotowy SBR w oczyszczalni §ciekow Wschod w Gdansku
72 1,9-3,8 1,8-3,7 12-22 Reaktor pilotowy SBR w oczyszczalni §ciekow w Stupsku
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Tabela 5.4 przedstawia porownanie efektywnosci usuwania NOs3-N uzyskanych w
badaniach wtasnych w porownaniu do wartosci prezentowanych w literaturze. Na podstawie
uzyskanych wynikéw mozna wnioskowac, ze olej fuzlowy moze by¢ tansza alternatywa dla
zrddet komercyjnych przy zachowaniu wysokiej efektywnosci usuwania azotu. Efektywnos$¢
usuwania NO3-N w fazie denitryfikacji w obu seriach laboratoryjnych z dodatkiem etanolu
wyniosta ponad 98%, natomiast w reaktorach z olejem fuzlowym ponad 97%. Efektywnos¢
usuwania NOs3-N wynosita odpowiednio 75-99% 1 68-98% w reaktorach pilotowych w
oczyszczalni §ciekow Wschod w Gdansku 1 oczyszczalni §ciekow w Shupsku.

Poréwnujac otrzymane warto$ci efektywnosci usuwania NO3-N w fazie denitryfikacji
w warunkach laboratoryjnych do efektywnos$ci prezentowanych przez roéznych autoréw
otrzymane wartosci sa w wielu przypadkach zblizone. Podobng efektywnos¢ (97%) uzyskali
Chiu 1 wsp. (2007) prowadzac proces nitryfikacji—denitryfikacji w reaktorze SBR. Wyzsza
efektywnos¢ (ponad 99%) podaja Kolisch i Rolfs, (2000) oraz Hill 1 Khan, (2008)
oczyszczajac odcieki w reaktorze laboratoryjnym SBR. Natomiast Her i Huang, (1995)
podaja efektywnos¢ na poziomie ponad 98% z etanolem, ponad 97% z acetonem i ponad 92%
z glukoza. Kargi 1 Uygur (2003) podaja znacznie nizsza efektywno$s¢ w badaniach
prowadzonych w reaktorze SBR z glukoza, (68%) oraz kwasem octowym (58%).

Porownujac efektywnos$ci usuwania NO;-N w fazie denitryfikacji w badaniach
wlasnych do wynikow prezentowanych przez innych autorow prowadzacych proces w skali
pilotowej albo technicznej otrzymane wartosci byty porownywalne. Louzeiro 1 wsp.(2002),
prowadzac proces denitryfikacji w reaktorze SBR w skali technicznej, otrzymali efektywnos¢
usuwania NO3;-N wynoszacg 73%. Rowniez Wei 1 wsp., (2012) otrzymali efektywnos$¢ na
poziomie 84,6-99,1% w reaktorze pilotowym SBR.
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Tabela 5.4. Pordwnanie efektywnosci usuwania NO;-N uzyskanych w badaniach wlasnych do
warto$ci prezentowanych w literaturze w reaktorach SBR

Autor Efektywnos$¢ Proces Uwagi
usuwania NO;-N
Y%
Badania wlasne >98 Denitryfikacja Reaktor laboratoryjny b4
etanolem
Badania wlasne >97 Denitryfikacja Reaktor laboratoryjny, 7 olejem
Sfuzlowym
Badania wtasne 68-98 Denitryfikacja Reaktor pilotowy na OS Wschod
Badania wlasne 75-99 Denitryfikacja Reaktor pilotowy na OS w
Stupsku
Chiu i wsp. (2007) 97 Denitryfikacja Reaktor  laboratoryjny = SBR
(kwas octowy)
Her i Huang (1995) Reaktor laboratoryjny SBR:
98 Denitryfikacja Etanol jako zrédio wegla
97 Denitryfikacja Octan jako zrodto wegla
92 Denitryfikacja Glukoza jako zrodio wegla
Hill i Khan (2008) 99,5 Czg$ciowa Reaktor  laboratoryjny ~ SBR
denitryfikacjia (metanol)
Bartroli i wsp. 2013 95 Czg$ciowa Reaktor laboratoryjny SBR
denitryfikacjia
Wett i Rauch 2003 75-89 Denitryfikacja Reaktor SBR pracujacy w skali
technicznej
Kolisch i Rolfs 2000 91,8 Denitryfikacja Reaktor laboratoryjny SBR
Akin i Ugurlu 2005 95-100 Denitryfikacja Reaktor SBR z mieszaning
octanu i glukozy
Louzeiro i wsp. (2002) 73 Denitryfikacja Reaktor SBR pracujacy w skali
technicznej
Wei i wsp. (2012) 84,6-99,1 Denitryfikacja Reaktor SBR w skali pilotowej

Tabela 5.5 przedstawia efektywnos$ci usuwania NH4-N uzyskane w badaniach
wlasnych w stosunku do warto$ci prezentowanych w literaturze. Efektywnos$¢ usuwania NHy-
N w skali laboratoryjnej w fazie nitryfikacji w obu testach z etanolem wynosita ponad 96%,
natomiast w testach z olejem fuzlowym wynosita 99-100%. Uzyskane efektywnosci w
uktadach pilotowych byly rowniez wysokie. W Stupsku osiagnigto 78-100% efektywnosci
usuwania NHy4-N, natomiast w Gdansku 81-100%. Rowniez otrzymali
efektywnosci usuwania NH4-N, wynoszaca ponad 99% w reaktorach SBR w skali
laboratoryjnej. Autorzy oczyszczali Scieki pochodzace z hodowli trzody chlewnej. Rowniez
warto$ci podane przez
prowadzacych proces czgsciowej nitryfikacji, sa wysokie i wynosza odpowiednio 95%,
98,9%, 99%. Kolisch 1 Rolfs, (2000) prowadzac proces pelnej nitryfikacji, otrzymali
efektywnos¢ usuwania NH4-N wynoszaca odpowiednio 91,8%. Natomiast Bartroli 1 wsp.
(2013), prowadzac ten sam proces otrzymali efektywno$¢ wynoszacg 95-98%.

Porownujac wyniki wlasne otrzymane w serii pilotowej mozna stwierdzi¢, ze sa one

zblizone do wynikow prezentowanych przez innych autorow. Fux 1 wsp. (2004) otrzymali
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efektywnos¢ wynoszaca 85-90%. Roéwniez ) podaje efektywnos¢

wynoszaca 90%. Natomiast prowadzac badania w reaktorze SBR w
skali pilotowej osiggneli efektywnosci usuwania NHs-N 50-99%. Rodriguez 1 wsp. (2011)
otrzymali efektywno$¢ usuwania NH4-N na poziomie 71%. Najwyzsza efektywnos$¢ usuwania

NH4-N (94-98,3%) osiagneli Wei 1 wsp. (2012).

Tabela 5.5. Poréwnanie efektywnos$ci usuwania NH4-N uzyskanych w badaniach wlasnych do warto$ci
prezentowanych w literaturze w reaktorach SBR

Autor Efektywnos¢ Proces Uwagi
usuwania NH,-N
[%]
Badania wtasne >96 Nitryfikacja Laboratoryjny reaktor SBR
Badania wtasne 99-100 Nitryfikacja Laboratoryjny reaktor SBR
Badania wtasne 81-100 Nitryfikacja Pilotowy reaktor SBR w OS
Wschod
Badania wlasne 78-100 Nitryfikacja Pilotowy reaktor SBR w OS w
Stupsku

Guo i wsp. (2009) 95 Czgsciowa Reaktor laboratoryjny SBR

nitryfikacja
Hill i Khan (2008) 99 Czgsciowa Reaktor laboratoryjny SBR

nitryfikacja
Jia i wsp. (2013) 98,9 Czgsciowa Reaktor laboratoryjny SBR

nitryfikacja
Obaja i wsp. (2005) 99 Nitryfikacja Reaktor laboratoryjny SBR
Kolisch i Rolfs (2000) 99 Nitryfikacja Reaktor laboratoryjny SBR
Kargi i Uygur (2003) 68 Nitryfikacja Reaktor laboratoryjny SBR
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Fux 1 wsp. (2004) 85-90 Nitryfikacja Reaktor SBR w skali technicznej
Gustavsson 1 wsp. 90 Czgsciowa Reaktor SBR w skali technicznej
(2008) nitryfikacja
Sperandio i wsp. (2008) 50-99 Nitryfikacja Reaktor SBR w skali pilotowe;j
Wei i wsp. (2012) 94-98,3 Nitryfikacja Reaktor SBR w skali pilotowe;j
Rodriguez i wsp. (2011) 71 Nitryfikacja Reaktor SBR w skali pilotowej

Tabela 5.6 przedstawia efektywno$¢ usuwania azotu ogoélnego (Nog) uzyskana w
badaniach wlasnych w poréwnaniu do innych badan, ktérych wyniki zaprezentowano w
literaturze. Efektywno$¢ usuwania N,, byta wysoka i wyniosta odpowiednio ponad 86% w
badaniach laboratoryjnych, 53-92% (w Stupsku) i 86% (w Gdansku). W literaturze mozna
znalez¢ wyzsze wartoSci efektywnosci usuwania N, na poziomie 90-95% (Fux 1 wsp., 2006;
Arnold 1 wsp., 2000; Gali 1 wsp., 2006a; Jun 1 wsp., 2004; Peng 1 Zhu 2006). Podobng
efektywno$¢ usuwania No, do wynikéw otrzymanych w Stupsku (53-97%) podaja Chae i
wsp. (2004). Otrzymane wyniki wskazuja, iz prowadzac proces nitryfikacji—denitryfikacji w
reaktorze SBR, stosujac odpowiednie dawki odciekéw 1 odpowiedni czas adaptacji, mozna

uzyskac¢ bardzo wysoka efektywnos¢ usuwania NH4-N, NO3-N 1 Ng.

172



Dyskusja uzyskanych wynikow

Tabela 5.6. Porownanie efektywnosci usuwania N,, uzyskane w badaniach wtasnych do wartosci
prezentowanych w literaturze w reaktorach SBR

Autor Efektywnos$¢ Proces Uwagi
usuwania N,
[%o]
Badania wlasne >86 Nitryfikacja/denitryfikacja Reaktor laboratoryjny SBR 7 etanolem
Badania wlasne >86 Nitryfikacja/denitryfikacja Reaktor laboratoryjny SBR, 7z olejem
Suzlowym
Badania wlasne 86 Nitryfikacja/denitryfikacja  Reaktor pilotowy na OS Wschod
Badania wlasne 53-92 Nitryfikacja/denitryfikacja Reaktor pilotowy na OS w Stupsku
Fux i wsp. (20006) 93 Nitrytacja /denitrytacja Reaktor laboratoryjny SBR
Gali 1 wsp. (2008) >95 Nitrytacja/denitrytacja Reaktor laboratoryjny SBR
Jia i wsp. (2013) 92,5 Symultaniczna Reaktor laboratoryjny SBR
nitryfikacja denitryfikacja
Fux 1 wsp. 2006 93 Nitrytacja/denitrytacja Reaktor laboratoryjny SBR
Gali i wsp. 2006 a 95 SHARON/Denitryfikacja  Reaktor laboratoryjny SBR
Arnold 1 wsp. 2000 90 Nitrytacja/denitrytacja Reaktor laboratoryjny SBR
Obaja i wsp. 99,9 Nitrytacja/denitrytacja Reaktor laboratoryjny SBR
Chae i wsp. 2004 53-97 Nitrytacja/denitrytacja Reaktor laboratoryjny BNR
Jun i wsp. 2004 93 Nitrytacja/denitrytacja Reaktor pilotowy SBR
Peng i Zhu 2006 >95 Nitrytacja/denitrytacja Reaktor SBR w petnej skali
Puig i wsp. 2007 96 Nitrytacja/denitrytacja Reaktor pilotowy SBR
Wei i wsp. 2012 18,6-53,5 Nitrytacja/denitrytacja Reaktor pilotowy SBR
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6.0. Wnioski

1. Olej fuzlowy moze by¢ praktyczng alternatywa dla produktéw komercyjnych (etanol,
metanol, kwas octowy) wykorzystywanych jako zewngtrzne zrodto wegla organicznego
dla wspomagania procesu denitryfikacji.

2. Olej fuzlowy charakteryzuje si¢ wysokim stezeniem zwigzkéw organicznych
wyrazonych w ChZT (1 700 000 g/m®), wysoka zawarto$cia frakcji tatwo rozkladalnej
oraz wysokim stosunkiem ChZT/N. Badania chromatograficzne (z 10 probek)
wykazaly, ze gtownym skladnikiem oleju fuzlowego jest 2-metylo-1-butanol (40%
sktadu), a innymi istotnymi sktadnikami sa miedzy innymi 2-metylo-1-propanol, 3-
metylo-1-butanol i etanol.

3. Badania wplywu azotyndéw na proces nitryfikacji, denitryfikacji, wykazaty ze dodatek
azotynow (w postaci azotynu sodu NaNO;) w ilosci 10 mg NaNO,, nie wpynat na
szybko$¢ procesu denitryfikacji (NUR) mierzong spadkiem azotanow w fazie
denitryfikacji. Natomiast szybkos¢ konwencjonalnego procesu nitryfikacji mierzonego
jako szybko$¢ NPR byla wyzsz bez dodatku NaNO,. Dodatek NO,-N zwigksza
szybkos¢ procesu NPR zgodnie z rownaniem Monoda

4. Wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR w warunkach
laboratoryjnych podczas badah adaptacji osadu do odciekow i1 zwengtrznego Zrodia
wegla z zastosowaniem oleju fuzlowego sa zblizone do wynikow z etanolem.
Maksymalna szybkos¢ NUR uzyskana dla etanolu i oleju fuzlowego zostata osiagnigta
w 36 dobie badan w 4 serii pomiarowej 1 wyniosta odpowiednio 20,6 mg N/(g smo-h)
dla etanolu oraz 15,3 mg N/(g smo-h) dla oleju fuzlowego.

5. Dla poprawy szybkosci konwecjonalnego procesu szybkosci denitryfikacji (NUR)
konieczny jest okres adaptacji osadu do odciekéw i1 zewnetrznego zrddla wegla
wynoszacy 15-20 dob w celu uzyskania co najmniej 90% maksymalnej szybkosci NUR.

6. Efektywno$¢ usuwania NO3-N w warunkach laboratoryjnych w fazie denitryfikacji jest
podobna 1 wynosi ponad 97% zarowno w przypadku zastosowania etanolu jak i oleju
fuzlowego.

7. Badania wykazaly iz najkorzystniejszy stosunek zewngtrznego Zrodta wegla w postaci
etanolu oraz oleju fuzlowego (ChZT/N) przy rozruchu reaktora wynosit bedzie 6:1 g
O,/g N.

8. Olej fuzlowy jest znacznie tanszym zrodlem wegla niz produkty komercyjne. Stosujac

go mozna zmniejszy¢ koszty usuwania azotu ponad 5-krotnie w stosunku do metanolu.
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Rysunek 1.1. Ogdlny podziat procesow bioaugmentacji i usuwania azotu w ciggu bocznym
oczyszczania sciekow

Rysunek 2.1. Frakcjonowanie azotu organicznego w zalezno$ci od wielkoSci czastek, w ktorych
wystepuje
Rysunek 2.2. Przemiany zwigzkéw azotu w Sciekach w klasycznych uktadach oczyszczania

Rysunek 2.3. Schemat technologiczny gospodarki osadowej dla duzej oczyszczalni komunalnej na
przyktadzie oczyszczalni $§ciekéw Wschod w Gdansku

Rysunek 2.4. Schemat utleniania amoniaku przez bakteri¢ AOB i produkcji N,O
Rysunek 2.5. Poréwnanie krzywej Arrenhiusa z krzywa Ratkowsky’ego
Rysunek 2.6. Wptyw pH na szybkos$¢ nitrytacji i nitratacji

Rysunek 2.7. Zalezno$¢ stezenia wolnego amoniaku (a) i wolnego kwasu azotawego (b) od
temperatury i odczynu pH

Rysunek 2.8. Wptyw kwasu azotawego i wolnego amoniaku na proces nitryfikacji
Rysunek 2.9. Podziat zewnetrznych zrodet wegla
Rysunek 2.10. Schemat technologiczny procesu PANDA

Rysunek 2.11. Schematy technologiczne wybranych uktadéw wykorzystujacych proces
bioaugumentacji i oczyszczania odciekow

Rysunek 2.12. Schemat biaugumentacji zewnetrznej InNitri i procesu kasakowego
Rysunek 2.13. Schemat technologiczny biologicznego reaktora sekwencyjnego — SBR
Rysunek 2.14. Schemat reaktora MBR stuzacy do oczyszczania odciekow

Rysunek 3.1. Zestaw laboratoryjny o pojemnosci 4 dm’ stuzacy do pomiaru szybkosci
biochemicznych procesdow oczyszczania $ciekow metoda osadu czynnego: (a) schemat, (b)
widok rzeczywisty

Rysunek 3.2. Zestaw laboratoryjny z dwoma reaktorami SBR o pojemnosci 10 dm’: (a) schemat, (b)
widok rzeczywisty

Rysunek 3.3. Pilotowy reaktor SBR zlokalizowany w oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku: (a)
schemat uktadu, (b) widok rzeczywisty

Rysunek 3.4. Reaktor pilotowy SBR zlokalizowany w oczyszczalni $ciekow Shupsk o pojemnosci 6 m’®
: (a) schemat technologiczny, (b) widok rzeczywisty

Rysunek 4.1. Zmiennos$¢ stezenia zawiesiny ogodlnej i organicznej w badanych probkach odciekow
pochodzacych z oczyszczalni sciekow Wschod w Gdansku

Rysunek 4.2. Zmienno$¢ stezenia azotu ogdlnego z podziatem na poszczegdlne frakcje (rozpuszczong
i koloidalng oraz zawiesinowa) w odciekach pochodzacych z oczyszczalni §ciekow Wschod w
Gdansku

Rysunek 4.3. Zmienno$¢ stezenia azotu organicznego i azotu nieorganicznego podczas badan
odciekow pochodzacych z oczyszczalni scickow Wschod w Gdansku

Rysunek 4.4. Zmienno$¢ stg¢zenia réznych form azotu nieorganicznego w odciekach pochodzacych z
oczyszczalni $cickow Wschod w Gdansku w latach 2010-2012: (a) azot amonowy, (b) azot
azotanowy, ¢) azot azotynowy
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Rysunek 4.5. Zmienno$¢ stezenia zwigzkow organicznych wyrazonych w ChZT z podzialem na
frakcje rozpuszczong i koloidalng oraz frakcje zawiesinowa w odciekach pochodzacych
z oczyszczalni sciekow Wschod w Gdansku w latach 2010-2012

Rysunek 4.6. Zmienno$¢ stgzenia poszczegdlnych form fosforu w trakcie badan odciekow
pochodzacych z oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku w latach 2010-2012: (a) fosfor
ogo6lny, (b) fosfor fosforanowy

Rysunek 4.7. Zmienno$¢ zasadowos$ci odciekéw pochodzacych z oczyszczalni $ciekow Wschod
w Gdansku w latach 2010-2011

Rysunek 4.8. Zmienno$¢ stezenia zawiesiny ogolnej i zawiesiny organicznej w odciekach
pochodzacych z oczyszczalni sciekow w Stupsku.

Rysunek 4.9. Zmienno$¢ stezenia azotu ogdlnego z podziatem na frakcj¢ rozpuszczong i koloidalng
oraz frakcje zawiesinowag w badanych prébkach odciekow pochodzacych z oczyszczalni
sciekow w Stupsku.

Rysunek 4.10. Zmiennos¢ stezenia Ny, 1 Nyor podczas badan odciekéw pochodzacych z oczyszczalni
sciekow w Shupsku

Rysunek 4.11. Zmienno$¢ stezenia roznych form azotu nieorganicznego w odciekach pochodzacych z
oczyszczalni $ciekdw w Stupsku: (a) azot amonowy, (b) azot azotanowy, (c) azot azotynowy

Rysunek 4.12. Zmienno$¢ stezenia poszczegoélnych frakcji zwiazkow organicznych wyrazonych w
ChZT w odciekach pochodzacych z oczyszczalni §ciekoéw w Stupsku

Rysunek 4.13. Zmienno$¢ stezenia poszczegdlnych form fosforu w trakcie badan odciekow
pochodzacych z oczyszczalni $ciekow w Stupsku: (a) fosfor ogolny frakcja rozpuszczona i
koloidalna oraz frakcja zawiesinowa, (b) fosfor fosforanowy

Rysunek 4.14. Zmienno$¢ stezenia zawiesiny ogolnej i organicznej w odciekach pochodzacych
z oczyszczalni §ciekow Debogorze w Gdyni

Rysunek 4.15. Zmiennos$¢ stezenia azotu ogdlnego frakcji rozpuszczonej i koloidalnej oraz frakcji
koloidalnej w badanych probkach odciekéw pochodzacych z oczyszczalni §ciekow Debogorze
w Gdyni

Rysunek 4.16. Zmienno$¢ stezenia azotu organicznego i nieorganicznego podczas badan odciekow
pochodzacych z oczyszczalni $ciekow Debogorze w Gdyni

Rysunek 4.17. Zmienno$¢ stezenia roznych form azotu nieorganicznego w odciekach pochodzacych z
oczyszczalni $ciekow Dgbogorze w Gdyni: (a) azot amonowy, (b) azot azotanowy, (¢) azot
azotynowy

Rysunek 4.18. Zmienno$¢ stezenia poszczeg6dlnych frakcji zwigzkdéw organicznych wyrazonych w
ChZT w odciekach pochodzacych z oczyszczalni Sciekow Debogorze w Gdyni

Rysunek 4.19. Zmienno$¢ stezenia poszczegdlnych form fosforu w trakcie badan odciekow
pochodzacych z oczyszczalni $ciekow Dgbogorze w Gdyni: (a) fosfor ogolny, (b) fosfor
fosforanowy

Rysunek 4.20. Szybkosci denitryfikacji (NUR) i nitryfikacji (AUR i NPR) w trakcie badan
laboratoryjnych z odciekami pochodzagcymi z oczyszczalni Degbogérze w Gdyni oraz
oczyszczalni $ciekoéw Wschod w Gdansku (a) pomiar szybkosci denitryfikacji NUR, (b)
pomiar szybkosci nitryfikacji AUR, NPR

Rysunek 4.21. Przyktadowe wyniki pomiaréw denitryfikacji NUR w trakcie badan wptywu azotyndéw
na proces nitryfikacji, denitryfikacji: a) odcieki pochodzace z oczyszczalni Dg¢bogorze w
Gdyni bez dodatku NaNO, b) odcieki pochodzace z oczyszczalni Debogorze w Gdyni z
dodatkiem NaNO, c¢) odcieki pochodzace z oczyszczalni Wschod w Gdansku bez dodatku
NaNO, d) odcieki pochodzace z oczyszczalni Wschod w Gdansku z dodatkiem NaNO,
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Rysunek 4.22. Przyktadowe wyniki pomiaréw szybkos$ci nitryfikacji AUR i NPR w trakcie badan
wplywu azotyndow na proces nitryfikacji, denitryfikacji a) odcieki pochodzace z oczyszczalni
Debogoérze w Gdyni bez dodatku NaNO, b) odcieki pochodzace z oczyszczalni Debogorze w
Gdyni z dodatkiem NaNO, c) odcieki pochodzace z oczyszczalni Wschod w Gdansku bez
dodatku NaNO, d) odcieki pochodzace z oczyszczalni Wschoéd w Gdansku z dodatkiem
NaNOz

Rysunek 4.23. Przykladowe wyniki stgzenia NH4-N, NO,-N oraz FA w trakcie badan wptywu
azotynow na proces nitryfikacji — denitryfikacji a) reaktor bez dodatku NaNO, b) reaktor z
dodatkiem NaNO,

Rysunek 4.24. Zmiennos¢ stezen réznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekéw i etanolu
w laboratoryjnym reaktorze SBR(V= 4 dm’), w trakcie trzeciej serii pomiarowej (a) poczatek
fazy nitryfikacji, (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji

Rysunek 4.25. Zmiennos$¢ stezenia NH4-N i1 FA w trakcie badan adaptacji osadu do odciekdéw i etanolu
w trakcie trzeciej serii pomiarowej, (a) 3 doba testu, (b) 16 doba testu

Rysunek 4.26. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w laboratoryjnym reaktorze SBR o
pojemnosci 4 dm® w trakcie trzeciej serii pomiarowej, (a) szybkosci nitryfikacji (AUR i NPR),
(b) szybkos¢ denitryfikacji (NUR)

Rysunek 4.27. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji AUR, NPR w
trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i etanolu w laboratoryjnym reaktorze SBR o
pojemnosci 4 dm’ ,w trzeciej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stgzenie osadu 3,0 kg
smo/m’ (a) 7 doba, (b) 18 doba, (c) 21 doba, (d) 26 doba

Rysunek 4.28. Przykladowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz
zmienno$¢ odczynu pH i potencjalu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
etanolu trakcie badan w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’, w trzeciej serii
pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m” (a) 7 doba, (b) 18 doba

Rysunek 4.29. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz
zmienno$¢ odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
etanolu trakcie badan w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’, w trzeciej serii
pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m” (¢) 21 doba, (d) 26 doba

Rysunek 4.30. Zmienno$¢ stezen réznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekdw i etanolu
w reaktorze laboratoryjnym o pojemnos$ci 4 dm’, w trakcie czwartej serii pomiarowej: (a)
poczatek fazy nitryfikacji (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji

Rysunek 4.31. Zmiennos$¢ stgzenia NH,4-N i FA w trakcie badan adaptacji osadu do odciekdw i etanolu
w trakcie czwartej serii pomiarowej, (a) 8 doba badan, (b) 29 doba badan

Rysunek 4.32. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji — denitryfikacji w trakcie badan w reaktorze
laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm® w czwartej serii pomiarowej, (a) zmiany szybkosci
nitryfikacji AUR i NPR, (b) zmiany szybkosci nitryfikacji NUR

Rysunek 4.33. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji AUR, NPR w
trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i etanolu w reaktorze laboratoryjnym SBR o
pojemnosci 4 dm’,w czwartej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg
smo/m’ (a) 4 doba, (b) 22 doba, (c) 29 doba, (d) 36 doba

Rysunek 4.34. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz
zmienno$¢ odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
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etanolu w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm’,w czwartej serii pomiarowej,
temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m’ a) 4 doba, b) 22 doba

Rysunek 4.35. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz
zmienno$¢ odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
etanolu w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemno$ci 4 dm’,w czwarej serii pomiarowej,
temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m’ a) 29 doba, b) 36 doba

Rysunek 4.36. Zmienno$¢ stgzen roznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekow i oleju
fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemmnosci 4 dm’, w trakcie trzeciej serii
pomiarowej (a) poczatek fazy nitryfikacji (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy
denitryfikacji

Rysunek 4.37. Zmienno$¢ stezenia NH,-N 1 FA w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i oleju
fuzlowego w trakcie trzeciej serii pomiarowej, (a) 8 doba testu, (b) 22 doba testu

Rysunek 4.38. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w trakcie badan w reaktorze
laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm® w trzeciej serii pomiarowej, (a) zmiany szybkosci
nitryfikacji AUR,NPR, (b) zmiany szybkosci nitryfikacji NUR

Rysunek 4.39. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkos$ci nitryfikacji AUR, NPR w
trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR
o pojemnosci 4 dm’, w trzeciej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg
smo/m’ (a) 7 doba, (b) 18 doba, (c) 21 doba, (d) 26 doba

Rysunek 4.40. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz
zmienno$¢ odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm’, w trzeciej serii
pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m” (a) 7 doba, (b) 18 doba

Rysunek 4.41. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz
zmienno$¢ odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm’, w trzeciej serii
pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m’ (a) 21 doba, (b) 26 doba

Rysunek 4.42. Zmienno$¢ stezen roznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekow i oleju
fuzlowego w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’, w trakcie czwartej serii
pomiarowej (a) poczatek fazy nitryfikacji (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy
denitryfikacji

Rysunek 4.43. Zmienno$¢ stgzenia NH4-N 1 FA w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i oleju
fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 4 dm’, w czwartej serii
pomiarowej, (a) 8 doba testu, (b) w 22 doba testu

Rysunek 4.44. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w trakcie badan laboratoryjnych w
laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm® w czwartej serii pomiarowej, (a) zmiany
szybkosci nitryfikacji AUR,NPR, (b) zmiany szybkosci nitryfikacji NUR

Rysunek 4.45. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci nitryfikacji AUR, NPR w
trakcie badan adaptacji osadu do odciekow 1 oleju fuzlowego w laboratoryjnym reaktorze SBR
o pojemnosci 4 dm’,w czwartej serii pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg
smo/m’ (a) 4 doba, (b) 22 doba, (c) 29 doba, (d) 36 doba

Rysunek 4.46. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz
zmienno$¢ odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’, w czwartej serii
pomiarowej, temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m® (a) 4 doba, (b) 22 doba
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Rysunek 4.47. Przyktadowe wyniki konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji NUR oraz
zmienno$¢ odczynu pH i potencjatu redox w trakcie badan adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 4 dm’, w 4 serii pomiarowej,
temperatura 25°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m” (a) 29 doba, (b) 36 doba

Rysunek 4.48. Zmienno$¢ réznych form azotu podczas badan adaptacji osadu do odciekow i oleju
fuzlowego w trakcie badan w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 10 dm’, a)
poczatek fazy nitryfikacji b) koniec fazy nitryfikacji, ¢) koniec fazy denitryfikacji

Rysunek 4.49. Zmienno$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w trakcie badan laboratoryjnych w
reaktorze SBR o pojemnosci 10 dm’, (a) zmiany szybkosci nitryfikacji AUR,NPR, (b) zmiany
szybkosci denitryfikacji NUR

Rysunek 4.50. Przyktadowe wyniki szybkosci nitryfikacji AUR i NPR w trakcie badan adaptacji
osadu do odciekow i oleju fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 10 dm’,
temperatura 20°C, (a) 1 doba, (b) 5 doba, (c) 9 doba, (d) 22 doba

Rysunek 4.51. Przyktadowe wyniki szybkosci denitryfikacji NUR w trakcie badan adaptacji osadu do
odciekéw i oleju fuzlowego w reaktorze laboratoryjnym SBR o pojemnosci 10 dm’,
temperatura 20°C: (a) 1 doba, (b) 5 doba, (c) 9 doba, (d) 22 doba

Rysunek 4.52. Zmienno$¢ stezen réznych form azotu podczas badan adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w pilotowym reaktorze SBR w oczyszczalni §cieckow Wschod w Gdansku, w
trakcie pierwszej serii pomiarowej (a) poczatek fazy nitryfikacji, (b) koniec fazy nitryfikacji,
(c) koniec fazy denitryfikacji

Rysunek 4.53. Zmienno$¢ szybkos$ci nitryfikacji 1 denitryfikacji w trakcie badan pilotowych w
reaktorze SBR w oczyszczalni $ciekow Wschdd w Gdansku, w pierwszej serii pomiarowe;j, (a)
zmiany szybkosci nitryfikacji AUR i NPR, (b) zmiany szybkosci denitryfikacji NUR, NPR

Rysunek 4.54. Przyktadowe wyniki szybkosci denitryfikacji AUR i NPR w trakcie badan adaptacji
osadu do odciekow i oleju fuzlowego w pilotowym reaktorze SBR w oczyszczalni Sciekdw
Wschod w Gdansku w pierwszej serii pomiarowej (a) 1 doba T=17°C, stezenie osadu 5,7 kg
smo/m’, (b) adaptacja osadu 12 doba T=18°C, stezenie osadu 6,8 kg smo/m’, (c) 18 doba ,
T=18°C, stezenie osadu 9,3 kg smo/m’, (d) 26 doba T=17°C, stezenie osadu 8,3 kg smo/m’

Rysunek 4.55. Przyktadowe wyniki szybkosci denitryfikacji NUR w trakcie badan adaptacji osadu do
odciekow 1 oleju fuzlowego w reaktorze pilotowym w oczyszczalni §cieckow w Wschod w
Gdansku w pierwszej serii pomiarowej: (a) 1 doba T=17°C, stezenie osadu 5,7 kg smo/m’, (b)
adaptacja osadu 12 doba T=18°C, stezenie osadu 6,8 kg smo/m’, (c) 18 doba , T=18°C,
stezenie osadu 9,3 kg smo/m’, (d) 26 doba T=17°C, stezenie osadu 8,3 kg smo/m’

Rysunek 4.56. Zmienno$¢ stezen roéznych form azotu podczas badan adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w pilotowym reaktorze SBR mieszczacym si¢ w oczyszczalni §ciekow
Wschod w Gdansku, w trakcie drugiej serii pomiarowej (a) poczatek fazy nitryfikacji, (b)
koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy denitryfikacji

Rysunek 4.57. Zmienno$¢ szybkos$ci nitryfikacji i denitryfikacji w reaktorze pilotowym SBR w
oczyszczalni $ciekow Wschod w Gdansku, w drugiej serii pomiarowej, (a) zmiany szybkosci
nitryfikacji AUR i NPR, (b) zmiany szybkosci denitryfikacji NUR, NPR

Rysunek 4.58. Przyktadowe wyniki szybkosci nitryfikacji AUR i NPR w trakcie badan adaptacji
osadu do odciekow i oleju fuzlowego w reaktorze pilotowym SBR w oczyszczalni $ciekow
Wschod w Gdansku w drugiej serii pomiarowej (a) 1 doba T=19°C, stezenie osadu 8,1 kg
smo/m’, (b) adaptacja osadu 15 doba T=21°C, stezenie osadu 8,1 kg smo/m’, (c) adaptacja
osadu 50 doba, T=21°C, stezenie osadu 10,6 kg smo/m’, (d) adaptacja osadu 92 doba T=19°C,
Stezenie osadu 11,9 kg smo/m’

Rysunek 4.59. Przyktadowe wyniki szybkosci denitryfikacji (NUR) w trakcie badan adaptacji osadu
do odciekéw 1 oleju fuzlowego w pilotowym reaktorze SBR w oczyszczalni $cickow Wschod
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w Gdansku, w drugiej serii pomiarowej: (a) 1 doba T=19°C, stezenie osadu 8,1 kg smo/m”, (b)
adaptacja osadu 15 doba T=21°C, stezenie osadu 8,1 kg smo/m’, (c) adaptacja osadu 50 doba,
T=21°C, stezenie osadu 10,6 kg smo/m’, (d) adaptacja osadu 92 doba T=19°C, stezenie osadu
11,9 kg smo/m’

Rysunek 4.60. Zmiennos$¢ roznych form azotu podczas adaptacji osadu do odciekow i zewngetrznego
zrodta wegla w trakcie badan w pilotowym reaktorze SBR mieszczacym si¢ w oczyszczalni
sciekow w Stupsku (a) poczatek fazy nitryfikacji, (b) koniec fazy nitryfikacji, (c) koniec fazy
denitryfikacji

Rysunek 4.61. Zmiennos$¢ szybkosci nitryfikacji i denitryfikacji w trakcie badan reaktora pilotowego
SBR w oczyszczalni $ciekow w Stupsku, (a) zmiany szybko$ci nitryfikacji AUR i NPR, (b)
zmiany szybkosci denitryfikacji NUR, NPR

Rysunek 4.62. Przyktadowe wyniki szybkosci denitryfikacji AUR i NPR w trakcie badan adaptacji
osadu do odciekow i olejow fuzlowych w pilotowym reaktorze SBR w oczyszczalni $ciekow
w Stupsku (a) 30 dzien T=16°C, stezenie osadu 3,3 kg smo/m’, (b) adaptacja osadu 44 dzien
T=12°C, stezenie osadu 3,0 kg smo/m’, (¢) adaptacja osadu dzien 58 T=22°C, stezenie osadu
3,0 kg smo/m’, (d) adaptacja osadu 72 dzien T=22°C, Stezenie osadu 3,9 kg smo/m’

Rysunek 4.63. Przyktadowe wyniki szybkosci denitryfikacji NUR w trakcie badan adaptacji osadu do
odciekow i olejow fuzlowych w reaktorze pilotowym w oczyszczalni §ciekow w Sthupsku, (a)
30 dzien T=16°C, stezenie osadu 3,3 kg smo/m’, (b) adaptacja osadu 44 dzien T=12°C,
stezenie osadu 3,0 kg smo/m’, (¢) adaptacja osadu dzien 58 T=22°C, stezenie osadu 3,0 kg
smo/m’, (d) adaptacja osadu 72 dzien T=22°C, Stezenie osadu 3,9 kg smo/m’
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Tabela 2.1. Formy azotu w $ciekach surowych doptywajacych do komunalnych oczyszczalni §ciekow
w roznych krajach

Tabela 2.2. Charakterystyka odciekow z odwadniania osadéw poddanych procesowi fermentacji
metanowe;j

Tabela 2.3. Typowe wartosci wspotczynnikéw kinetycznych i stechiometrycznych dla bakterii
nitryfikacyjnych

Tabela 2.4. Szybkos$¢ wzrostu bakterii nitryfikacyjnych

Tabela 2.5. Wartosci wspotczynnika korekcji temperatury Arrenhiusa (0) w procesie nitryfikacji
przedstawione przez réznych autorow

Tabela 2.6. Wyniki pomiaréw konwencjonalnego pomiaru szybkos$ci nitryfikacji uzyskane przez
ro6znych autorow

Tabela 2.7. Réwnania stechiometryczne opisujace proces denitryfikacji dla roznych zwigzkow
organicznych

Tabela 2.8. Wartosci wspotczynnika korekceji temperatury Arrenhiusa 6 dla procesu denitryfikacji

Tabela 2.9. Wyniki pomiaréw konwencjonalnego pomiaru szybkosci denitryfikacji z roznymi
zrodtami wegla uzyskane przez réznych autorow

Tabela 2.10. Charakterystyka nowych technologi stosowanych do oczyszczania odciekow w
poréwnaniu do konwencjoanalnego procesu nitryfikacji, denitryfikacji

Tabela 2.11. Rodzaje zt6z i typy reaktoroéw, ktore je wykorzystuja do oczyszczania Sciekdw o
wysokich fadunkach azotu

Tabela 2.12. Efektywno$¢ usuwania azotu dla réznych procesow zachodzacych w reaktorze SBR

Tabela 3.1. Podstawowe parametry pracy oczyszczalni Wschod w Gdansku (dane opublikowane przez
SAUR Neptun Gdansk S.A. http://www.sng.com.pl/ )

Tabela 3.2. Podstawowe parametry pracy oczyszczalni Dgbogorze w Gdyni

Tabela 3.3. Parametry pracy reaktora laboratoryjnego SBR (V=4dm®) w trakcie badan laboratoryjnych
adaptacji osadu do odciekéw 1 zewnetrznego zrodta wegla pracujagcym w trybie rgcznym

Tabela 3.4. Parametry pracy reaktora laboratoryjnego SBR (V=10dm’) w trakcie badan
laboratoryjnych adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego

Tabela 3.5. Parametry pracy reaktora pilotowego SBR w oczyszczalni §ciekow Wschod w Gdansku
podczas badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego

Tabela 3.6. Parametry pracy reaktora pilotowego SBR w oczyszczalni $ciekow w Stupsku podczas
badan adaptacji osadu do odciekow i oleju fuzlowego

Tabela 4.1. Charakterystyka odciekow z procesow przerobki osadu pochodzacych z badanych
oczyszczalni w badanym okresie (2010-2012)

Tabela 4. 2. Parametry pracy reaktora laboratoryjnego SBR i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie
adaptacji osadu do odciekow i etanolu w trakcie trzeciej serii pomiarowej laboratoryjnej

Tabela 4.3. Parametry pracy reaktora i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do
odciekow i etanolu w trakcie czwartej serii pomiarowej

Tabela 4. 4. Parametry pracy reaktora i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do
odciekow 1 oleju fuzlowego w trakcie trzeciej serii pomiarowej laboratoryjne;j
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Tabela 4.5. Parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w trakcie czwartej serii pomiarowej laboratoryjnej

Tabela 4.6. Parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w trakcie badan w laboratoryjnym reaktorze SBR o pojemnosci 10 dm®

Tabela 4.7. Parametry pracy i efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekéw i
oleju fuzlowego w trakcie pierwszej serii pomiarowej w pilotowym reaktorze SBR w
oczyszczalni $ciekdéw Wschod w Gdansku

Tabela 4.8. Parametry pracy efektywno$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w trakcie drugiej serii pomiarowej w pilotowym reaktorze SBR mieszczacym
sie¢ w oczyszczalni §ciekow Wschod w Gdansku

Tabela 4.9. Parametry pracy i efektywnos$¢ usuwania azotu w trakcie adaptacji osadu do odciekow i
oleju fuzlowego w trakcie badan w pilotowym SBR mieszczacym si¢ w oczyszczalni Sciekdw
Stupsku

Tabela 5.1 Zestawienie szybkosci konwencjonalnego procesu denitryfikacji uzyskanych w badaniach
laboratoryjnych i pilotowych

Tabela 5.2 Poréwnanie kosztow zastosowania oleju fulowego, etanolu i metanolu do oczyszczania
odciekow z badanych oczyszczalni

Tabela 5.3. Zestawienie szybkosci konwencjonalnego procesu nitryfikacji AUR, NPR uzyskanych w
badaniach laboratoryjnych i pilotowych

Tabela 5.4. Poréwnanie efektywnosci usuwania NO;-N uzyskanych w badaniach wlasnych do
warto$ci prezentowanych w literaturze w reaktorach SBR

Tabela 5.5. poréwnanie efektywnosci usuwania NHy-N uzyskane w badaniach wtasnych do wartosci
prezentowanych w literaturze w reaktorach SBR

Tabela 5.6. poréwnanie efektywnosci usuwania N,, uzyskane w badaniach wlasnych do wartosci
prezentowanych w literaturze w reaktorach SBR
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AUR -konwencjonalny pomiar szybko$ci nitryfikacji mierzony ze wzgledu na
szybkos$¢ zuzycia azotu amonowego [mg N/g smo-h]

AMO -monoksygeneza amoniaku

BZT; -stezenie zwigzkow organicznych wyrazonych w BZTs [g O,/m’]

C -stgzenie wegla organicznego [g O,/m’]

ChzZT -stezenie zwigzkow organicznych wyrazonych w ChZT [g O,/m’]

FA -stezenie wolnego amoniaku [g N/m’]

FNA -stezenie wolnego kwasu azotawego [g N/m’]

HAO -oksydoreduktaze hydroksyloaminy

Ky -stata nasycenia dla NH,;-N [g N/ m3]

Kno3 -stala nasycenia dla azotu azotanowego [g N/m’]

Kno2 -stala nasycenia dla azotu azotynowego [g N/m’]

Ko.a0B -stata nasycenia dla tlenu rozpuszczonego [g Oz/dm3]

Kon -stala nasycenia dla tlenu rozpuszczonego [mg O,/dm’]

Koxnos -stata nasycenia dla tlenu rozpuszczonego [g Oz/dm3]

K -stata nasycenia dla zewngtrznego zrodta wegla (substancji organicznych) w procesie
denitryfikacji [g O, /m’]

N -stezenie zwiazkow azotu [g N/m’]

N,O -stezenie podtlenku azotu

N, -stezenie azotu gazowego

N,OR -reduktaza podtlenku azotu

NH,OH -hydroksylamina

NH; -stezenie wolnego amoniaku [g N/m’]

NH4-N -stezenie azotu amonowego [g N/m’]

NO;-N -stezenie azotu azotanowego [g N/m’]

NO,-N -stezenie azotu azotynowego[g N/m’]

Nore -stezenie azotu organicznego [g N/m’]

Nrorg -stgzenie azotu nieorganicznego [g N/m’]

Nog -stezenie azotu ogdlnego [g N/m’]

NO -stezenie tlenku azotu

NOR -reduktaza azotynowa

NUR -konwencjonalny pomiar szybkos$ci denitryfikacji [mg N/g smo-h]

NPR -konwencjonalny pomiar szybkos$ci nitryfikacji mierzony ze wzglgdu na
szybkos$¢ przyrostu azotu azotanowego [mg N/g smo-h]

1DpN.NO3 - wspotczynnik korekcyjny dla warunkéw anoksycznych (w obecnosci NO3) [-]

NDpN.NO2 - wspotczynnik korekcyjny dla warunkéw anoksycznych (w obecnosci NO,) [-]
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I-Lmax, AOB
I-Lmax, NOB
HUN,40B/NOB

UpN,NO3-N

UpN,NO2-N

Hmax,H
O,

0

Pog
PO,-P
I'DN,NO2
I'DN,NO3
"pn,T
TDN,20
I'N,AOB
I'N,NOB
I'N,NH4-N
I'N,NO2-N
™nT
TnN,20
S
Snos
Snoz
So

Ss
Xaos
XnoB
XHNO3N
XHNO2N
Ya08

YNOB

Zaw og

Zaw org

-stata szybkosci wzrostu bakterii AOB [d]

-stata szybkosci wzrostu bakterii NOB [d']

-stala szybkosci przyrostu dla bakterii AOB i NOB [d']

-stata szybkosci przyrostu bakterii denitryfikacyjnych wykorzystujacych NO;-N
[g/m’*d]

-stata szybkosci przyrostu bakterii denitryfikacyjnych wykorzysujacych NO,-N
[g/m’*d]

- maksymalna szybkosci wzrostu bakterii denitryfikacyjnych [d™']

-stgzenie rozpuszczonego tlenu [g O,/m’]

-wspotczynnik korekeji temperatury Arrenhiusa

-stezenie fosforu ogdlnego [g P/m’]

-stezenie fosforu fosforanowego [g N/m’]

-szybko$¢ wzrostu bakterii denitryfikacyjnych wykorzystujacych NO,-N [g/m’-d]
-szybko$¢ wzrostu bakterii denitryfikacyjnych wykorzystujacych NOs-N [g/m’-d]
-szybkos¢ denitryfikacji w zaleznosci od temperatury, g N/(kg smo-h)
-szybkos¢ denitryfikacji w temperaturze 20°C, g N/(kg smo-h)

-szybkosci wzrostu bakterii AOB [g/m’-d]

-szybkosci wzrostu bakterii NOB [g/m’-d]

-szybkosci utleniania NH,4-N [g N/g smo-d]

-szybkosci utleniania NO,-N [g N/g smo-d]

-szybkos¢ nitryfikacji w zaleznosci od temperatury mg N/(g smo-h)

-szybko$¢ nitryfikacji w temperaturze 20°C, mg N/(g smo-h)

-stezenie NH4-N [g N /m’]

-stgzenie azotu azotanowego [g N/m’]

-stgzenie azotu azotynowego [g N/m’]

-stezenie tlenu rozpuszczonego [g O,/m’]

-stezenie substancji organicznych [g O,/m’]

-stgzenie biomasy bakterii AOB [g/m’]

-stgzenie biomasy bakterii NOB [g/m"’]

-stezenie bakterii denitryfikacyjnych wykorzystujacych NO;-N [g smo/m’]
-stezenie bakterii denitryfikacyjnych wykorzystujacych NO,-N [g smo/m”]
-wspolczynnik wydajno$ci wzrostu bakterii AOB [g O,/g N]

-wspolczynnik wydajno$ci wzrostu bakterii NOB [g O,/g N]

-stezenie zawiesiny ogolnej [g /m’]

-stezenie zawiesiny organicznej [g /m’]
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Spis skrotow

Spis skrotow
SHARON
PANDA
anammox
CANON
OLAND
DEMON
AUR
NUR
NPR
BAR
BABE
InNitri
SBR
MBR
RMBR
AnMBR
BF-MBR

MBBR

-Single Reactor System for High Ammonia Removal Over Nitrite Process
-Partial Augmented Nitritation Denitritation Alkalinity Recovery,
-Anaerobic Ammonium Oxidation

-Completely Autotrophic Nitrogen removal process Over Nitrite,
-Oxygen-Limited Autotrophic Nitrification-Denitrification
-DE-amMONnification

- ammonia utilization rate

- nitrate uptake rate

- nitrate production rate

- Bio-Augmentation Regeneration/Reaeration

- BioAugmentation Batch Enhanced

- Inexpensive Nitrification

- Sequencing Batch Reactors

- Membrane Bioreactor

- Rotating Membrane Bioreactor

- Anaerobic Membrane Bioreactor

- Biofilm-Membrane Bioreactor

- Moving Bed Biofilm Reaktor
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