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Symbole i skroty

ChZT — chemiczne zapotrzebowanie na tlen

BZTs — pieciodniowe biologiczne zapotrzebowanie na tlen

N — og — azot ogdlny

N — NHz —azot amonowy

P — og — fosfor ogdlny

LKT — lotne kwasy ttuszczowe

LCFA — dtugotancuchowe kwasy ttuszczowe

OWO — ogdlny wegiel organiczny

°C — stopnie Celsjusza

d —doba

m.o. — masa osadu

s.m.o. — sucha masa osadu

N - normalny

BAT — najlepsze dostepne technologie

DAF — flotacja rozpuszczonym powietrzem

SBR — sequencing batch reactor — reaktor biologiczny sekwencyjny
UASB — Upflow Anaerobic Sludge Blanket — reaktor z beztlenowym ztozem zawieszonym
HUASB — Hybrid Upflow Anaerobic Sludge Blanket — hybrydowy UASB w czesci z ksztattkami
Ca++ - jon wapnia

Mg** - jon magnezu

Na* - jon sodu

SRT — sludge retention time — czas zatrzymania osadu

HRT — hydraulic retention time — hydrauliczny czas zatrzymania
pum — mikron

meq/dm?3— gramoréwnowaznik na litr






Streszczenie

Gtéwnym celem pracy byto sprawdzenie jak scieki z ubojni wptywajg na metanogeneze w
reaktorze beztlenowym. Sprawdzono réwniez wptyw wczesniejszej hydrolizy na proces
beztlenowego oczyszczania Sciekdw. Dla okreslenia skutecznosci proceséw hydrolizy oraz
fermentacji metanowej postuzono sie wtasng, opracowang w tym celu metods,
wykorzystujgcg koagulacje, ktdra usuwa ze sciekdw znajdujace sie w osoczu krwi drobne
biatka przechodzace przez filtr w trakcie oznaczania frakcji rozpuszczonej $ciekow i
zwiekszajgce wynik ChZT rozpuszczonego o okoto 30%. Sprawdzono przebieg hydrolizy w
22°Ci 35°C. oraz dodatkowo dla obu temperatur sprawdzono proces przy podwyzszonym pH
do wartosci 9. Badania przeprowadzono przy 1, 2,3 i 5 dniowym czasie trwania procesu. Po
wybranych czasach zatrzymania wykonano badania potencjatu metanowego
zhydrolizowanych sciekdw korzystajac z urzadzenia AMPTS. Probka kontrolng byty scieki
poddane hydrolizie w temperaturze 22°C. Najwyzszg wartos¢ potencjatu metanogennego
uzyskano w probce po 5 dniowej hydrolizie w temperaturze 35C°C i prébce po 3 dniowej
hydrolizie w temperaturze 35°C i pH 9 uzyskujgc odpowiednio 0 34,8 % i 14% wiecej metanu
wzgledem prébki kontrolnej. Przydatnos$¢ wybranych wariantéwy hydrolizy sprawdzono
stosujac je jako proces wyprzedzajgcy fermentacje metanowg w systemach pracujgcych w
sposob ciagly, gdzie kontrole stanowit reaktor beztlenowy zasilany surowymi $ciekami.
Najlepsze usuniecie zanieczyszczen uzyskano w systemie pracujgcym z hydrolizg w
temperaturze 35°C i czasem zatrzymania 5 dni uzyskujgc redukcje ChZT na poziomie 75,7%.
W systemie pracujgcym z hydrolizg 3 dniowg prowadzong w temperaturze 35°C przy pH 9
redukcja ChZT wyniosta 65,5%. Redukcja w reaktorze kontrolnym wyniosta 73%.
Zaobserwowano negatywny wptyw podwyzszonego pH na zdolnosci redukujgce tadunek
zwigzkdw organicznych oraz na metanogeneze w reaktorze zasilanym sciekami po hydrolizie
w temperaturze 35°Ci pH 9. Najbardziej stabilng pracg charakteryzowat sie system z
hydrolizg 5 dniowg w temperaturze 35°C. W reaktorze zasilanym sciekami surowymi, w
zasilanym $ciekami po 5 dniowej hydrolizie oraz po 3 dniowej hydrolizie w pH 9 powstawato
odpowiednio 0,24, 0,24 i 0,2 | CH4 na g usunietego ChZT. Wdrozenie technologii w firmie EMI
bedzie sie skupiato na 1 stopniowym reaktorze beztlenowym bez hydrolizy. Nadal jednak
uktady z hydrolizerami bedg w zakresie zainteresowan firmy dla Sciekdw zawierajgcych

trudniej rozktadalne zwigzki organiczne.






1 Wprowadzenie

1.1 Przemyst miesny na Swiecie.

Wraz ze wzrostem gospodarczym na Swiecie rosnie produkcja miesa, ktéra w roku 2019
osiggneta poziom 337 min ton, podczas gdy w roku 2000 wynosita 234 min ton. Produkcja
miesna sktada sie z 35% produkcji miesa drobiowego, 33% trzody chlewnej, 20% bydfa oraz
12% pozostatych. Gtéwng trojke producentéw stanowig Chiny, Unia Europejska (EU) oraz
Stany Zjednoczone (USA) (FAO, Statistical Yearbook 2021). Wzrost produkcji o 44% w ciggu
niespetna 20 lat wymusza na cztowieku znalezienie bardziej wydajnych oraz mniej
obcigzajgcych srodowisko metod oczyszczania Sciekdw powstajgcych podczas wytwarzania
produktéw miesnych. Rolnictwo konsumuje 72% (FAO, United Nations Water, 2021) wody
stodkiej zuzywanej przez ludzkos$é, z czego okoto jednej trzeciej pochtania produkcja zwierzeca
(Mekonnen i Hoekstra, 2012). Przyktadowe srednie zuzycie wody dla wytworzenia réznego
rodzaju miesa przedstawiono w Tabeli 1.

Tabela 1. Srednie zuzycie wody podczas produkcji zwierzecej w m3/tone (Mekonnen i Hoekstra, 2012). Woda zielona dotyczy
wody opadowej, ktdra zasila uprawy zuzyte do produkcji zwierzecej i nie staje sig sptywem, woda niebieska dotyczy wody

powierzchniowej i podziemnej, ktdra jest utracona w wyniku produkcji zwierzecej, woda szara dotyczy swiezej wody

zanieczyszczonej podczas produkcji zwierzecej.

Produkcja zwierzeca Woda zielona Woda niebieska Woda szara Catkowite zuzycie
Wotowina 14 414 550 451 15 415
Owce 9913 522 76 10412
Trzoda chlewna 4 907 459 622 5988
Dréb 3545 313 467 4325

Najwiecej wody do produkcji zuzywane jest przy produkcji wotowiny lecz zanieczyszczonej
wody powstaje najwiecej przy produkcji trzody chlewnej. Ujete w Tabeli 1 ilosci wody
zuzywane sg w mieszanych hodowlach zaréwno tradycyjnych jak i przemystowych. Nalezy
jednak pamietad, ze wraz ze wzrostem produkcji miesnej coraz wiecej miesa jest pozyskiwane

z przemystowych hodowli, ktére generujg kilkukrotnie wiecej sciekdw niz tradycyjne hodowle.

Trzeba mieé rdwniez na uwadze, ze zwiekszajgce sie spozycie produktéw miesnych powoduje
wylesianie olbrzymich pofaci lasdw tropikalnych, ktore zamieniane sg na pastwiska lub na pola
uprawne do produkcji pasz. Nastepuje zamiana bogatych i zréznicowanych ekosystemow

w monokultury. Ogélnoswiatowy trend walki ze zmianami klimatu wymusi zmiany w hodowli
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zwierzecej oraz w oczyszczaniu Sciekdéw powstajgcych w tym przemysle. Unia Europejska
wdrazajgc pakiet ,Fit for 55” zaktada zmiany w polityce klimatycznej, energetycznej,
uzytkowaniu gruntéw, transportu oraz podatkdéw, ktére umozliwig redukcje emisji gazow
cieplarnianych netto o 55% do 2030 roku. Aby osiggna¢ powyzszy cel przemyst miesny bedzie
musiat pracowac nad ograniczeniem zuzycia wody, jej powtdrnym uzyciu oraz na produkgcji
biometanu stuzgcego do wytworzenia energii z powstajgcych w produkcji rolnej odpadéw oraz
Sciekow. Jest to mozliwe tylko dzieki zastosowaniu uktadéw beztlenowych, ktére sg w stanie
przeksztatci¢ bogate w zwigzki organiczne odpady oraz scieki w czyste zréwnowazone Zrddto
energii przy zminimalizowanych kosztach operacyjnych. Uzywajac nowoczesnych dalszych
metod oczyszczania sciekdw jesteSmy w stanie powtérnie wykorzysta¢ odzyskang wode. Unia
Europejska rowniez w tym zakresie rozpoczeta prace publikujac rozporzadzenie 2020/741
w sprawie minimalnych wymogdéw dotyczgcych ponownego wykorzystania wody. Poczgtkowe
kroki idg w strone warunkéw, ktére muszg spetnia¢ Scieki wykorzystane powtdrnie w
rolnictwie, lecz powtdrne wykorzystanie wody bedzie tylko kwestig czasu. Na przyspieszenie
powyzszych zmian bedzie miat réwniez niewatpliwie wptyw kryzys energetyczny wywotany

przez konflikt rozpoczety w 2022 na Ukrainie.

1.2 Charakterystyka sciekdw z przemystu miesnego.
Ubojnie zwierzat i przetwdrnie miesa na Swiecie odpowiedzialne sg za powstawanie sciekow
bogatych w wiele substancji organicznych w postaci statej oraz rozpuszczonej. llosci $ciekdw

powstajgce podczas uboju i przetwdrstwa miesa pokazano w Tabeli 2.

Tabela 2. Jednostkowe zuzycie wody w zaktadach uboju i przetwadrstwa zwierzgt (ATV, 2020)

Produkcja zwierzeca llo$¢ $ciekdw [dm3]
Ubdj bydta duzego z wykorzystaniem jelit — na jedng sztuke 500 - 1000
Ubdj bydta duzego bez wykorzystania jelit — na jedng sztuke 400 - 800
Przetwdrstwo bydto duze — na jedng sztuke 1000 -1500
Trzoda chlewna 300 - 400
Przetwdrstwo trzoda chlewng — na jedng sztuke 300 -400
Ubdj drobiu na 1 kg 10-30

Podane wartosci sg wartosciami normowymi i mogg rézni¢ sie w przypadku poszczegdlnych
zaktadéw. Scieki zawierajg krew, fragmenty tkanek, fragmenty skér, sieréé¢ oraz elementy

kosci. Substancje organiczne, ktére wchodzg w sktad krwi to gtéwnie ttuszcze oraz biatka
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bedgce réwniez zrodtem azotu organicznego. Mocz ubijanych zwierzat jest Zzrodtem azotu
amonowego, a tkanki taczne i krew zwigzkéw fosforu oraz azotu organicznego. Scieki
zawierajg organizmy patogenne, ktére moga stanowié potencjalne zrédto epidemiologiczne
oraz $ladowe ilosci srodkdw medycznych pochodzenia weterynaryjnego (Tritt i in., 1992).
W krajach rozwijajgcych sie ludzie doswiadczajg wielu choréb wynikajacych z niewtasciwego
oczyszczania sciekdw pochodzgcych z hodowli zwierzat i przemystu miesnego. W Sciekach
mogg pojawiac sie wirusy, pierwotniaki i bakterie. W sciekach z przemystu miesnego
w Hiszpani znaleziono obecnos¢ wiruséw watroby typu A i typu E (Pina i in.,2000). Scieki te w
przypadku braku dostatecznego oczyszczenia mogg zanieczyszczaé wody powierzchniowe
powodujgc ich odtlenienie oraz eutrofizacje. Zawartos¢ srednich zanieczyszczen znajdujgcych
sie w Sciekach zaprezentowano w Tabeli 3.

Tabela 3. Generalna charakterystyka Sciekow z przemystu miesnego (1. Bustillo - Lecompte, 2015, 2. Sayed & de Zeeuw,

1988, 3. Stebor, 1990, 4. Tritt & Schuchard, 1992 ).

Parametr Zakres [mg/dm?] Zakres [mg/dm?] Zakres Zakres
[mg/dm?] [mg/dm’]

oOwWo 70-1200 - - -

BZTs 150 - 4635 710-4633 1600 - 3000 1000 - 3500

Chzt 500 - 15 900 1925-10 090 4200 - 8500 1400 - 5000

N —og 50-841 110 - 240 114 - 148 250 - 700

P-og 25-200 - - -

Zawiesina 270 - 6400 1011-1916 1300 - 3400 -

Analizujgc Tabele 3 mozna zauwazy¢ duze rdznice w stezeniu zanieczyszczen w Sciekach
pochodzacych z przemystu miesnego, ktére wynikajg z rodzaju przemystu, sposobu
zarzadzania produkcjg oraz iloscig odpadéw po zwierzecych, ktére trafiajg do Sciekéw.
Swiadczg o tym kilkudziesieciokrotne réznice w stezeniach zanieczyszczen wyrazonych
w ChZT, N — og i P — og oraz zawiesinie. Scieki o wyzszych stezeniach zanieczyszczen
odnotowywane sg w zaktadach, w ktérych wraz ze sciekami odprowadza sie zwiekszone ilosci
ttuszczu i krwi. Szczegdlnie krew posiada potencjat do podnoszenia stezenia zanieczyszczen w
Sciekach. Tabela 4 przedstawia stezenia podstawowych parametrow dla dwdch zrédet
zanieczyszczen. Druga kolumna dotyczy sciekdw, ktére powstajg podczas przetwdrstwa miesa

a trzecia dotyczy krwi, ktérej zrodtem jest ubdj zwierzat.
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Tabela 4. Charakterystyka stezenia zanieczyszczen w odniesieniu dla Zrédta powstania zanieczyszczen (Borja i inn., 1993,

Hansen i West, 1992).

Parametr Wywar z przetwdrstwa miesnego Krew

BZT5 [mg/dm3] - 150 - 200 000
ChZT [mg/dm?3] 2400 - 6000 375000

N — og [mg/dm3] 430 - 740 16 500

P —og [mg/dm3] 430-740 183

Zawiesina - SM18-22%

Zaprezentowane wartos$ci w Tabeli 4 wskazujg wyraznie na potencjalnie znaczgcy wptyw krwi
w S$ciekach na wysokosc¢ stezenia zanieczyszczen. Objetosc krwi dorostej krowy waha sie od 28
— 36 dm3. Zuzycie wody w uboju bydta wynosi zgodnie z Tabelg 2 $rednio 0,75 m3wody/szt.
Odprowadzenie catosci krwi do zuzywanej wody powoduje, ze Scieki bedg miaty stezenie ChZT
na poziomie 15 804 mg/dm?3. Podobne wartosci uzyskiwano badajgc $cieki z ubojni bydta

podczas badan przedstawionych w tej pracy (Tabela 11).

1.3 Swiatowe regulacje dotyczace oczyszczania $ciekéw odprowadzanych do
Srodowiska.
Wytyczne dotyczace wymaganego stopnia oczyszczania sciekdw w poszczegdlnych rejonach

Swiata zawarto w Tabeli 5. Najbardziej restrykcyjne wymagania prezentujg regulacje

w Kanadzie oraz Australii.

Tabela 5. Parametry oczyszczonych sciekéw odprowadzanych do kanalizacji na swiecie (Bustillo - Lecompte, 2017).

Parametr Bank EU USA Kanada Kolumbia Chiny Indie  Australia
Swiatowy

BZTs 30 25 16-26 5-30 50 20-100 30-100 5-20

[mg/dm?]

Chzt 125 125 n.a. n.a. 150 100-300 250 40

[mg/dm?3]

N —og 10 10-15 4-8 1.25 10 15-20 10-50 10-20

[mg/dm3]

P-og 2 1-2 n.a. 1.0 n.a. 0.1-1.0 5 2

[mg/dm?]

Zawiesina 50 35-60 20-30 5-30 50 20-30 100 5-20
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Przy wyborze metod oczyszczania sciekdow z przemystu miesnego trzeba bra¢ pod uwage
lokalne uwarunkowania prawne jak rowniez ewentualne wytyczne wyrazone w BAT (best

available technology).

1.4 Oczyszczanie Sciekéw z przemystu miesnego.

Oczyszczalnia Sciekdw musi sktadac sie z urzadzen, ktére dziatajg w sposéb niezaktécony
oczyszczajac Scieki z zanieczyszczen, do ktérych usuwania zostaty zaprojektowane. Kazde
urzadzenie ciggu technologicznego oczyszczalni musi byé tak dobrane, aby zapewniato
odpowiednig efektywnos¢ oczyszczania umozliwiajgcgq sprawne dziatanie kolejnych
na dalszych stopniach oczyszczania. Wiekszo$¢ oczyszczalni z przemystu miesnego zbudowana

jest zgodnie ze schematem z Rysunek 1.

Zaktad _), Krata rzadka SN Pompownia _} Sito doktadne

Zhiornik osadu — Odwadnianie osadu

: : h 4
Reaktor tlenowy (_ Reaktor beztlenowy ,(_ Flotacja < Zbiornik retencyiny

Odbiomik

Rysunek 1. Schemat przyktadowej oczyszczalni Sciekéw dla zaktadu miesnego (dane wtasne, niepublikowane)

W powyzszym schemacie reaktor beztlenowy wystepuje jako opcja ze wzgledu na rzadkosc
stosowania w przeszfosci tego typu reaktorow w tym segmencie przemystu. Jest mozliwe
stosowanie reaktora beztlenowego nie poprzedzonego flotacjg. Nalezy jednak przeanalizowac
wptyw ttuszczow znajdujacych sie w Sciekach na proces i ewentualnie modyfikowac

konstrukcje i typ reaktora.

1.4.1 Urzadzenia do mechanicznego oczyszczania sciekow.
Podstawowym i bardzo wainym elementem kazdej oczyszczalni $ciekow dla przemystu

miesnego ze wzgledu na duzy udziat czesci statych oraz pozostatosci z produkcji sg urzadzenia
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do mechanicznego podczyszczenia. Narazone sg na prace z najbardziej zanieczyszczonymi
Sciekami, przez co moga sprawiac najwiecej ktopotéw w obstudze. Ttuszcz zawarty w Sciekach
powoduje oblepianie sie elementdw urzagdzen powodujac spadek ich wydajnosci hydraulicznej

az do catkowitej blokady.

Cze$s¢ mechaniczna powinna zawiera¢ urzadzenia do zgrubnego oczyszczania S$ciekow
z elementéw powyzej 2 — 3 cm. Zabezpiecza to poprawng prace pomp znajdujgcych sie

w dalszym ciggu oczyszczania. Do najczesciej uzywanych urzadzen naleza:

e Kraty koszowe (dla oczyszczalni o przeptywie 500 m3/d),

e Sita pionowe (oczka okoto 4 cm — dla oczyszczalni o przeptywie $ciekdw do 500 m3/d),

e Kraty hakowe (o przeswicie >10 mm — dla oczyszczalni o przeptywie $ciekdéw powyzej
500 m3/d),

e Kraty schodkowe (o przeswicie >10 mm — dla oczyszczalni o przeptywie Sciekéw

powyzej 500 m3/d),

Za zgrubnym oczyszczeniem powinno znajdowac sie oczyszczanie doktadne, ktérego gtéwnym
urzgdzeniami sg wszelkiego rodzaju sita. Sita oparte o wktady szczelinowe o szczelinie 0,5 -1
mm sg najczesciej uzywane. Wedtug literatury przy stosowaniu sita ze szczeling 1Imm mozna

usung¢ 50 do 90 % substancji sedymentujgcych oraz 10 do 40 % BZTs (Ruffer, 1991).
Stosowane na oczyszczalniach rodzaje sit to:

e Sito fukowe — dla przemystu drobiarskiego bez ograniczen wydajnosci oraz innych
rodzajow przemystu miesnego do 100 m3/d,

e Sito obrotowe z naptywem zewnetrznym — bez ograniczen wydajnosciowych, ale moga
wystgpié problemy z przedostawaniem sie elementéw statych do dalszego procesu ze
wzgledu na konstrukcje sita. Beben sita czyszczony jest przez listwe zgarniajaca, za
ktdra mogg dostac sie zanieczyszczenia do podczyszczanych sciekow.

e Sito obrotowe z naptywem wewnetrznym - bez ograniczern wydajnosciowych, bez

szczegblnych wad w przypadku wydajnego uktadu ptuczgcego.

W zaktadach, w ktérych wystepujg Scieki z duzg zawartosciag ttuszczu zaleca sie zwiekszenie

sita oraz zastosowanie skutecznych uktadéw ptuczacych z ciepta woda.
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1.4.2  Zbiorniki retencyjne

Zaktady przemystu miesnego produkujg Scieki o zmiennej ilosci i jakosci zanieczyszczen.
Chwilowe sptywy mogg zaburza¢ prace oczyszczalni. Szczegdlnie niebezpieczne jest to
w przypadku mycia zaktadu srodkami chemicznymi, ktére sg wymagane ze wzgledu na
produkcje zywnosci. Dla niwelowania skutkéw nieréwnomiernosci przeptywu sciekow
i zmiennosci ich sktadu w zaktadach instaluje sie zbiorniki retencyjne. S one budowane
zazwyczaj na 30 — 50% ilosci dobowej sciekdw. W przypadku zbyt duzych zbiornikéw moga
zachodzi¢ niekorzystne procesy zamiany substancji nierozpuszczonych w rozpuszczone
w procesie hydrolizy. Rédwniez zmiana azotu organicznego w azot amonowy moze byc¢

niekorzystna w przypadku dalszego podczyszczania fizykochemicznego.

1.4.3 Procesy i urzagdzenia fizykochemicznego oczyszczania $ciekdw z przemystu miesnego.

Ze wzgledu na fakt, ze zanieczyszczenia wyrazone w ChZT sg w 50 — 70% w formie
nierozpuszczonej w tatwy sposéb mozna je usungé¢ na drodze chemicznej koagulacji.
Koagulacja jest procesem chemicznym, ktéry wymusza fgczenie drobnych czastek zawiesiny
koloidalnej w wieksze aglomeraty (Wang i in.,2022). Do oczyszczania sciekdw najczesciej
stosuje sie koagulanty zelazowe i glinowe. Badania $ciekdw zawierajgcych zwigzki organiczne
przy odpowiednim pH oraz dawce koagulanta FeCls 0,1 do 1,15 mg/mg ChZT lub ALx(SO)4
w dawce 0,2 mg/mgChZT osiggano redukcje ChZT na poziomie 67 do 90 % (Rusten i in., 1990).
Wydzielona w koagulacji zawiesina po uzyciu flokulanta najczesciej anionowego jest fgczona
w wieksze konglomeraty, ktdre w postaci osadu usuwane sg do oddzielnych zbiornikéw. Dawki
koagulanta uzywanego w procesie jako handlowy roztwdér mieszczg sie w zakresie od 0,5 do 2
I/m3 Sciekow. Ze wzgledu na zakwaszenie $ciekédw po dodaniu koagulanta konieczna jest
neutralizacja do neutralnego pH. Nemerrow i Agardy (1998) uzyskali przy zastosowaniu
koagulanta FeCls redukcje BZT5 z 1448 do 187 mg/dm3 oraz zawiesiny z 2975 do 167 mg/dm3
dla sciekdw z ubojni kurczakdw. Nalezy jednak pamietaé, ze stosowanie chemikalidw wigze sie
z duzymi kosztami zwigzanymi z ich zakupem jak réwniez z utylizacjg powstatych osadéw.
Redukcje zanieczyszczen mozliwe do osiggniecia przy zastosowaniu koagulacji chemicznej
podane sg w Tabeli 6. Procent redukcji podawany jest dla sciekdw po prawidtowym

oddzieleniu powstatego podczas koagulacji osadu.
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Tabela 6. Redukcja zanieczyszczen po koagulacji chemicznej sciekow z przemystu miesnego (Sztefek, 2019).

Parametr Przecietna wartos¢ zanieczyszczeh [mg/dm3] Redukcja
ChzT 8000 60 —90%
N -og 150 - 450 Ok 50%
P-og 10- 80 >90%
Ekstrakt eterowy 450 >90%
Zawiesina 2000 >90 %

llos¢ powstajgcego na tym etapie osadu wynosi od 3 do 9% strumienia oczyszczanych $ciekow
w zaleznosci od rodzaju przemystu oraz pierwotnego zanieczyszczenia. Powstaty osad ma
zawartos¢ suchej masy od 5 do 12%. Koagulacja jest w stanie wydzieli¢ ze sciekow tylko
zanieczyszczenia w formie nierozpuszczonej, czyli np. biatka, ttuszcze oraz inne koloidalne
zanieczyszczenia. Wyodrebniony osad moze by¢ dalej przerabiany niezaleznie w ramach
oczyszczalni, mieszany z osadami z dalszych etapdw proceséw oczyszczania lub utylizowany
na zewnatrz. Osady wstepne, ktére sg cennym Zzrédtem zwigzkéw organicznych w formie
potptynnej o zawartosci suchej masy dochodzacej do 8% sg poszukiwanym wsadem do
osadowych instalacji fermentacyjnych. Kofermentacja osadu z przemystu miesnego z innymi
osadami lub materiatem rolniczym powoduje wzrost wytwarzanego biogazu w tych

instalacjach (Salehiyouniin., 2019, Peep i in., 2013).

Wydzielony osad w procesie usuwany jest ze strumienia Sciekdw poprzez osadniki lub czesciej
przy uzyciu flotacji. NajczeSciej spotykana jest na oczyszczalniach flotacja cisnieniowa
rozpuszczonym powierzem (DAF — dissolved air flotation). Flotacja DAF wykorzystuje
mikropecherzyki powietrza do flotowania wytworzonych wczesniej w procesie koagulacji
aglomeratéw osadu. Zaktada sie, ze mikropecherzyki to pecherzyki powietrza zawierajgce sie
w przedziale wielkosci od 1 um do 600 um (Rajapakse i in., 2022). Optymalna wielkos¢
pecherzykéw powietrza dla flotacji ciSnieniowej powinna sie zawiera¢ pomiedzy wielkoscig 30
a 120 mikronéw. Za mate pecherzyki powietrza powodujg zbyt wolny czas wynoszenia
zanieczyszczen na powierzchnie urzadzenia. Zbyt duze pecherzyki powodujg mieszanie
objetosci flotatora i wydostawanie sie osadu na zewnatrz urzgdzenia. We flotatorach DAF
cze$¢ strumienia Sciekdéw jest recyrkulowana i w warunkach podwyzszonego cis$nienia

nasycana powietrzem. Po ponownym wprowadzeniu do komory flotacji powietrze przy
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redukcji ciSnienia do panujgcego we flotatorze przechodzi z fazy rozpuszczonej do fazy

gazowej w postaci bardzo drobnych pecherzykéw powietrza.
Flotatory DAF moga wystepowac w dwéch wersjach:

e Lamelowe — stosowane zazwyczaj w przemysle przetwdrczym oraz ubojniach drobiu
e Otwarte — o duzej powierzchni flotacji stosowane w ubojniach, w ktérych Scieki

zawierajg zwiekszone ilosci zawiesiny

Schemat ukfadu flotacji cisnieniowej wraz z koagulacjg pokazano na Rysunek 2.

Koagulant NaOH Flokulant -

Pompa zasilajaca Ly Flokulator Flotator
DAF A > DAF
Saturacja

Rysunek 2. Schemat instalacji flotatora DAF (dane wtasne)

Niektdre instalacje, szczegdlnie te oczyszczajgce Scieki z duzg iloscig ttuszczéw, wyposazane
sg w dwa uktady flotacji, z ktérych pierwszy uzywany jest jako odttuszczacz pracujgcy bez
dodatku reagentéw, a drugi jako redukujgcy zanieczyszczenia z zastosowaniem koagulacji.
Dzieki takiej konfiguracji osigga sie mozliwos¢ zmniejszenia ilosci dozowanych zwigzkéw
chemicznych i z pierwszego flotatora uzyskuje sie ttuszcz, ktéry moze byé odzyskiwany jako

surowiec.

1.4.4 Systemy biologiczne.

Systemy biologiczne stosowane w przetwérstwie miesnym pozwalajg doczyscic Scieki i uzyskac
takie wartosci parametrow, ktére umozliwiajg odprowadzenie oczyszczonych Sciekéw
do odbiornika zgodnie z lokalnymi uwarunkowaniami i pozwoleniami wodno-prawnymi.

Najpopularniejszg metodag jest metoda oczyszczania tlenowego, ktéra realizowana jest
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poprzez zastosowanie reaktoréw przeptywowych, lagun napowietrzanych, reaktoréw SBR
oraz uktadéw membranowych (Johns, 1995, Bustillo-Lecompte i Mehrvar, 2017). Szczegdlnie
reaktory membranowe zyskujg w ostatnim czasie popularnos¢ dzieki mozliwosci uzyskania
wysokiej jakosci odptywu — permeatu, ktéry moze by¢ uzyty powtdrnie w niektérych
procesach technologicznych w zaktadach (dane wtasne niepublikowane). Reaktory tlenowe
mogqy by¢ poprzedzone reaktorami beztlenowymi, ktére w ekonomiczny sposdb redukuja

zwigzki organiczne, zawiesiny wytwarzajgc podczas procesu biogaz.

1.4.4.1 Oczyszczanie beztlenowe.

Obecnie oczyszczanie beztlenowe dla sciekdw z przemystu miesnego nie jest czesto stosowane
w praktyce. Literatura naukowa nie zawiera wielu opiséw petnoskalowych instalacji
pracujgcych w przemysle miesnym. Do najczesciej stosowanych uktadow nalezg beztlenowe
laguny, beztlenowe filtry, reaktory UASB, beztlenowe reaktory SBR (Bustillo-Lecompte

i Mehrvar, 2015).

Zmiana materii organicznej do metanu, dwutlenku wegla oraz wody jest procesem

wieloetapowym i skomplikowanym. Na Rysunku 3 schematycznie ujeto przebieg tego procesu.

Cukry zlozone Biatka Tluszcze
\ / / Hydroliza
Cukry proste, aminokwasy Kwasy tluszczowe, alkohole

\ / Acidogeneza

Kwas propionowy, maslany, octany, H2, CO2, etanol, itp.

l Acetogeneza

‘_
Octany C02 + H20

Melanogeneza

CH4 + CO2

Rysunek 3. Przebieg fermentacji metanowej (Gujer i Zehnder, 1983, Aziz i in., 2019)
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Procesy beztlenowe rozpoczynajg sie od hydrolizy, ktéra zaczyna sie od rozktadu duzych,
nierozktadalnych zwigzkéw organicznych- polimeréw (biatka, ttuszcze, weglowodany), do
prostszych zwigzkdw rozpuszczalnych w wodzie ( aminokwasy, kwasy ttuszczowe
i monocukry). Rozktad ztozonych substancji zachodzi dzieki dziataniu enzymoéw (proteazy,
lipazy i amylazy) produkowanych przez bakterie hydrolityczne. Skutecznos$¢ hydrolizy
ttuszczéw zalezy od takich czynnikéw jak: dtugos¢ tarcuchéw weglowych kwaséw
ttuszczowych, stanu skupienia oraz rozmiaru czastek statych (Batstone i in., 2000). W drugiej
fazie- acidogenezie, proste zwigzki powstate w czasie hydrolizy sq przeksztatcane przez
bakterie beztlenowe. W tym etapie powstajg krétkotaricuchowe kwasy ttuszczowe (np.
mastowy, propionowy, mréowkowy, walerianowy), alkohole (metanol, etanol), ketony,
aldehydy, dwutlenek wegla i wodér. Cze$é z wytworzonych w tym etapie zwigzkdw stanowi
zrodto wegla i energii dla bakterii octanogennych. Nastepnym etapem jest acetogeneza
(produkcja octanéw). W tym etapie bakterie przeksztatcajg zwigzki powstate w trakcie
acidogenezy w kwas octowy, dwutlenek wegla i wodér. Bakterie produkujgce octany dzieli sie

na 2 grupy:

e syntroficzne- jako Zrédto wegla i energii wykorzystujg krotkotaricuchowe kwasy
tluszczowe, alkohole, aldehydy i ketony. Zyja w symbiozie z archeonami
metanogennymi.

e Homoacetogenne- produkujg octany z dwutlenku wegla i wodoru.

Podczas ostatniej fazy mikroorganizmy metanogenne przeksztatcajg kwas octowy, dwutlenek
wegla i wodér w metan. Mikroorganizmy te nalezg do archeondéw, sg bezwzglednymi
beztlenowcami. Inhibicje ich prawidtowego dziatania powoduje juz stezenie tlenu 0,01
mg/dm?3. W systemach beztlenowych sg koricowymi organizmami faticucha pokarmowego, ich
metabolizm zapobiega gromadzeniu sie nadmiernych iloSci substancji organicznych i wodoru
w ekosystemie beztlenowym. Archeony metanogenne majg wysokie optimum
temperaturowe (20-40°C), optymalne pH metanogenezy wynosi okoto 7. Wzrost stezenia
kwasow organicznych oraz obnizenie pH Swiadczy o zaktéceniach w metanogenezie. W Tabela

7 zebrano inhibitory powodujgce zaktécenia w fermentacji metanogennej.
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Tabela 7. Podstawowe czynniki inhibitujgce proces beztlenowy (Chen i in., 2008)

Inhibitor Wartoéé [mg/dm?] Zrédto
Amoniak 4000 N-NH3z (Koster and Lettinga, 1988)
Jon amonowy 2,7 (Koztowski, 2016)
Ca** >2500 (Kugelman, 1964)
Mg** >400 (Schmidt, 1994)
Na* >3500 (McCarty, 1964)
Mozliwa aklimatyzacja > 12 00 (Chen, 2003)

Siarkowodoér W zaleznosci od pH

>50 przy pH7 -8 (Parkin i in., 1990)

>250 pH 6,4 —7,2 (O’Flaherty iin., 1998)

>907,8-8

Beztlenowe laguny

Nalezg do najpopularniejszych uktadéw w szczegélnosci w USA i Australii (Johns, 1995). W
Europie ze wzgledu na uciazliwos¢ zapachowg oraz zapotrzebowanie na miejsce nie sg
stosowane zbyt czesto. Gtebokos¢ lagun zazwyczaj wynosi okoto 3 — 5 m, a ich pojemnos¢
pozwala na czas zatrzymania sciekdw wynoszgcy od 5 do 10 dni. Doptyw $ciekéw realizowany
jest dnem laguny. Odnotowywana redukcja ChZT oczyszczanych $ciekéw dochodzi do 96%,
a BZTs osigga poziom do 97%, natomiast zawiesina jest usuwana w maksymalnie 95
procentach (John, 1995, US-EPA,2004). Powierzchnia lagun pokryta jest zazwyczaj ttuszczem
i piang, co powoduje odciecie powietrza od zawartosci laguny oraz ogranicza
rozprzestrzenianie sie odoréw na zewnatrz laguny. Emisja odoréw pozostaje jednak nadal
gtéwnym problemem eksploatacyjnym lagun beztlenowych na réwni z wydzielaniem gazéw
cieplarnianych takich jak metan i dwutlenek wegla. Obecnie racjonalniejszym rozwigzaniem
jest wyposazanie lagun w przykrycia membranowe, ktdre stabilizujg temperature wewnatrz
laguny, ktéra powinna by¢ wyzsza niz 21°C, ograniczajg emisje powstajgcych odordéw oraz
umozliwiajg zorganizowany odbiér powstatego biogazu, ktory moze byé wykorzystany
w celach energetycznych. Zastosowane przykrycie membranowe laguny pozwala uzyskaé
efekty oczyszczania sciekdw podobne od uzyskiwanych w reaktorach UASB. Przyktadowo,
przykryta laguna dla ubojni wieprzowiny w USA osiggata redukcje 85 — 95 % BZTs i okoto 67%

ChZT przy obcigzeniu rzeczywistym komory wynoszacym 0,1 kg BZTs/m3d i czasie zatrzymania

12| Strona



$ciekdw réwnym 12 — 14 dni. Produkcja biogazu na poziomie 0,51 Nm3/kg BZTs (Dague i in.,

1990; Pefia i in. 2000).
Reaktory beztlenowe kontaktowe

Beztlenowe reaktory kontaktowe majg mozliwos¢ separacji osadu beztlenowego i jego
recyrkulacji, przez co wydtuza sie SRT osadu, a skraca sie HRT. Reaktory wyposazone sg
w mieszadfa i przykrycie, ktére moze stanowi¢ membrana zbierajgca biogaz oraz wydajny
uktad podgrzewania sciekéw do zatozonej temperatury. Reaktory mogg byé zaréwno
eksploatowane w warunkach mezofilowych jak réwniez termofilowych. Przy zastosowanych
réznych obcigzeniach reaktora obserwowano rézne efekty redukcji zanieczyszczen. Dla
obcigzenia 0,12 — 0,28 kg ChZT/m3d redukcja zanieczyszczer organicznych dochodzita do 90%
(Black i in, 1974). Wieksze obcigzenia dochodzace do 5 kg ChZT/m3d w przypadku testowego
reaktora o pojemnosci 3 m3 nie wptywaty na stabilno$¢ pracy systemu (Bohm i in., 1986).
Przyktadowo, podczas o$miomiesiecznego okresu prébnego osiggnieto redukcje
zanieczyszczen BZTs na poziomie 93,1% oraz ChZT na poziomie 74,9% przy obcigzeniu 2,75 kg
ChZT/ m3d oraz HRT 2,5 d (Kostyshyn i in., 1988). Uzyskiwane wysokie stopnie redukcji
zanieczyszczen organicznych i stabilna praca pokazujg zalety beztlenowych reaktorow
kontaktowych osiggane dzieki mozliwosci regulowania czasu zatrzymania osadu (SRT)
w reaktorach. Pocigga to jednak za sobg wyzsze koszty inwestycyjne w poréwnaniu z lagunami

beztlenowymi.
Beztlenowe reaktory ze ztozem

Sg to reaktory z ptywajgcymi nosnikami biomasy, ktére stanowig podtoze do wzrostu
mikroorganizmow, dzieki czemu mozna wydtuzyé SRT w reaktorze. Zasadne wydaje sie
zastosowanie jako nos$nikdw biomasy ksztattek majacych jak najwiekszg powierzchnie czynna
wyrazong w m2/m? oraz budowe, ktdra nie powoduje zapychania sie poréw ksztattek osadem
lub tluszczem. W niektérych przypadkach taka sytuacja miata miejsce i konieczne byto
zastosowanie przed reaktorem flotacji ciSnieniowej w celu podczyszczenia $ciekdw i usuniecia
ttuszczu oraz zawiesiny. W instalacji pilotowej osiggnieto po podczyszczeniu sciekdw redukcje
stezenia ttuszczu na poziomie 62 — 93% (Andersen i Schmidt, 1985). W reaktorach ze ztozem

mozna uzyska¢ wysokg skutecznos¢ usuwania zanieczyszczen organicznych raportowang na
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poziomie 90% ChZT dla obcigzenia reaktora wynoszacego 5,5 kg ChZT/m3d (Arora i Routh,
1980).

Reaktory beztlenowe UASB (upflow anaerobic sludge blanket)

Reaktor UASB jest reaktorem wysoko obcigzonym, wynalezionym w latach 70. XX wieku
(Lettinga i in. 1980). Obcigzenie tego typu reaktoréw moze dochodzi¢ do 20 kg ChZT/m?3d.
Zasilanie reaktora nastepuje rownomiernie poprzez ruszt ulokowany w dnie reaktora aby
uzyska¢ powolny przeptyw sciekéw z dotu ku gérze. Osad beztlenowy w postaci granul dobrze
sedymentuje i tworzy zawieszone w dolnej czesci reaktora ztoze. Dzieki temu system moze
pracowac z dtugim SRT osadu i zawartoscig osadu na poziomie 35 — 40 kg s.m./m3. Reaktory
UASB nie sg wyposazone w dodatkowe mieszanie. Wydzielajgcy sie biogaz powoduje delikatne
zruszanie ztoza wytwarzajgc idealne warunki kontaktu beztlenowych granul ze $ciekami.
W gdrnej czesci reaktora zainstalowane sg separatory tréjfazowe, ktére stuzg do oddzielenia
granul od biogazu oraz oczyszczonych sciekdw. Prawidtowa konstrukcja separatoréw
przeciwdziata wymywaniu granul z reaktora. Reaktory UASB ze wzgledu na osad granulowany
muszg by¢ poprzedzone urzadzeniami usuwajgcymi ttuszcz np. flotacjg cisnieniowa. Ttuszcz
powoduje oblepianie granul warstwa nieprzepuszczalng dla Sciekdw oraz powoduje ich
wynoszenie do odptywu. Ttuszcz moze réwniez powodowacé powstawanie piany w reaktorze.
W badaniach na $ciekach pochodzacych z ubojni trzody chlewnej oraz bydta w reaktorze UASB
o pojemnosci 800 m3 stwierdzono poprawe procesu oczyszczania przy zachowaniu stosunku
ttuszczéw do ChZT 10%. Przy takim stosunku ttuszczow do ChZT osiggnieto redukcje ChZT na

poziomie 70 — 92% oraz ttuszczéw na poziomie 27 — 58% (Miranda i in., 2005).

Modyfikacjg reaktora UASB jest reaktor HUASB (hybrid upflow anaerobic sludge blanket),
ktory wypetniony jest w swojej gérnej czesci ksztattkami stanowigcymi szkielet, na ktérym
moze wzrasta¢ biomasa. Modyfikacje tg zastosowano w celu wyeliminowania niedogodnosci
eksploatacyjnej polegajacej na koniecznosci utrzymania odpowiedniego stezenia biomasy
w reaktorze UASB. Podczas rozruchu reaktora hybrydowego HUASB pracujgcego na Sciekach
z ubojni drobiu o pojemnosci czynnej ok. 5,4 |, wypetnionego w goérnej 1/3 wysokosci
ksztattkami i pracujgcego przy HRT wynoszgcym 10 h uzyskano redukcje zanieczyszczen ChZT
na poziomie 80% po 120 dniach pracy reaktora osiggajgc jednoczesnie obcigzenie reaktora
réowne 3,43 kg ChZT/m3d (Rajakumar i Meenambal, 2008). Dla reaktora pilotowego
o podobnej konstrukcji pracujgcego na sciekach papierniczych réwniez osiggnieto redukcje
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ChZT na poziomie 68% do 92% (Ravichandran i Balaji, 2020). Przy wypetnieniu reaktora
w 100% ksztattkami na $cieku z ubojni kurczakdw osiggnieto redukcje stezenia ChZT na

poziomie 85 — 95% przy obcigzeniu reaktora 8 kg/m3d (del Pozo i in., 2000).

1.4.4.2 Sposoby wstepnego przygotowania sciekow

Pomimo, ze Scieki z przemystu miesnego mogg by¢ oczyszczane w reaktorach beztlenowych,
substancje, ktdére znajdujg sie w ich sktadzie mogg powodowal ktopoty eksploatacyjne.
Najwiekszy problem stanowig ttuszcze, ktorych przecietna zawartos¢ miesci sie w zaleznosci
od zrdodta w zakresie 50 - 897 mg/dm3 (Johns, 1995), 290 — 2670 mg/dm3 (UNSW, 1998), 5 -
2110 mg/dm3 dla sciekdw z rzezni bydta Churchill (McCabe i in. 2012). W badaniach wtasnych
oznaczajac jeden raz ttuszcze wyrazone ekstraktem eterowym uzyskano wynik na poziomie
252 mg/dm?3. Czasteczki ttuszczu hydrolizujg do dtugotaricuchowych kwaséw ttuszczowych
(LCFA — long chain fatty acids), ktére sg czynnikiem inhibitujgcym dla bakterii acidogenezy i
metanogenezy (Dereli i in, 2012) i w bezposredni sposdb wptywajg na adsorpcje substancji
odzywczych przez mikroorganizmy tworzac na ich powierzchni warstwe filmu ttuszczowego
(Long i in., 2011). Wysokowydajne systemy z osadem granulowanym sg na wptyw ttuszczu
bardziej wrazliwe. Nie zaleca sie przekraczania stezenia 100 mg/dm?3 ttuszczu w doptywie do
reaktora ze wzgledu na potencjalny negatywny wptyw na mikroorganizmy tworzgce granule
(dane wtasne, niepublikowane). Podczas eksploatacji reaktora beztlenowego przez firme EMI
doptyw ttuszczdw wyrazonych w stezeniu ekstraktu eterowego powyzej 100 mg/dm3
powodowat inhibicje procesu oraz spadek produkcji metanu. Ostatecznie reaktor ulegt
zakwaszeniu i wymagat ponownego rozruchu.
Bioragc pod uwage potencjat metanowy ttuszczu, ktéry wynosi 1014 Ndm3 CH4/ kg m. o. (Harris
i in, 2015) zasadne jest umozliwienie konwersji ttuszczéw w biometan. W réznych badaniach
obserwowano pozytywny wptyw ttuszczu na zwiekszenie produkcji biometanu przy
kofermentacjach odpaddéw i Sciekdw z przemystu miesnego z innymi odpadami. Wybrane

przyktady przedstawiono ponize;j.

1. Wspdlna fermentacja 5% dodatku mieszaniny odpaddéw pochodzenia zwierzecego
ktore sktadaty sie gtdwnie z ttuszczu oraz biatek i stanowity 68,1% organicznego
tadunku zwiekszyty 5,7 razy produkcje metanu. Nalezy jednak zwrdci¢ uwage na to,
ze dodatek tego typu odpaddw w ilosci dochodzgcej do 10% negatywnie wptywat na

proces poprzez pienienie zawartosci reaktora (Pitk i in. 2012).
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2. Kofermentacja osaddw Sciekowych i ttuszczéw z zaktaddow miesnych w ilosci do 46%
masy organicznej przy czasie zatrzymania 16 d oraz obcigzeniu zwigzkami organicznymi
reaktora wynoszacym 3,46 kg m.o. /m3d spowodowata wzrost produkcji metanu z 278
do 463 m3/t m.o. (Luostarinen i in. 2009).

3. Wspdlna fermentacja osadow Sciekowych i ttuszczu z ttuszczownikdéw zwiekszata ilos¢
biogazu 0 9 i 27 % dla dodatku ttuszczu w ilosci 10 i 30% w stosunku do osadu
Sciekowego w odniesieniu do masy organicznej (Davidsson i in. 2008).

4. Przy czasie zatrzymania 20 d i obcigzeniu komory 3 kg m.o./m3d oraz dodatku ttuszczu
do fermentowanych osadow sciekowych w ilosci 23% masy organicznej uzyskano

wzrost produkcji metanu wynoszacy 138% (Silvestre i in. 2011).

Dostepnos¢ substratow podlegajgcych fermentacji beztlenowej ma kluczowe znaczenie dla
skutecznosci oczyszczania sciekdw oraz ilosci wytworzonego biogazu. W przypadku zwigzkow
organicznych wielkoczgsteczkowych niezbednym etapem jest przeksztatcenie ich do postaci
prostych czgstek organicznych, tatwych do pobrania przez mikroorganizmy. Uzyskuje sie to

poprzez hydrolize, lub wstepny proces przygotowania substratéw do fermentacji.

Wydaje sie, ze wstepne przygotowanie sciekéw pochodzacych z przemystu miesnego przed
podaniem ich do reaktora beztlenowego zintensyfikuje proces poprzez zwiekszenie redukgc;ji
stezenia zanieczyszczen oraz produkcji biogazu. Wspomaganie moze by¢ prowadzone réznymi
metodami. Zalicza sie do nich metody biologiczne, termiczne, chemiczne. Nalezy nadmienig¢,
ze ze wzgledu na brak standaryzacji wykonywanych doswiadczen oraz trudnosci
z oszacowaniem ewentualnych kosztéw prowadzenia procesu w warunkach technicznych
trudne jest poréwnanie rdinych wariantéw przygotowania wstepnego substratu

poddawanego fermentacji metanowe;j.
Procesy biologiczne.

S3 to sposoby wykorzystujgce wstepng fermentacje, ktére mogg byé prowadzone z dodatkiem
enzymow oraz biosurfaktantow w celu przyspieszenia i poprawienia stopnia rozktadu
zwigzkéw wielkoczgsteczkowych. Wstepna fermentacja przed reaktorem beztlenowym
z dodatkiem wyodrebnionej bakterii Bacillus zwiekszyta ilos¢ produkowanego biogazu o 16%
oraz o 8% zawarto$¢ metanu w biogazie wzgledem préby kontrolnej (Peng i in, 2013).

W innych badaniach wstepna hydroliza bydlecej gnojowicy w temperaturze 30 — 35°C i bez
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dodatkéw, zastosowana przed beztlenowym procesem przez 1 — 2 dni zwiekszata ilos¢
produkowanych octanéw jednocze$nie wptywajac na wzrost produkcji biogazu o 17 — 19%
oraz zwiekszajac zawarto$é metanu z 68 — 75% do 75-86% (Singh i in. 1983). Hydroliza Sciekow
mlecznych z dodatkiem lipazy przez okres 12 h powodowata dwukrotnie wiekszg redukcje
ChZT w stosunku do prébki kontrolnej oraz produkcje biogazu w ilosci 0,445 Ndm3 wzgledem
0,209 Ndm3® w prdébie kontrolnej (Mendes i in. 2006). Natomiast w przypadku $ciekdow
zawierajacych ttuszcz $winski poddanych podczyszczaniu przez 5,5 h z dodatkiem 250 mg/dm?
lipazy trzustkowej (PL-250n) zaobserwowano 5% skrdcenie czasu redukcji ttuszczu i LCFA o
80% wzgledem prébek bez dodatku lipazy ale zaobserwowano zwiekszenie o 35% hydrolizy

ttuszczéw do dtugo tancuchowych kwaséw ttuszczowych (Masse i in. 2002).

Z przedstawionych wynikéw doswiadczen mozna wnioskowaé, ze enzymy i dodatki biologiczne
majg wptyw na efektywnos$¢ procesu wstepnego przygotowania substratéw powodujgc
przyspieszenie rozktadu wielkoczgsteczkowych zwigzkéw, co skutkuje wzrostem produkcji
biogazu oraz lepszym rozktadem materii organicznej. Do wad nalezg oprdécz wysokich kosztow
enzymow rowniez stosunkowo wolny czas dziatania procesu. Zaletg jest brak toksycznosci dla

dalszego procesu beztlenowego.
Proces termiczny.

Termiczny proces polega na poddaniu materii organicznej wptywowi podwyzszonej
temperatury, zazwyczaj powyzej 100°C w celu dezintegracji materiatu organicznego. Czas
odziatywania temperatury musi by¢ na tyle diugi aby zapewni¢ rozpuszczenie wiekszych
czasteczek. Czasami dodatkowo dla wzmocnienia efektu podwyzsza sie réwniez cisnienie.
Doswiadczenie w skali laboratoryjnej i pilotowej wykazato, ze termiczna obrébka
w temperaturze 60°C miata wptyw gtéwnie na ttuszcze zawarte w mieszaninie wstepnego
i nadmiernego osadu rozkfadajgc je do LKT, ktére podczas metanogenezy byly przemieniane
w metan. Zaobserwowano jednoczesnie wzrost ilosci biogazu o 30% (Hiraoka i in. 1985). Nie
zawsze jednak termiczna hydroliza przynosi oczekiwane efekty. Cuetosiin. (2010) przedstawili
badania, z ktérych wynika, ze wptyw termicznej obrébki w temperaturze 133°C przez 20 minut
w ci$nieniu >3 bar na odpady z przetwérni miesnej, ktére byty mieszane z osadami Sciekowymi
i poddawane wspodlnej fermentacji nie byt obserwowany. Uzyskane wyniki wykazaty brak
wzrostu powstawania biogazu oraz zwiekszenia biodegradowalnosci zwigzkéw lipidowych. Z

kolei badania nad odwodnionym obornikiem swiniskim wykazaty wzrost ilosci biogazu o0 78 %
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oraz udziat metanu w biogazie 0 60 % po obrébce termicznej w temperaturze 70°C przez okres
1 h (Rafique i in. 2010). A uzycie pary w temperaturze powyzej 210°C przez 10 min
spowodowato wzrost o 50% produkcji metanu uzyskanego z fermentacji obornika krowiego

oraz wierzby (Esteveziin. 2012).

Wstepne przygotowanie termiczne, substratéw, temperaturg powyzej 120°C ma dodatkowy
sens szczegdlnie w przypadku odpaddw pochodzenia zwierzecego kategorii 2, ktére zgodnie
z rozporzgdzeniem EC 1069/2009 musza by¢ higienizowane przed procesem fermentac;ji.
Proces ma réwniez potencjat ze wzgledu na dezintegracje odpaddw zawierajgcych duze ilosci
ttuszczéw, ktdre ulegaja rozktadowi do LKT. Najwiekszg wadg sg wysokie koszty prowadzenia
procesu ze wzgledu na koniecznos¢ uzyskania odpowiedniej temperatury, w ktorej
uzyskujemy skuteczno$é procesu. Wada ta eliminuje przez to te metode z oczyszczania
Sciekdw. Moze by¢ jednak skuteczna do przygotowania czesci substratéw w celu wspdlnej

fermentacji metanowe;j.
Procesy chemiczne.

Chemiczne przygotowanie substratow do dalszej fermentacji polega na dodaniu zwigzkéw
chemicznych w celu rozbicia wigzan w zwigzkach organicznych tak, aby byty bardziej dostepne
dla bakterii. Zazwyczaj wykorzystuje sie zwigzki chemiczne kwasne lub zasadowe. Ze wzgledu

na zasiarczenie biogazu unika sie dodawania kwasu siarkowego.

Dodatek 0,3 g NaOH/g organicznej suchej masy oraz podgrzewanie do 130°C spowodowat
wzrost produkcji biogazu o 30% (Tanaka i in. 1997). Badania osadu nadmiernego z oczyszczalni
Sciekéw w Chonan (Korea Ptd.) mieszanego z obornikiem bydlecym w proporcji 50 na 50%
wykazaty wzrost o 85,5% rozpuszczonego ChZT po obrébce osadu w temperaturze 121°C z
dodatkiem 7 g NaOH/I (Kim i in. 2002). Osad nadmierny z oczyszczalni $ciekdw Taipei poddano
dziataniu NaOH w temperaturze 25°C. Doswiadczenia przeprowadzano dla réznej suchej masy
osadu od 0,5 do 2% oraz dawki NaOH od 20 do 80 meq/dm?3. Optymalng dawka okazata sie
dawka 40 meqg/dm3 dla osadu o zawartosci suchej masy 1% przy czasie zatrzymania 10h, ktéra
powodowata wzrost rozpuszczalnego ChZT 0 31% (Changiin., 2001). Metoda ta moze réwniez
by¢ taczona z metodg termiczng. W doswiadczeniu z osadem czynnym nadmiernym dodatek

tugu sodowego w temperaturze 121°C w czasie 30 minut powodowat wzrost rozpuszczalnego
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ChZT o 77,3%, wzrost usuniecia zwigzkdw organicznych o 25,6% oraz wzrost zawartosci

metanu w biogazie o0 34% (Kimiin., 2003).

Do najwiekszych wad metod chemicznych nalezg wysokie koszty eksploatacyjne oraz duza
korozyjno$¢ dozowanych srodkéw. Mogg one tez wptywac negatywnie na dalszy proces

beztlenowej fermentacji.
Procesy mechaniczne.

Poprzez mechaniczne dziatanie na czgstki substancji uzyskujemy lepszy dostep do prostszych
zwigzkéw dla mikroorganizméw. Po mokrym mieleniu nadmiernego osadu $ciekowego dla
lepszej dostepnosci zwigzkéw wegla i sktadnikdw odzywczych uzyskano wzrost
rozpuszczonego ChZT o 42%, wzrosta tez produkcja gazu o 20 do 50% (Baier i in., 1997).
Winnym doswiadczeniu osad $ciekowy poddano mechanicznemu mieleniu oraz cisnieniu 30
bar i uzyskano wzrost usuniecia substancji organicznej po fermentacji metanowej od 2% do
35% w probie kontrolnej i od 13% do 50% w prébie badanej. Jednoczes$nie stwierdzono wysoki
wptyw wysokiego cisnienia na wzrost rozpuszczonego ChZT. W prébie badanej przy cisnieniu
50 bar uzyskano wzrost ChZT rozpuszczonego z wartosci 152 mg/dm3 do 1250 mg/dm?3 (Choi i
in.,, 1997). Inng metodg jest przepuszczenie osadu Sciekowego przy uzyciu pompy
wysokocisnieniowej przez dysze na ptyte kolizyjng ustawiong 3 cm od dyszy. Spowodowato to
skrdécenie czasu fermentacji z 13 do 6 dni bez wptywu na skutecznos¢ procesu. Badania
rozpuszczonego ChZT oraz rozpuszczonego wegla organicznego catkowitego wykazaty
natomiast wzrost odpowiednio z wartosci 100 mg/dm? do 210 mg/dm?3 do wartoéci 760
mg/dm?3 do 947 mg/dm?3 oraz 80 mg/dm3 do 130 mg/dm?3 do wartosci 560 mg/dm3 do 920
mg/dm?3 (Kang i in., 2000).

W celu intensyfikacji hydrolizy stosuje sie rowniez promieniowanie elektromagnetyczne o
dtugosci fali pomiedzy podczerwienig a falami ultrakrétkimi zwane potocznie mikrofalami.
Doswiadczenia z falami mikrofalowymi o czestotliwosci 0,3 — 300 GHz, wykazaty dezintegracje
czgstek nadmiernego osadu biologicznego okreslong poprzez wzrost rozpuszczalnego ChZT o

22% oraz wzrost produkcji biogazu o0 79% (Park i in. 2004).

Metody mechanicznego przygotowania substratéw do dalszej fermentacji sg niezwykle
efektywne w rozdrabnianiu wiekszych czgstek, zwiekszajg powierzchnie czynng dostepng dla

mikroorganizmow i czynig substraty fatwiej dostepnymi. Widaé to po znacznym wzroscie
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stezenia rozpuszczonego ChZT oraz catkowitego wegla organicznego. Problemy, ktore
ograniczajg stosowanie tej metody to wysokie koszty inwestycyjne, koszty eksploatacyjne.
Urzadzenia wymagajg okresowej wymiany. Sg to metody bardzo dobre dla przygotowania

mniejszych partii odpaddw, ktére nastepnie mogg by¢ wspdlnie fermentowane.

1.4.4.3 Oczyszczanie tlenowe

Oczyszczanie $ciekdw w warunkach tlenowych tak jak i beztlenowe, wykorzystuje naturalne
procesy biologiczne do rozktadu zwigzkéw biodegradowalnych dzieki czemu uzyskuje sie
redukcje BZTs do wartosci 99,9 %. Metody tlenowe s3 pomocne réwniez w oczyszczaniu
Sciekdw z substancji biogennych. Dobér witasciwej metody dla oczyszczania Sciekow nalezy
dokona¢ zawsze w oparciu o parametry, ktére musza by¢ osiggniete zgodnie z wymogami,
ktore nalezy spetni¢, narzucone przez obowigzujgce prawo. Ponizej przedstawiono
najpopularniejsze metody wykorzystywane w oczyszczaniu tlenowym sciekéw pochodzgcych

z przemysfu miesnego.
Osad czynny napowietrzany

Metoda osadu czynnego zostata przedstawiona w roku 1914 przez Ardena i Locketa. Podczas
eksperymentu prowadzonego w oczyszczalni Sciekdw w Manchesterze wyhodowali oni
w Sciekach mikroorganizmy tlenowe, a mieszanine nazwali osadem czynnym (Ardern i in.,
1914). Proces byt dopracowywany przez pierwsze dekady XX wieku. W pierwszym etapie
stosowany byt do oczyszczania $ciekdw komunalnych nastepnie réwniez do oczyszczania
Sciekdw przemystowych. Wraz z rozwojem procesu zostat rdwniez uzupetniony o usuwanie

zwigzkdéw biogennych.

Mikroorganizmy zawarte w osadzie czynnym w warunkach tlenowych przy zawartosci
rozpuszczonego tlenu od 0,5 do 2 mg/dm3 rozktadajg zanieczyszczenia biodegradowalne do
CO, oraz H0. Skutecznos$¢ oczyszczania sciekdw zalezy od obcigzenia osadu zwigzkami
organicznymi. Klasyfikacje systemow osadu czynnego w oparciu o obcigzenie zwigzkami
organicznymi przedstawiono w Tabela 8. Generalnie reaktory pracujgce z obcigzeniem
powyzej 0,6 kg BZTs/kg s.m.o. d nazywane sg reaktorami wysoko obcigzonymi, od 0,15—0,6 kg
BZTs/kgsm.o. d Srednio obcigzonymi oraz do 0,15 kg BZTs/kgs.m.o. d nisko obcigzonymi. Praca
pod wysokim obcigzeniem prowadzi do wielu probleméw technologicznych zwigzanych z

wytworzeniem sie biomasy trudno sedymentujgcej oraz bardzo rozdrobnionej. Obcigzenie jest
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rowniez skorelowane z wiekiem osadu, ktdry dla systemdw wysoko obcigzonych wynosi
ponizej 4 dni, a dla systemdw niskoobcigzonych powyzej 13 d. W przypadku systemow, ktére
wymagajg rowniez usuwania biogendéw ze wzgledu na wolny wzrost bakterii nitryfikacyjnych

obcigzenie osadu zwigzkami organicznymi powinno wynosi¢ ponizej 0,1 kg BZTs/kgs.m.o. d.

Tabela 8. Typy systemow biologicznych w oparciu o obcigzenie substratowe osadu czynnego (Banks i Wang, 2004, Imhoff,
1996).

Typ systemu Obcigzenie substratowe osadu czynnego Redukcja BZTs

(kg BZTS/kgsmo d)

Wysoko obcigzony >0,6 <70%
Srednio obcigzony 0,2-0,6 90-95 %
Nisko obcigzony <0,2 >95 %

Ze wzgledu na matg odpornos¢ systeméw tlenowych na przecigzenia tadunkiem
zanieczyszczen w oczyszczalniach przemystowych konieczne jest stosowanie zbiornikéw
retencyjnych, ktére usredniajg $cieki i zabezpieczajg osad czynny przed przecigzeniem.
Objetos¢ zbiornikdw powinna by¢ na poziomie 30 — 50 % dobowej ilosci Sciekdéw
wytwarzanych w zaktadzie przemystowym. Za mate zbiorniki powodujg niewystarczajgce
usrednienie sciekow zas za duze powodujg hydrolize substancji organicznych oraz azotu
organicznego. Zwiekszona hydroliza oraz rozktad azotu organicznego powoduje wzrost
stezenia ChZT rozpuszczonego oraz azotu amonowego, ktére nie sg usuwane w procesie

koagulacji zmniejszajgc skutecznos¢ systemdw podczyszczania fizyko chemicznego.

Reaktory biologiczne oczyszczajgce Scieki z przemystu miesnego z zawartoscig ttuszczow przy
napowietrzaniu skutkujgcym stezeniem tlenu rozpuszczonego ponizej 0,5 mg 0/dm?3
charakteryzowaty sie stabym osadem czynnym z duzg iloscig bakterii nitkowatych, ktore
powodowaty duze problemy z sedymentacjg osadu, a indeks osadu wynosit 250 cm3/g.
W laboratoryjnych warunkach odkryto, ze zwiekszenie napowietrzania w celu uzyskania
stezenia rozpuszczonego tlenu <4 mg O2/dm3 poprawia wiasciwosci sedymentacyjne osadu
oraz usuniecie ttuszczu do 90% (Travers i Lovett, 1984). Zgodnie z wytycznymi (US-EPA, 2004)
reaktory biologiczne tlenowe powinny zosta¢ poprzedzone systemami podczyszczajgcymi
Scieki z zanieczyszczen nierozpuszczonych, ktdre niekorzystnie wptywajg na prowadzenie
procesu. Najpopularniejszym stosowanym rozwigzaniem jest flotacja ci$nieniowa czesto

poprzedzona koagulacja.
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W ubojniach prowadzacych ubdj rytualny, w ktdrym uzywany jest chlorek sodu oraz
w przetwodrniach miesa zaobserwowano wptyw soli na osad czynny skutkujgcy pogorszeniem
sedymentacji oraz jako$ci odptywu. W skali laboratoryjnej uzyskano stabilng prace osadu
dopiero po okresie adaptacji osadu czynnego do stezenia soli NaCl 8000 mg/dm? (Kincannon i
in. 1968). Z doswiadczen firmy EMI (dane autora niepublikowane) wynika, ze osad czynny byt
w stanie przystosowac sie do stezen jondw chlorkowych w wysokos$ci 5000 mg Cl/dm?3 bez
wyraznego wplywu na prace reaktora SBR (Sequencing Batch Reactor) w ubojni bydta
wykonujgcej ubdj rytualny. Czas przystosowania reaktora byt krétszy niz 7 dni. Réwniez
w duzej przetwérni produkujgcej kabanosy nie zaobserwowano wptywu soli na prace dwdch
reaktorow w technologii SBR przy stezeniu jonéw ClI na poziomie 1500 mg/dm3.
Jedng z wad oczyszczalni tlenowych jest powstawanie duzych ilosci osadu nadmiernego.
W procesie tlenowym rozktad 1 kg usunietego BZTs powoduje przyrost 1 kgsm. osadu
nadmiernego. Zaleca sie zatem projektowanie obiektéw z dtuzszym wiekiem osadu tak, aby w
reaktorach tlenowych nastepowata juz wstepna stabilizacja tlenowa osadu. Utylizacja osadéw
powstajgcych na oczyszczalniach sciekdw z przemystu miesnego generuje najwiekszy udziat
w kosztach eksploatacyjnych. Na koszty te sktadajg sie nie tylko koszty utylizacji lecz réwniez
koszty odwadniania osadéw. Obecnie przed instalacjami oczyszczajacymi Scieki stawiane sg
rowniez cele zwigzane z usuwaniem zwigzkéw biogennych, co wynika z regulacji UE oraz
przepisdbw prawa polskiego (Rozporzadzenie Ministra Gospodarki Morskiej i Srodladowej,
2019). W zwigzku z tym, ze scieki z ubojni zawierajg znaczne ilosci amoniaku systemy
biologiczne tlenowe muszg mieé¢ mozliwosci nitryfikacji, a nastepnie denitryfikacji, aby azot
zostat usuniety do wymaganych parametréow. Ze wzgledu na dobrg biodegradowalnos¢
Sciekdéw z zaktadow miesnych do projektowania mozna stosowac¢ normy ATV A131. Dla tych
celéw Swietnie sprawdzajg sie reaktory SBR. Reaktor sekwencyjny SBR pozwala prowadzi¢ caty
proces oczyszczania Sciekdw w jednym zbiorniku. Po napetnieniu surowymi $ciekami reaktor
jest mieszany i/lub napowietrzany i przechodzi naprzemiennie przez fazy tlenowe
i beztlenowe, ktérych czas trwania zalezy od ilosci amoniaku i azotandw, ktére nalezy usungé
ze Sciekdw. Dzieki fatwosci kontroli dtugosci faz pracy reaktor SBR jest fatwy w sterowaniu
w celu osiggniecia maksymalnych poziomdw usuniecia zwigzkdw azotu. Zwigzki fosforu
rowniez mozna usuwaé na drodze biologicznej w reaktorach typu SBR, a w przypadku

przekroczen dopuszczalnych stezed mozna strgcaé symultanicznie zwigzki fosforu w reaktorze.
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W projekcie realizowanym przez Meat and Livestock Australia Limited (Project M.478, 1997)
w rzezni wotowiny wykonano badania z wykorzystaniem dwdch reaktoréw SBR o pojemnosci
6 m3 kazdy. Osiggnieto redukcje azotu w $ciekach oczyszczonych do poziomu maksymalnie 15
— 20 mg/dm3, co stanowito 90% redukcji stezenia catkowitego azotu w $ciekach. Najlepsze
efekty nitryfikacji i denitryfikacji uzyskiwano przy niskich stezeniach tlenu wynoszacych 0,2 —
0,4 mg/dm3, Stezenie osadu czynnego w reaktorach osiggato 20 kgsm/m3 przy jednoczesnym
dobrym stezeniu zawiesiny w odptywie na poziomie 20mg/dm3. Potwierdza to duig

przydatnos¢ reaktoréw typu SBR do tlenowego oczyszczania sciekdw z przemystu miesnego.

Firma EMI zrealizowata kilka projektow dla przemystu miesnego opartych na reaktorach SBR.
W Tabeli 9 przedstawiono uzyskane wyniki pracy w oczyszczalniach projektowanych dla

przemystu miesnego.

Tabela 9. Zestawienie wynikéw oczyszczalni z przemystu miesnego wybudowanych przez firme EMI (dane autora
niepublikowane). DAF — flotacja cisnieniowa, mech — stopiert mechaniczny, SBR reaktor biologiczny sekwencyjny.

Typ przemystu Q Parametr Scieki Po Po Redukcja Technologia
[m3/d] surowe DAF oczyszczaniu catkowita

biologicznym [%]

Przetwdrstwo 400 ChZT[mg/dm?3] 2653 687 23 99,15 Mech./DAF/SBR
Nog [mg/dm?3] 181 38 <5 98
Pog [mg/dm3] 37,5 11,4 1,24 97
Ubdj bydta 500 ChZT[mg/dm?3] 9000 2600 98 99 Mech./DAF/SBR
Nog [mg/dm?3] 350 - 11 97
Pog [mg/dm3] 38 - 2,1 94,5
Przetworstwo 200 ChZT[mg/dm3] 23109 4560 369 98,5 Mech./DAF/SBR
i ubdj Nog [mg/dm?3] 501 339 25 95
Pog [mg/dm3] 57 15,9 1,14 98
Przetwérstwo 100 ChZT[mg/dm?3] 4520 - 71 98,5 Mech./DAF/SBR
i ubdj Nog [mg/dm?3] 296 - 12,1 96
Pog [mg/dm?3] 64 - 2,64 96

Przedstawione wyniki z realizowanych obiektow swiadczg o duzej skutecznosci systemow
biologicznych do oczyszczania Sciekdw z zanieczyszczen organicznych wyrazonych stezeniem
ChZT oraz ze zwigzkéw biogennych wyrazonych stezeniem azotu ogdlnego oraz fosforu
ogolnego. Przekroczenia parametréw projektowych powoduje zaktécenia w procesie co moze

skutkowac¢ wzrostem zanieczyszczen na odptywie — przyktad 3 w Tabeli 9.
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W przypadku stosowania do oczyszczania S$ciekdw z przemystu miesnego systemoéw
o przeptywie ciggtym z osadnikami wtdrnymi nalezy réwniez przewidzie¢ komory denitryfikacji
i defosfatacji. Osadniki wtdrne powinny by¢ projektowane na indeks osadu powyzej 150 ml/g
ze wzgledu na mozliwosé wystgpienia rozbitego i lekkiego osadu podczas eksploatacji oraz
wystgpienia wtérnej denitryfikacji (Ruffer i in, 1991).
W krajach Unii Europejskiej wraz ze zwiekszajacym sie naciskiem na zawracanie wody w celu
jej odzysku i zamykania obiegdw wodnych coraz szersze zastosowanie znajdujg ukfady
membran mikro-($rednica poréw: 0.05 — 5um) oraz ultrafiltracyjnych (Srednica poréw: 0.005
—0,1um) (Hasar i in., 2004). Zwigzane jest to réwniez z modernizacjami istniejacych uktaddéw
do wiekszych przeptywéw lub do bardziej restrykcyjnych parametréow dotyczacych jakosci
oczyszczanych $ciekéw. Membrany mogg pracowac zaréwno jako zatapialne gdzie filtracja
nastepuje od zewnatrz do wewnatrz (producenci: Alfa Laval, Toray, Kubota, PCl membranes),
jak i zewnetrzne gdzie przeptyw zachodzi od wewnatrz na zewnatrz membrany (Berghof, PCI
membranes). Membrany zatapialne wystepujg jako ptaskie lub tubularne, wykonane z PVDV

(AlfaLaval), PE (Kubota) lub ceramiki (Cembrane).

Przed reaktorem nalezy jednak pamieta¢ o bardzo dobrym usunieciu ttuszczéw, gdyz ich
zawarto$¢ powyzej 100 mg/dm3 powoduje zapychanie sie membran i zmniejszenie
projektowanego strumienia (I/m?h) permeatu. Zmniejszenie strumienia permeatu powoduje
rowniez wzrost zasolenia Sciekdw oraz niska temperatura.
Zastosowanie membran w systemach osadu czynnego powoduje zmniejszenie ilosci osadu
nadmiernego ze wzgledu na mozliwos¢ wydtuzenia wieku osadu. Dzieki membranom
mikrofiltracyjnym mozna zatrzymad bakterie za$ dzieki membranom ultrafiltracyjnym réwniez
wiekszos¢ wirusow (Melin i in. 2006). Zwiekszenie stezenia osadu w reaktorze do wartosci
$rednich wynoszgcych 12 000 — 18 000 mg/dm?3 osadu pozwala na wiekszg stabilno$é systemu
przy okresowych przecigzeniach systemu. Do wad uktadéw membranowych mozna zaliczy¢
koszty eksploatacyjne zwigzane z koniecznoscig uzycia srodkow chemicznych do czyszczenia
membran, jak rowniez zuzycie energii, ktére wynosi 1,5 kWh/m3 dla membran zatapialnych
i 3,0 kWh/m3 dla membran rurowych zewnetrznych (Giinder i in. 1999) . Problem kosztéw
zuzycia energii po czesci rozwigzujg producenci oferujgc membrany do pracy z niskim
ciSnieniem TMP np. firma Alfa Laval. Systemy membranowe wymagajg uwaznej

i zaawansowanej eksploatacji, co moze powodowaé problemy w niektérych zaktadach
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przemystowych.
W Tabeli 10 zebrano projektowe parametry dla membran réznych producentéw. Dane

pochodzg z materiatdw udostepnionych przez producentéw.

Tabela 10. Poréwnanie réznych typdw membran (dane producentéw membran).

Producent Rodzaj membrany Materiat Flux (I/m?h)
Cembrane ceramiczna, ptaska 0,1 um weglik krzemu 10-50
Alfa Laval ptaska, 0,2 um PVDF 10-20
Kubota ptaska, 0,4 um Poliolefina 10-20
PCl Membrane witdkna, 0,02 um PVDF 10-20
Berghof zewnetrzna, rurowa, 0,03 um PVDF 50 - 150

W krajach poza Europg stosowane sg inne, tansze w eksploatacji systemy tlenowego
oczyszczania Sciekdw z przemystu miesnego takie jak sztuczne mokradta, oczyszczalnie
gruntowo-roslinne oraz stawy Sciekowe. Stworzone przez cztowieka w celu oczyszczania
Sciekdw tereny podmokte sg tanig, zielong alternatywa dla innych tlenowych systemoéw. Zaletg
jest bardzo niskie zapotrzebowanie na energie elektryczng. Sztuczne zalane mokradta
wykorzystujg naturalne procesy samooczyszczania wéd w procesach biologicznych i fizyko
chemicznych na styku mikroorganizméw wody, gleby i roslin. Ze wzgledu na dtugi czas
przetrzymania wynoszgcy nawet 111 dni systemy te mogg by¢ stosowane tylko w miejscach z
duzg dostepnoscig terendw. Problemem, ktdry zostat zaobserwowany podczas analizy
istniejgcej petnoskalowej oczyszczalni dziatajgcej w State of Hidalgo w Meksyku dla ubojni, byt
brak spetniania wymogdéw parametréw s$ciekdw odprowadzanych do $rodowiska. Pomimo
redukcji zanieczyszczen takich jak BZTs, ChZT, zawiesiny o odpowiednio 91%, 89% oraz 85%
w oczyszczonych $ciekach stezenie BZTs nadal wynosito 137 mg/dm3? przy wymaganych
prawem 30 mg/dm?3. Oczyszczalnia miata rdwniez problem z redukcjg azotu, ktérego postaé
organiczna byfa redukowana o 80% lecz amoniak redukowany byt tylko o 9% (Gutierrez-
Sarabia i in. 2004). W innym przypadku podczas dwu letniego okresu badawczego dwéch
sztucznych terendw podmoktych o powierzchni 58,5 m? kazdy, oczyszczajacych $ciek z rzezni
zmierzono $rednig redukcje BZTs wynoszaca 95%, fosforu ogdlnego 88% oraz azotu ogdlnego
87% (Carreau i in.,2012). Inng metodg nisko kosztowg oczyszczania $ciekdw sg stawy
Sciekowe. Konstrukcja oczyszczalni opartej na stawach Sciekowych sktada sie zazwyczaj z kilku

nastepujgcych po sobie stawodw, z ktdrych pierwszy jest stawem beztlenowym z obcigzeniem
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tadunkiem od 100 — 350 kg BZTs/m3. Nastepny jest stawem fakultatywnym o gtebokosci
wynoszacej zazwyczaj 1,5 m i obcigzeniu powierzchni tadunkiem BZTs — 80 — 400 kg/ha-dzien.
Ostatnim stawem jest staw doczyszczajgcy o gtebokosci zazwyczaj 1 m i o niskim obcigzeniu
BZTs. Stuzy on gtéwnie do oczyszczania zwigzkéw biogennych (Mara i Pefia-Varén, 2004). Na
prace stawow duzy wptyw ma temperatura, przez co ich zastosowanie ma wieksze znaczenie
w cieptym klimacie. Napowietrzanie stawu powodujgce rozwéj biomasy tlenowej nastepuje
poprzez kontakt powierzchni cieczy z atmosferg oraz poprzez fotosynteze alg i roslin
porastajgcych staw. Dobre efekty oczyszczania uzyskano przy stawach pokrytych
makrofagami ptywajgcymi do 70% powierzchni osiggajac redukcje BZTs i zwigzkédw biogennych
(Kawai i in., 1987). Nalezy jednak pamieta¢, ze czesto parametry $ciekdw po stawach nie
spetniajg norm prawnych odprowadzenia do $rodowiska. Stawy jako takie mogg stanowic
Swietne uzupetnienie metody osadu czystego petnigc role uktadu doczyszczajgcego

oczyszczone Scieki.
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2 Celizakres pracy
Zmiany klimatyczne stawiajg nowe wyzwania nowoczesnej gospodarce. Odejscie od paliw

kopalnych do odnawialnych Zzrédet energii powoduje réwniez weryfikacje dotychczasowych
sposobdw oczyszczania sciekdw. Popularnosé, szczegdlnie w przemysle, zyskujag metody
beztlenowe, ktdre oprdcz wytwarzania cennego biogazu generujg mniejszg ilos¢ osadow
i wymagajg mniejszych naktadéw energetycznych ze wzgledu na brak napowietrzania. Metody
te pozwalajg traktowad scieki i zawarte w nich zanieczyszczenia organiczne jako Zrédto
surowcow, a nie odpaddéw. Naturalnym miejscem zastosowania metod beztlenowych sg
obszary przemystu produkujace duze ilosci Sciekdw o zwiekszonej zawartosci zwigzkow
organicznych. Ciekawym miejscem aplikacji tych rozwigzan mogg by¢ zaktady miesne.
W ostatnich latach nastepowato konsolidowanie mniejszych zaktadéw w wieksze jednostki,
ktére zwiekszajagc produkcje zwiekszaty réwniez ilo$é powstajgcych Sciekdw. Koszty
oczyszczania $ciekdow gwattownie rosng w zwigzku z koniecznoscig utylizacji powstatych
osaddéw Sciekowych, zuzyciem srodkéw chemicznych do podczyszczania wstepnego oraz

energii elektrycznej zwigzanej z dalszym oczyszczaniem biologicznym.

Wiekszos¢ istniejgcych w Europie oczyszczalni $ciekdéw dla tego przemystu jest wybudowana
wedtug znanego i sprawdzonego od wielu lat schematu. Pierwszy etap stanowi czesé
mechaniczna nastepnie podczyszczanie fizyko — chemiczne oraz uktad biologiczny
umozliwiajgcy doczyszczenie $ciekéw do parametréw pozwalajgcych na zrzut do kanalizacji
lub bezposrednio do odbiornika. Mato jest prac naukowych oraz realizacji opartych na
systemach beztlenowych. Systemy beztlenowe opisywane w artykutach naukowych dotyczg
zazwyczaj prostych technologii wymagajgcych duzych powierzchni oraz stanowigcych duzg
ucigzliwo$é dla otoczenia ze wzgledu na generowanie duzych ilosci gazéw cieplarnianych.
Firma EMI, ktéra od wielu lat zajmuje sie dostarczaniem technologii oczyszczania Sciekéw dla
zaktaddéw przemystu miesnego dostrzegta szanse oraz potencjat w implementacji technologii
beztlenowych w tym sektorze rynku. Uzytkownicy wielokrotnie zwracali uwage na rosnace
koszty zwigzane z utylizacjg powstatych w procesie oczyszczania osadéw. W roku 2016 firma
z sukcesem zaprojektowata i uruchomita reaktor wysoko obcigzony z osadem granulowanym
oraz recyrkulacjg zewnetrzng do oczyszczania Sciekdw z przemystu spozywczego. Szukajgc
dalszego rozwoju w technologii beztlenowej firma postanowita rozwijaé technologie

wykorzystujgcg reaktory z petnym wymieszaniem oraz separacjg osadu beztlenowego poprzez
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flotacje cisnieniowg. Osad wydzielony we flotatorach bytby zawracany z powrotem do uktadu

lub odprowadzany jako osad nadmierny.

Niewiele znaleziono publikacji naukowych opisujgcych uktady beztlenowe dziatajgce
w zaktadach miesnych, a zwifaszcza w ubojniach. Scieki z ubojni zawieraja zwiazki
wielkoczgsteczkowe takie jak ttuszcze i biatka. Przemiana tych zwigzkéw w metan musi by¢
poprzedzona procesami rozktadu do prostszych zwigzkédw i wymaga skutecznej hydrolizy.
Dlatego tez jako gtéwny cel badan przyjeto opracowanie metody skutecznej i szybkiej, a takze
zasadnej ekonomicznie hydrolizy $ciekdw z ubojni, ktéra bedzie mozliwa do zastosowania
w skali technicznej. Realizacja gtéwnego celu pracy wymagata realizacji takich celéw

czastkowych jak:

1. opracowanie metod analizy sciekdw z ubojni;

2. okreslenie wptywu temperatury i odczynu Sciekdw na efekty hydrolizy Sciekéw
z ubojni;

3. wybdr najlepszej metody hydrolizy Sciekdw z ubojni poprzez przetestowanie dwdch
najbardziej skutecznych wariantéw hydrolizy przy optymalnym obcigzeniu reaktora
beztlenowego pracujgcego w sposéb ciggty w skali laboratoryjnej. Uzyskane w ten
sposob dane bedg mogly zosta¢ wykorzystane do zaprojektowania instalacji

beztlenowego oczyszczania Sciekdw z ubojni w skali techniczne;.
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3 Metodyka

3.1 Zaktad uboju bydta — miejsce powstawania sciekow

Badania przeprowadzono wykorzystujgc Scieki pochodzace z Zaktadu Uboju Bydta Karol
Chwastek. Ubojnia znajdujaca sie w Debowcu na Slgsku Cieszyriskim jest powstatg w 1993
roku ubojnig lokalng, ktdra tygodniowo ubija okoto 150 szt. bydfa. Ubdj odbywa sie w trzy
dni robocze tj. poniedziatek, sSrode oraz pigtek. W pozostate dni prowadzone sg drobne
rozbiory, z ktérych nie powstaje duzo $ciekéw. Scieki z uboju trafiajg do jednokomorowego
zbiornika retencyjnego, w ktérym sg magazynowane przed wywozem do oczyszczalni

miejskiej w Skoczowie.

3.2 Wstepna charakterystyka Sciekéw z ubojni

Dla zorientowania sie w stezeniu zanieczyszczen zawartych w $ciekach z ubojni bydta
wykonano poszerzong analize sciekdw, ktdéra postuzyta do zaplanowania dalszych
doswiadczen. Analiza obejmowata rdwniez oznaczenie lotnych kwaséw ttuszczowych w
podziale na poszczegdlne kwasy. Pobrano 5 | sciekow ze zbiornika retencyjnego w dniu
uboju. Scieki pobrano o godzinie 12:00 i w ciggu godziny zostaty dostarczone do
laboratorium SGS w Pszczynie. Zakres analizy pokazuje Tabela 11. Podczas transportu scieki

byty przechowywane w pudle ze styropianu wraz ze schtodzonymi wktadami zelowymi.
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Tabela 11. Parametry oznaczane w analizie wykonywanej w laboratorium SGS.

Parametr Jednostka
Ogdlny wegiel organiczny (OWO) mg/dm?3
Zasadowos¢ ogdlna mmol/I
Kwasowosé mmol/|
Zawiesina ogodlna mg/dm3
ChZTcr mg/dm?3
BZTs mg/dm3
Azot azotanowy mg/dm?3
Azot azotynowy mg/dm?3
Azot amonowy mg/dm?3
Azot ogdlny mg/dm3
Substancje organiczne ekstrahujgce sie eterem naftowym mg/dm?
Kwas octowy mg/kg
Kwas mlekowy mg/kg
Kwas mrowkowy mg/kg
Kwas propionowy mg/kg
Kwas butanowy mg/kg
Fosfor ogélny mg/dm3

3.3 Analiza fizykochemiczna $ciekow
Podczas trwania eksperymentu w celu okreslenia zmian zachodzacych w trakcie fermentac;ji

metanowej wykonywano nizej wymienione podstawowe analizy fizykochemiczne.

Temperatura, odczyn

Temperature oraz odczyn mierzono w laboratorium przy uzyciu pH metru WTW pH 340i.
Natomiast w reaktorach laboratoryjnych mierzono odczyn przy uzyciu sondy pH DFRobot
Gravity — analogowego czujnika pH podtgczonego do Arduino. Temperature mierzono przez

sonde DS18B20.

Chemiczne zapotrzebowanie na tlen ChZT

Oznaczenie wykonywano metodg kuwetowa przy uzyciu szybkich testdw Nanocolor firmy
Macherey — Nagel. Metoda 0-38 w zakresie od 20 — 1500 mg/dm?3. Prébki przed pomiarem
rozcieficzano 5 krotnie wodg destylowang dla $ciekédw po koagulacji lub 10 krotnie wodg

destylowang dla sciekdw surowych.
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Azot ogdlny N — Nog

Oznaczenie wykonywano metodg kuwetowg przy uzyciu szybkich testéw Nanocolor firmy
Macherey — Nagel. Metoda 0-88 w zakresie od 5 - 220 mg/dm3. Prébki przed pomiarem
rozcienczano 5 krotnie wodg destylowang dla sciekéw po koagulacji lub 10 krotnie woda

destylowang dla sciekdw surowych.

Azot amonowy N — NH,

Oznaczenie wykonywano metoda kuwetowq przy uzyciu szybkich testéw Nanocolor firmy
Macherey — Nagel. Metoda 0-05 w zakresie od 1-50 mg/dm3. Prébki przed pomiarem
rozcienczano 5 krotnie wodg destylowang dla sciekéw po koagulacji lub 10 krotnie woda

destylowang dla sciekdw surowych.

Fosfor ogdiny P — og

Oznaczenie wykonywano metoda kuwetowgq przy uzyciu szybkich testéw Nanocolor firmy
Macherey — Nagel. Metoda 0-55 w zakresie od 5 -50 mg/dm?. Prébki przed pomiarem
rozcienczano 5 krotnie wodg destylowang dla sciekéw po koagulacji lub 10 krotnie woda

destylowang dla sciekdw surowych.
Lotne kwasy ttuszczowe LKT

Oznaczenie wykonywano metodg kuwetowa przy uzyciu szybkich testéw Nanocolor firmy

Macherey — Nagel. Metoda 0-88 w zakresie od 30 - 3000 mg/dm?.
Ogélny wegiel organiczny OWO

Oznaczenie ogdlnego wegla organicznego zostato wykonane przy uzyciu analizatora wegla

organicznego TOC - L/TNM-L firmy Shimadzu.
Sucha masa

Suchg mase oznaczano z wykorzystaniem wagosuszarki firmy Axis ATS60.
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3.4 Opracowanie metodyki analizy Sciekow w celu oceny skutecznosci procesu
hydrolizy oraz fermentacji
Dla oceny efektywnosci hydrolizy oraz proceséw beztlenowych planowano wykorzystac
sgczenie jako sposdb okreslenia zmian zachodzgcych w $ciekach dotyczacych przejscia
zwigzkow nierozpuszczonych w rozpuszczone. Z analizy literatury (Johns, 1995, Jensenaii in.,
2015) wynikato, ze zawartos¢ zwigzkéw rozpuszczonych w sciekach surowych powinna by¢
nizsza niz wynikato to z doswiadczen wtasnych niepublikowanych. Postanowiono
zweryfikowac uzyskiwane wyniki porownujac wyniki uzyskane po sgczeniu sciekow z

wynikami uzyskiwanymi po zastosowaniu koagulacji.

Dla analizy pobrano 200 ml badanych sciekédw. 100 ml $ciekéw wlano do cylindra o
pojemnosci 100 ml. W cylindrze wykonano prébe koagulacyjng. Stosowano koagulant PIX
113 w dawce 1 -2 I/m3 oraz NaOH do pH 6,5 — 7. Dla poprawne;j flokulacji stosowano
flokulant A130 dla sciekdéw Swiezych oraz kationowy C9686 dla Sciekdw po hydrolizie oraz
fermentacji. Po koagulacji Scieki filtrowano na sgczku iloSciowym nr 391, firmy Ahlstrom
Munktell. Gramatura 84 g/m?, szybko$¢ filtracji 180 s/10 ml oraz retencja 2 — 3 pl. Prébki do
badania uzyskiwano poprzez pobranie 1 ml przesgczonych sciekéw i rozciericzenie 9 ml wody

destylowane;.

Prébki sgczone uzyskiwano poprzez sgczenie na sgczku strzykawkowym 0,44 um, a nastepnie
uzyskany przesgcz sgczono na filtrze strzykawkowym 0,22 um. Prébki do badania uzyskiwano

poprzez pobranie 1 ml Sciekdw przesgczonych i rozcieiczenie 9 ml wody destylowane;.

Prébki kontrolne uzyskiwano poprzez pobranie 1 ml surowych $ciekdéw oraz rozcienczenie 9

ml wody destylowanej.

W pobranych prébkach wykonano oznaczenia stezenia zanieczyszczen ChZT, N —og, N — NHa,

P — og, OWO, LKT.

Uzyskane wyniki byty analizowane pod katem redukcji stezenia ChZT. Dokonywano réwniez
poréwnania stosunku ChZT do OWO i dla uzyskanych danych szukano korelacji oraz

wyznaczano wspotczynnik korelacji.
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3.5 Analiza miejsca poboru sciekow

Scieki z zaktadu pobierano w dwéch miejscach. Scieki $wieze pobierano ze studzienki, ktéra
jest studnig zbiorcza i znajduje sie miedzy zaktadem a zbiornikiem retencyjnym. Scieki
pobierano w godzinach miedzy 8 a 12 automatycznym prébkobiorcg MAXX TP5C firmy Mess-
und Probenahmetechnik GmbH. Prébke pobierano co 15 minut w ilosci 200 ml. Podczas

jednej godziny pobierano 4 prébki. Po 4 h wszystkie pobrane prébki mieszano.

Scieki ze zbiornika retencyjnego pobierano kazdorazowo o godzinie 12:15 w iloéci 5 I.
Pobrane $cieki badano zgodnie z metodyka opracowang na potrzeby prowadzonych badan

opisang w rozdziale 3 punkcie 3.4.

3.6 Wytworzenie inoculum do badan hydrolizy

Do wytworzenia inoculum wykonano reaktor pilotowy o pojemnosci 10 dm? na bazie butelki
Duran z gwintem GLS80. Butelke umieszczono w kapieli wodnej utrzymujgcej temperature
reaktora na poziomie 35°C. Reaktor byt mieszany przy uzyciu mieszadfa ze stali nierdzewnej
napedzanego silnikiem krokowym. Zaszczepienie reaktora wykonano osadem beztlenowym
granulowanym z reaktora beztlenowego wykonanego przez firme EMI pracujacego na
$ciekach z zaktadu produkcyjnego firmy Mokate w Zorach. Sucha mase osadu catkowitg i
organiczng oznaczono w laboratorium zewnetrznym CLP-B Jastrzebie Zdrdj. Zakres analizy

przedstawiono w Tabeli 12.

Tabela 12. Zakres analizy osadu beztlenowego z Mokate Zory pobranego z prébnika biomasy na wysokosci 0,8 m.

Parametr Jednostka
Sucha pozostatos¢ ogdlna mg/dm3
Straty przy prazeniu mg/dm3
Pozostatosc po prazeniu mg/dm?

Reaktor pilotowy zaszczepiono osadem w ilosci 4,5 dm3. Pozostatg ilo$¢ do objetosci 9 dm?

uzupetniono wodg wodociggowa.

Scieki zasilajace reaktor pobierano ze zbiornika retencyjnego w kazdy dzier uboju tj.
poniedziatek, $rode, pigtek. Zbiornik ze sciekami surowymi zostat umieszczony w
laboratorium w temperaturze pokojowej. Poglagdowy schemat instalacji przedstawiono na

rysunku 4.
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Rysunek 4.Schemat instalacji do wytworzenia inoculum.

Scieki podawano w sposéb ciagty przy uzyciu pompy perystaltycznej Milwaukee MP815 do
reaktora pilotowego w ilosci 2,5 dm3/d. Tak sama ilo$¢ $ciekdw w ilosci 2,5 dm3/d byta
odbierana przy uzyciu identycznej pompy perystaltycznej Milwaukee MP815. Odpowiedni
wydatek pomp uzyskano poprzez dostosowanie wydajnosci pompy oraz czasu pracy do czasu
postoju. Scieki odptywajace z reaktora zbierano do pojemnika i codziennie wylewano ciecz

nadosadowg, a osad zebrany na dnie w ilosci 100 ml wracano do reaktora pilotowego.

W okresie adaptacji osadu do sciekdw pochodzacych z ubojni jeden raz w tygodniu
kontrolowano efektywnos¢ pracy reaktora oznaczajgc ChZT, Nog, NNHa4, Pog w Sciekach
surowych i oczyszczonych. Adaptacja reaktora trwata od 25.03.2020 do 15.07.2020.
Adaptacje osadu beztlenowego do Sciekdw z ubojni potwierdzono poprzez stabilng prace

wyrazong redukcja stezenia zanieczyszczen wyrazonych jako ChZT.

Fotografie instalacji do wytworzenia inoculum zostata przedstawiona na Rysunku 5.
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Rysunek 5. Reaktor pilotowy umieszczony w kqpieli wodnej z dwiema pompami perystaltycznymi firmy Milwaukee MP815.
3.7 Analiza hydrolizy

W pierwszej fazie badan sprawdzono jaki wptyw na hydrolize ma biocenoza, ktéra rozwineta
sie w zbiorniku retencyjnym. W tym celu pobrano prébke éciekéw z produkcji. Scieki pobrano
pomiedzy godzing 7:00 a 7:30 ze studzienki bezposrednio przed zbiornikiem retencyjnym. Jako

inoculum wykorzystano scieki pobrane o godzinie 7:30 ze zbiornika retencyjnego.

W celu sprawdzenia efektéw hydrolizy wywotanej biomasg ze zbiornika retencyjnego
nastawiono dwie préobki na okres 24 h w temperaturze pokojowej. Do reaktoréw o pojemnosci
1 dm3 wlano po 800 ml $ciekdw. Do jednego reaktora $cieki z produkcji, a do drugiego $cieki
zmieszane w stosunku 1:4 ze Sciekami pobranymi ze zbiornika retencyjnego. Zawartos¢ obu
reaktorow podczas trwania dos$wiadczenia byta mieszana z wykorzystaniem urzadzenia do
testéw flokulacyjnych VELP FC4S. Podczas trwania doswiadczenia z obu reaktoréw pobierano

probki od razu po nastawieniu, po 2 h, 4 h, 6h, 8h oraz 24 h. W kazdej z pobranych prébek
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surowych oznaczano stezenie ChZT, N — og, N — NH4, a w prébkach poddanych koagulacji

oznaczano ChZT i N — NHa.

W dalszej czesci badan wybrano cztery sposoby prowadzenia hydrolizy, ktére s3 mozliwe do

zastosowania w skali technicznej:

1. Hydroliza w temperaturze otoczenia okoto 20°C.
2. Hydroliza w temperaturze otoczenia okoto 20°C oraz korektg odczynu do pH 9.
3. Hydroliza w temperaturze 35°C.

4. Hydroliza w temperaturze 35°C oraz korektg odczynu do pH 9.
Badania wykonano dla czterech czaséw zatrzymania Sciekow.

Seria | — czas trwania 1 dzien.
Seria Il = czas trwania 2 dni.

Seria lll — czas trwania 3 dni.

P w N

Seria IV — czas trwania 5 dni.

Kazdorazowo w sciekach poddawanych hydrolizie sprawdzano zmiany stezenia ChZT, N — og,
N-NHs w prébkach surowych i poddanych koagulacji w czasie zerowym oraz po zatozonym

czasie trwania hydrolizy.

Po przeprowadzeniu hydrolizy na Sciekach z kazdej serii wykonano test okreslajgcy potencjat
metanogenny przy uzyciu urzgdzenia AMPTS Il (Automatic Methane Potential Test System)
firmy Bioprocess Control (Rysunek 6). Do testu wykorzystywano inoculum wytworzone
w reaktorze 10 | zgodnie z punktem 3.6. Dla dalszych potrzeb testéw oznaczano stezenie ChZT

rowniez w inoculum.
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Rysunek 6. Automatyczny system pomiaru potencjatu metanowego firmy Bioprocess Control.

System AMPTS Il sktada sie z 3 jednostek (Rysunek 7): (A) termostatycznej tazni wodnej z 15
potlitrowymi reaktorami do inkubacji préobek, (B) jednostki pochtaniajgcej CO. za
pomocg 3M NaOH i (C) jednostki do pomiaru mikroprzeptywu metanu. Produkcja metanu jest
bezposrednio mierzona on-line poprzez zliczanie objetosci wytworzonego metanu,
gromadzonego w celkach pomiarowych. Kazda celka me doktadnie wyskalowang objetos¢ (ok.

10 ml) i po napetnieniu metanem otwiera sie, co jest zliczane przez urzagdzenie pomiarowe.

A B C

AT

cH, {co,

Ay

o BB | =

<
&
oL -

Rysunek 7. Schemat urzgdzenia do automatycznego pomiaru potencjatu metanowego: (A) termostatyczna taznia wodna
z 15 pdtlitrowymi reaktorami do inkubacji probek, (B) jednostka pochtaniajgca CO, z 3M NaOH i (C) jednostka do pomiaru
mikroprzeptywu metanu.
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Przed testem wykonywano pomiary suchej masy i suchej masy organicznej oraz pomiary ChZT
i na tej podstawie mieszano inoculum z badanymi prébkami. Dla potrzeb eksperymentu
przyjeto stosunek inoculum do substratu (I/S) wynoszacy 4 (na podstawie stezenia ChZT
oznaczonego w inoculum i substracie — prébce sciekdw po hydrolizie), poniewaz stosunek
inoculum do substratu wynoszacy od 2 do 4 jest wymagany do prawidtowego wykonania
badan BMP. Badania przeprowadzono w reaktorach 500 ml o pojemnosci uzytkowej 400 ml
i 150 ml przestrzeni gazowej, na ktérg sktadajg sie wolna przestrzen nad powierzchnig cieczy
w reaktorze, objetos¢ wezykdw oraz wolna przestrzed nad powierzchnig cieczy w butelce
z NaOH. Testy wykonano ze sciekami pochodzgcymi z ubojni poddanymi wczesniej hydrolizie
(zgodnie z opisem z rozdziatu 3.7). Jako prébke odniesienia przyjeto scieki poddane hydrolizie
w 22 °C. Dodatkowo wykonano réwniez prébke S$lepa, ktdéra pozwala uwzglednic
produktywnosé inoculum w odniesieniu do catkowitej produkcji metanu z substratu. Prébka
$lepa pochodzita z hodowli inoculum specjalnie zaadaptowanego do sciekdw z ubojni. Sposdb
hodowli inoculum opisano w rozdziale 3.6. Przed badaniem reaktory byty przeptukiwane
gazowym azotem przez minute, a nastepnie inkubowane w temperaturze mezofilnej 33 °C.
Wszystkie testy wykonywano w trzech powtérzeniach. Zgodnie z procedurg, test byt
przeprowadzany do momentu, gdy dzienna produkcja gazu spadta ponizej 5 NmL/d. Po tescie

wykonywano pomiary pH oraz TS i VS.

3.8 Ocena efektywnosci fermentacji metanowej poprzedzonej hydrolizg w
warunkach ciggtej pracy reaktora
Efektywnos¢ fermentacji metanowej sciekdw z ubojni poddanych wczesniejszej hydrolizie

zbadano w uktadach laboratoryjnych. W doswiadczeniu badano dwa warianty hydrolizy:

1. w temperaturze 35°C przy czasie zatrzymania 5 dni,

2. w temperaturze 35°CipH 9 przy czasie zatrzymania 3 dni.

Jako kontrole przyjeto reaktor pracujgcy bez dodatkowo prowadzonej hydrolizy w osobnym
reaktorze. Ukfad laboratoryjny skfadat sie ze zbiornika zasilajgcego o pojemnosci 20 |
wyposazonego w mieszadto i umieszczonego w lodéwce w celu przeciwdziatania rozwojowi

mikroorganizmow (Rysunek 8, 9).

38| Strona



Rysunek 9. Lodéwka, w ktdrej umieszczono zbiornik zasilajgcy wraz z pompami perystaltycznymi Milwaukee MP815
podajgcymi scieki na poszczegdlne stopnie uktadu.

Oprocz zbiornika zasilajgcego uktad sktadat sie hydrolizera | o catkowitej pojemnosci 10 | i

pojemnosci roboczej 5 | litra, w ktérym realizowana byta hydroliza o czasie trwania 5 dni oraz
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Rysunek 10. Hydrolizer | oraz Il wraz z pompami zasilajgcymi reaktor beztlenowy 2 oraz reaktor beztlenowy 3 w kgpieli
wodnej.

hydrolizera Il o pojemnosci catkowitej 6 dm3 i pojemnosci roboczej wynoszacej 3 dm3.
W hydrolizerze |l realizowana byta hydroliza z czasem zatrzymania 3 dni przy pH 9. Hydrolizery
byty zanurzone w kapieli wodnej , ktérej temperatura byta utrzymywana na poziomie 35°C
(Rysunek 10). Nastepnie Scieki surowe, po hydrolizerze | i hydrolizerze Il byty podawane do
trzech reaktoréw o pojemnosci 3 dm? kazdy, podgrzewanych i mieszanych na mieszadle
magnetycznym z funkcjg grzania firmy Velp AM4 (rysunek 11). Zawarto$¢ mieszano
z predkoscig 100 obr/minute oraz podgrzewano do temperatury 33- 35°C. Objetos¢ czynna

reaktoréw w do$wiadczeniu wynosita 2,925 dm3. Cze$¢ gazowa miata objeto$¢ 0,350 dm3.
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Rysunek 11. Reaktory beztlenowe 1, 2 i 3 mieszane mieszadtem magnetycznym z funkcjq grzania.

Reaktory beztlenowe wykonano ze szklanych stoi o pojemnoséci 3 dm? zakrecanych szczelnymi
nakretkami. Scieki byty podawane w sposdb ciagty przy uzyciu trzech perystaltycznych pomp
Milwaukee MP815 ze zbiornika zasilajgcego do dalszych czesci uktadu. Pierwsza pompa
pompowata scieki do reaktora beztlenowego 1, druga do hydrolizera |, a trzecia do hydrolizera
Il. Kolejne dwie pompy perystaltyczne pompowaty scieki z hydrolizera | do reaktora
beztlenowego 2 oraz z hydrolizera Il do reaktora beztlenowego 3. Kazdy reaktor beztlenowy
wyposazony byt w pompe perystaltyczng, ktéra przepompowywata scieki z reaktora do
zbiornika sciekdw oczyszczonych. Raz dziennie $cieki, byty zlewane, a osad osadzony na dnie
zbiornika zawracany do reaktora beztlenowego. Schemat ukfadu laboratoryjnego

przedstawiono poglgdowo na Rysunku 12.
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Zbiornik
zasilajacy ukfad

V=20dm?

Hydrolizer | Hydrolizer Il

35C5 dni 35CpH 9 3 dni
zatrzymania zatrzymania
Reaktor Reaktor Reaktor
beztlenowy | beztlenowy Il beztlenowy llI
V=3dm’ V=3dm? V=3dm?

Rysunek 12. Schemat poglgdowy uktadu laboratoryjnego dla doswiadczenia ciggtego.

W sposdb ciggty mierzono temperature, ilos¢ wytworzonego biogazu oraz pH. Uktad mierzenia
biogazu oparto o presostat pralkowy, ktéry po wzroscie cisnienia do 20 mbar otwierat zawér

elektromagnetyczny i upuszczat powstaty biogaz. llos¢ otwaré zaworu byta zliczana.

W pierwszym tygodniu doswiadczenia zmodyfikowano metodyke ze wzgledu na bardzo duze
problemy ze stabilng pracg pomp perystaltycznych. Niemozliwe okazato sie ustawienie statych
objetosci, ktére bytyby podawane do poszczegdlnych elementéw ukfadu. Wigzato sie to
z zatykaniem pomp przez co, niektére z elementdw uktadu laboratoryjnego nie byty obcigzane

hydraulicznie $ciekami w sposéb zatozony.

W zwigzku z powyzszym zasilanie ciggte pompami zmieniono na sekwencyjne. Raz dziennie
o godzinie 8:00 wytgczano mieszanie reaktoréow beztlenowych. O godzinie 8:45 odlewano z
reaktoréw 1 dm?3 cieczy nadosadowej. Réwniez z hydrolizera | oraz Il odlewano po 1 dm3

$ciekdw. Nastepnie kazdy z elementéw uktadu zasilano 1 dm?3 éciekéw. Sciekami surowymi
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zasilano reaktor 1, hydrolizer | oraz Il. Sciekami z hydrolizera | zasilano reaktor beztlenowy |,

a Sciekami z hydrolizera Il zasilano reaktor beztlenowy 3.

W kazdy poniedziatek, $rode oraz pigtek uktad zasilano $wiezymi Sciekami pochodzgcymi
z uboju. Scieki surowe pobierano ze zbiornika retencyjnego o godzinie 12:00, czerpakiem
i wlewano do zbiornika zasilajgcego znajdujacego sie w lodéwce. Codziennie mierzono pH,

temperature oraz ChZT w nastepujacych punktach ukfadu:

Zbiornik zasilajacy.
Hydrolizer | — 35 — czas zatrzymania 5 dni.

Hydrolizer Il =35 C, pH 9 - czas zatrzymania 3 dni.

1.

2

3

4. Reaktor beztlenowy | — kontrola.

5. Reaktor beztlenowy Il — po hydrolizerze I.
6

Reaktor beztlenowy Il — po hydrolizerze Il
Codziennie zgrywano i rejestrowano rowniez dane dotyczgce produkcji biogazu.

W kazdy pigtek wykonywano poszerzone badania w zakresie stezenia ChZT, N — og, N — NHg,
P — og oraz LKT. Badania wykonywano dla prébki surowej oraz koagulowanej. Prébki

pobierano w nastepujacych punktach uktadu:

Zbiornik zasilajacy.
Hydrolizer | — 35 — czas zatrzymania 5 dni.

Hydrolizer Il =35 C, pH 9 - czas zatrzymania 3 dn.

1.

2

3

4. Reaktor beztlenowy | — kontrola.

5. Reaktor beztlenowy Il — po hydrolizerze I.
6

Reaktor beztlenowy Il — po hydrolizerze Il
Praca ciggfa reaktoréw trwata 8 tygodni.

W celu obliczenia ilosci wytworzonego gazu wykorzystano réwnanie gazu doskonatego

(réwnanie 1).
p=n-— (1)

Gdzie: p — ci$nienie, V — objeto$¢ molowa, n — liczba moli gazu, T - temperatura bezwzgledna,

R — uniwersalna stata gazowa.
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W Tabeli 13 zestawiono wartosci statych wykorzystanych w obliczeniach.

Tabela 13. Wartosci statych wykorzystanych w obliczeniach ilosci wytworzonego gazu.

Parametr Symbol Wartosc Jednostka
Uniwersalna stata gazowa R 0,08314472 bar * 1
mol * K
Stata Henry’ego dla metanu Kcha 0,001173066 mol
w temperaturze 35°C [ % atm
Stata Henry’ego dla dwutlenku Kco2  0,002607779 mol
wegla w temperaturze 35°C l*atm
Objetos¢ molowa gazu doskonatego Vim 24,4640424 ml
mmol
Masa molowa metanu MmcHa 16,043 g
mol
Masa molowa dwutlenku wegla Mmco2 44,01 g
mol

Ze wzgledu na fakt, ze biogaz stanowi mieszanine gazow, to wykorzystano prawo Daltona dla
ci$nien i objetosci czgstkowych (réwnanie 2). Dodatkowo, wykorzystujgc prawo Henry’ego

obliczono objetos¢ gazu rozpuszczonego w cieczy (réwnanie 3).
V=XV (2)

Gdzie: p —cisnienie w mieszaninie k-sktadnikowej w objetosci V i temperaturze T; pi— ciSnienie

czgstkowe sktadnika i w tej samej objetosci i temperaturze;
pi = Kiny (3)

Gdzie: p — czgstkowe cis$nienie par sktadnika i; K — stata proporcjonalnosci charakterystyczna

dla sktadnika i w statej temperaturze; n — liczba moli sktadnika i;
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4 Wyniki badan

4.1 Charakterystyka sciekow

W celu okreslenia zawartosci podstawowych zanieczyszczen w sciekach, wykonano szereg
badan laboratoryjnych sprawdzajacych podstawowe parametry fizykochemiczne takie jak:

pH, temperatura, ChZT, N ogdlny, P ogdlny. Wyniki podano w Tabeli 14 i 15.

Tabela 14. ChZT, N-og, N-NH,4, P- og Sciekow pobranych ze zbiornika retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.

Parametr Wartos¢ Maksymalna Minimalna Liczba prébek
[mg/dm’] [mg/dm?] [mg/dm?]

ChzT 11431 22 008 4400 8

N-og 956 1480 400 8

N-NH4 221 580 124 8

P-og 79 110 42 7

Tabela 15. ChZT, N-og, N-NH,4, P- og Sciekow pobranych ze zbiornika retencyjnego w dniach od 10.06.2022 do 03.08.2022.

Parametr Wartos¢ Maksymalna Minimalna Liczba prébek
[mg/dm’] [mg/dm?] [mg/dm?]

ChzT 6 466 9414 3771 8

N-og 571 729 570 8

N-NH4 189 356 73 8

P-og 61 76 43 6

Scieki pobrano ze zbiornika retencyjnego stuzacego do magazynowania $ciekéw przed
wywiezieniem do oczyszczalni. Rdznica w zawartosci ChZT i Nog w obu seriach pomiaréw
z Tabeli 14 i 15 wynikata ze sposobu utylizacji krwi przez ubojnie. W roku 2021 krew bydleca
nie znajdowata odbiorcéw, co powodowato koniecznos¢ jej utylizacji oraz ponoszenie przez
ubojnie kosztéw z tym zwigzanych (patrz pkt. 1.2.1). W zwigzku z tym czes¢ krwi utylizowano
przez odprowadzenie jej do Sciekéw, co powodowato podniesienie wartosci ChZT oraz N-og.
Zawartos¢ krwi w Sciekach ma bezposredni wptyw na wzrost ChZT, ktdry odnotowano nawet
na poziomie 22 000 mg/dm3. Podobnych warto$ci nie notowano w roku 2022, w ktérym krew

mozna byto sprzedac jako substrat do dalszej przerdbki.

Srednie wyniki badan z Tabeli 15 pokrywaja sie z badaniem rozszerzonym pokazanym w Tabeli

16, wykonanym w roku 2019 w laboratorium zewnetrznym. Stosunek ChZT/OWO dla pobranej
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probki wynosit 3,5 i Swiadczy o duzej zawartosci tatwo rozktadalnych organicznych substancji

w sciekach. Stosunek BZTs/ChZT dla pobranych sciekdw wynosi 0,55, co réwniez potwierdza

ich dobrg biodegradowalnosé. Substancje ekstrahujgce sie eterem naftowym réwniez sg na

standardowym poziomie dla sciekdw z ubojni bydta. Azot wystepuje w formie organicznej i

amonowej. Scieki zawierajg LKT na poziomie sumarycznym okofo 1500 mg/dm3 gtéwnie

wystepujgce w postaci kwasu octowego i propionowego. W $ciekach pochodzg z pozostatosci

po myciu tresci zofadkowych. Zawartos¢ kwaséw LKT z badania rozszerzonego zostata

potwierdzona w badaniach przeprowadzonych w roku 2022, w ktérych badano sumaryczng

zawarto$é kwaséw — LKT (Tabela 17). Wyniki badania rozszerzonego pokazano w Tabeli 16.

Tabela 16. Badanie rozszerzone wykonane w laboratorium zewnetrznym firmy SGS z dnia 30.09.2019.

Parametr Wartosc Jednostka
Ogolny wegiel organiczny (OWOQ) 1668 mg/dm3
Zasadowos¢ ogdlna 17,4 mmol/I
Kwasowos¢ 8,99 mmol/I
Zawiesina ogdlna 1344 mg/dm3
Chzt 5839 mg/dm?
BZTs 3241 mg/dm?3
Azot azotanowy — N-NOs <1,00 mg/dm?
Azot azotynowy — N-NO: 0,24 mg/dm3
Azot amonowy - N-NH4 175 mg/dm?3
Azot ogdlny — N-og 578 mg/dm3
Substancje organiczne ekstrahujgce sie eterem naftowym 252 mg/dm3
Kwas octowy 598 mg/kg
Kwas mlekowy <10 mg/kg
Kwas mréowkowy 46 mg/kg
Kwas propionowy 531 mg/kg
Kwas butanowy 280 mg/kg
Fosfor ogdlny — P-og 55,7 mg/dm3
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Tabela 17. Stezenie LKT w probkach pobieranych ze zbiornika retencyjnego w dniach od 10.06.2022 do 03.08.2022.

Parametr Wartosc Maksymalna Minimalna Liczba prébek
[mg/dm?] [mg/dm?] [mg/dm?]
LKT 1340 1645 758 8

Analizujac wyniki uzyskane podczas trwania badan laboratoryjnych mozna stwierdzi¢, ze sktad
Sciekdw pochodzacych z ubojni miesci sie w zakresach zanieczyszczenn podawanych
w literaturze, ktére zebrano w Tabeli 3. W zestawieniu tabelarycznym danych literaturowych
wida¢ znaczny rozrzut pomiedzy minimalnymi i maksymalnymi wartosciami stezen
zanieczyszczen. Wigze sie to z charakterem produkcji jak réwniez sposobem utylizowania
odpaddéw po zwierzecych. Zgodnie z Tabelg 4 czynnikiem, ktéry w najwiekszym stopniu

zwieksza stezenie zanieczyszczen w Sciekach wyrazone w ChZT oraz N — og jest krew.

4.2 Wybor metody pomiaru stezenia zwigzkdw rozpuszczonych w Sciekach w celu
okreslenia skutecznosci hydrolizy i fermentacji

W badaniach nad efektywnoscig hydrolizy substancji organicznych obecnych w $ciekach
z ubojni i w celu wyznaczenia wartosci parametrow hydrolizy takich jak temperatura i odczyn
postanowiono postugiwac sie analizg zmian stezed ChZT catkowitego w powigzaniu ze
zmianami ChZT sgczonego w probkach $ciekéw. Wstepnie zatozono, ze sgczenie sciekdw na
sgczku 0,22 um pozwoli na uzyskanie przesgczu, ktérego ChZT bedzie zawierato tylko zwigzki
organiczne rozpuszczone. Wstepne badania przeprowadzone na prébkach surowych sciekow
wykazaty $redni ubytek ChZT podczas sgczenia na poziomie 26% (Tabela 19Tabela 18). Podobne
wyniki uzyskano réwniez w laboratorium CLP — B co zostato przedstawione w Tabela 18.
Réwniez literatura (Johnsiin., 1995, Jensen iin., 2015) podaje zawartos¢ ChZT rozpuszczonego

na poziomie okoto 20%.
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Tabela 18. Wyniki badan ChZT, N--NH4 i N-og dla préby surowej oraz sqczonej wykonanych w laboratorium CLP-B Jastrzebie

Zdrdj z dnia 28.05.2021.

Parametr Prébka niesgczona [mg/dm3]  Prébka saczona [mg/dm3] Redukcja %
Chzt 8280 6740 18,6%
Azot amonowy — N-NH4 237,5 228,2 4%
Azot ogdlny — N-og 886 757,4 14,5%

Uzyskiwane wyniki nie zgadzaty sie z niepublikowanymi raportami firmy EMI z dziatajgcych
instalacji flotacyjnych opartych o podczyszczanie chemiczne przy uzyciu koagulantéw
nieorganicznych. Koagulanty nieorganiczne umozliwiajg stracenie zwigzkow
nierozpuszczonych pozostawiajgc w S$ciekach tylko substancje rozpuszczone. Raporty
wskazywaty na redukcje zanieczyszczen na poziomie 50 — 60% dla ChZT catkowitego i do 98%
ChZT nierozpuszczonego. Rowniez literatura potwierdza podobne redukcje uzyskiwane na
uktadach flotacyjnych poprzedzonych chemiczng koagulacjg. Stosujgc chlorek poliglinu
uzyskano redukcje na poziomie 45 — 75 % catkowitego stezenia ChZT w $ciekach pochodzacych
z rzezni (Nunez i in., 1999). W zakfadach uboju kurczaka stosujgc rowniez polichlorek glinu
osiggnieto redukcje catkowitego ChZT w wysokosci 75% (San Jose, 2004). Stosujac kombinacje
siarczanu zelaza wraz z wapnem uzyskano redukcje stezenia ChZT catkowitego o 56,8 %

(Satyanarayan i in., 2005).

Powyzsze dane pokazujg duzg rozbieznos¢ pomiedzy uzyskiwanymi wynikami stezenia ChZT
po saczeniu i po koagulacji. Zdecydowano sie potwierdzi¢ uzyskiwane wyniki na rzeczywistych

instalacjach oraz dane pochodzace z literatury w badaniach laboratoryjnych (Tabela 19).
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Tabela 19. ChZT sciekow surowych, sgczonych i koagulowanych pobieranych ze zbiornika retencyjnego oraz ze studni

kanalizacyjnej zbierajqcej scieki z ubojni w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.

Préba ChZT —surowe ChZT -saczone  Redukcja ChZT — koagulowane  Redukcja
[mg/dm?] [mg/dm’] (%] [mg/dm?] (%]
1 13 540 11 000 19% 4 640 66%
2 11340 7 700 32% 5060 55%
3 17 340 13 840 20% 11 180 36%
4 9280 8120 13% 4480 52%
5 19 220 10 400 46% 7 440 61%
7 4 400 4220 4% 2100 52%
Srednia 12 520 9213 26% 5816 54%

Przeprowadzone analizy wykazaty wieksze usuniecie zanieczyszczen wyrazonych parametrem
ChZT wynoszace $rednio 54% w przypadku zastosowania koagulacji w poréwnaniu z efektami
sgczenia, co pokrywato sie z doswiadczeniami firmy EMI uzyskanymi dla petnoskalowych
uktaddéw flotacyjnych pracujgcych w podobnym przemysle. Przyczyng powstatej réznicy
pomiedzy efektami sgczenia a koagulacji, ktéra nie wystepuje w sciekach z innych gatezi
przemystu, jest obecno$¢ krwi w sciekach z ubojni. Krew zawiera w osoczu biatka o Srednicy
ponizej 0,22 um, ktére przechodza przez saczek ale sg strgcane podczas koagulacji. Jest to
prawdopodobna przyczyna powstatej réznicy. W Tabeli 20 przedstawiono niektdre z biatek

osocza wraz z ich wielkosciami.

Tabela 20. Niektore biatka osocza (Barnkowski 2004, www1)

Typ biatka llosé [mg/dl] Wielkos¢ [um]
Albumina 4000 -5000 0,0042

a1 - antyproteaza 85-185 -
Immunoglobiny 700 - 1500 0,039-0,127
Transferyna 200 - 400 -

Dane z Tabeli 20 pokazujg, ze cze$¢ biatek ma mozliwos$é przedostad sie przez sgczek 0,22 um

jednoczesnie nie bedgc zwigzkami organicznymi rozpuszczonymi.

Generalnie Scieki z ubojni sg bogate w réznego rodzaju zwigzki organiczne i jednoczesnie
uwazane za bardzo szkodliwe ze wzgledu na bardzo ztozony ich sktad zawierajgcy m.in.

ttuszcze, biatka, widkna i inne substancje organiczne (Bustillo-Lecompteiin., 2016). Z tego tez
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wzgledu analizujgc tego typu Scieki czesto opiera sie nie tylko na samych wartosciach ChZT ale
tez BZT i OWO (ogdlny wegiel organiczny). W uproszczeniu, ChZT jest miarg ilosci elektronow
dostepnych w wegli organicznym do redukcji tlenu do wody, natomiast OWO jest to ilo$é
wegla. Dlatego tez stosunek ChZT/OWO okresla ilo$¢ tlenu jaka jest potrzeba do utlenienia
substancji organicznych w stosunku do zawartosci wegla w jej strukturze. Wielkos¢ tego
stosunku bedzie uzalezniona od rodzaju zwigzkéw organicznych i bedzie wyzsza dla
weglowodorow nasyconych, kwaséw ttuszczowych, a nizsza dla weglowodandw i celulozy
(Kowalski, 1989). Wyniki pomiaréow stezenia ChZT i OWO dla $ciekdw surowych przedstawiono
w Tabeli 21 i na Rysunku 13.

Tabela 21. Wyniki ChZT oraz OWO sciekdw surowych pobranych ze zbiornika retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do

27.05.2021.
Préba ChZT - surowe [mg/dm?3] OWO - surowe [mg/dm?3] ChZT/OWO
1 13 540 1557 8,70
2 11 340 2503 4,53
3 17 340 5548 3,12
4 9280 1307 7,10
5 19 220 3636 5,29
6 4400 1388 3,17
Srednia 12 520 2 656 5,32
25 000,00
y =2,4483x + 6015,5
R2=0,5701
20 000,00 o .

— e °
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® ¢ =
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Rysunek 13. Zaleznos¢ ChZT od OWO wraz z linig trendu oraz korelacjq R? dla Sciekéw surowych pobranych ze zbiornika
retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.
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Stosunek ChZT do OWO waha sie od 3,12 do 8,70 przy sredniej wartosci wynoszacej 5.32.
Analiza wspodfczynnika R Pearsona wykazata, ze zwigzek pomiedzy ChZT i OWO jest bardzo
silny i dodatni jednak nie jest on istotny statystycznie (r = 0,755 p = 0,083). Analizujac stezenia
catkowitego ChZT S$ciekdw surowych i stezenia OWO widoczny jest brak wysokiego
dopasowania modelu korelacji (Rysunek 13) gdzie wspdtczynnik determinacji R? dla danych

przedstawionych wynosi 0,57.

Lepszg korelacje uzyskano miedzy ChZT i OWO oznaczonymi w Sciekach saczonych (Tabela 22,
Rysunek 14).

Tabela 22. ChZT oraz OWO Sciekéw sgczonych pobranych ze zbiornika retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.

Préba ChZT - saczone [mg/dm?3] OWO - sgczone [mg/dm?3] ChzT/OWO
1 11 000 1557 7,06
2 7 700 920 8,36
3 13 840 1390 9,95
4 8120 820 9,89
5 10 400 1540 6,75
6 4220 662 6,36
Srednia 9213 1148 8,06
16 000,00
y=7,03x+1137,9
14 000,00 R?=0,7033 P
12 000,00
e
= 10000,00
&
= 8 000,00 0..'..--'
5 .
S 6000,00
4.000,00 °
2 000,00
0,00

0,00 200,00 400,00 600,00 800,001 000,04 200,04 400,04 600,04 800,00
OWO [mg/dm3]

Rysunek 14. Zaleznos¢ ChZT od OWO wraz z linig trendu oraz korelacjq R? dla Sciekéw sgczonych pobranych ze zbiornika
retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.

W przypadku sciekdw sgczonych analiza korelacji R Pearsona wykazata juz, ze zwigzek jest
bardzo silny i dodatni, a przede wszystkim jest on juz istotny statystycznie (r=0,838 p = 0,037).
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Wspdtczynnik determinacji R? miedzy wartoéciami ChZT i OWO wynosi 0,703, co oznhacza
zdecydowanie juz wieksze dopasowanie. Wartosci stosunku ChZT do OWO mieszczg sie w
mniejszym przedziale wartosci niz miato to miejsce w przypadku $ciekdw niesgczonych i
zawierajg sie pomiedzy 6,36 a 9,95 ze $rednig 8,06. Relatywnie wysokie ChZT badanych

Sciekdw w tej fazie badan wynikato z wiekszej niz standardowa zawartosci krwi w Sciekach.

W Tabeli 23 poréwnano wartosci ChZT i OWO dla sciekdw koagulowanych.

Tabela 23. Wyniki ChZT oraz OWO sciekow koagulowanych pobranych ze zbiornika retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do

27.05.2021.
Préba ChZT - koagulowane [mg/dm3®]  OWO - koagulowane ChZT/OWO
[mg/dm?]
1 4 640 394 11,77
2 5060 612 8,27
3 11 180 2141 5,22
4 4 480 773 5,79
5 7 440 1464 5,08
6 2100 551 3,81
Srednia 5816 989 6,66
12 000,00
y = 4,3064x + 1555,2 '_?
10 000,00 R? = 0,8665._.--"
@™ 8000,00
S '@
2
£ 6000,00
N ® .,.- °
S 4000,00
2 000,00 ]
0,00
0,00 500,00 1 000,00 1500,00 2 000,00 2 500,00
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Rysunek 15. Zaleznos¢ ChZT od OWO wraz z linig trendu oraz korelacjg R? dla sciekéw koagulowanych pobranych ze
zbiornika retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.

Scieki po koagulacji charakteryzowaty sie juz bardzo wysokim i istotnym statystycznie

stopniem korelacji R Pearsona (r = 0,931 p = 0,007). Dodatkowo bardzo wysoki jest takze
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wspotczynnik determinacji wynoszacy 0,87 (Rysunek 15), co wskazuje na stosunkowo stabilny

sktad substancji rozpuszczonych w sciekach z ubojni.

W wielu przypadkach prébowano skorelowaé miedzy sobg ChZT, BZT i OWO, ktére w rézny
sposob okreslajg zawartos¢ materii organicznej. Przyjmowano, ze w zasadzie to OWO jest
wazniejszym parametrem niz ChZT w celu okreslania zawartosci materii organicznej. Jednak w
praktyce, wspotczynniki korelacji pomiedzy ChZT i OWO mozna fatwo poréwnywaé dla
Sciekdw komunalnych, ale jest to juz bardzo trudne dla sciekdw przemystowych (takich jak
Scieki z ubojni), poniewaz stosunek ten nie jest stabilny z tego wzgledu, ze zalezy on gtéwnie
od sktadu sciekéw, ktoéry jest zmienny (Loganath i Mazumder, 2018). Z przedstawionych
wynikéw badan wyraznie wida¢, ze dla niesgczonych sciekdw surowych mimo silnej korelaciji,
to dopasowanie wynikéw jest stosunkowo niskie i nie jest to tez istotne statystycznie.
Pokazuje to bardzo duzg zmiennos¢ badanych sciekéw. Z drugiej strony, scieki po koagulacji
cechuja sie bardzo silng korelacjg pomiedzy ChZT a OWO, co moze swiadczy¢, ze bardzo duza
zmiennosc¢ sktadu tych sciekdw, jest w gtdwnej mierze zwigzana z substancjami zawieszonymi
i koloidalnymi, natomiast skfad substancji rozpuszczonych charakteryzuje sie stosunkowg
matg zmiennoscia. Przeanalizowano réwniez wptyw sgczenia i koagulacji na wyniki analizy
azotu ogodlnego w sciekach z ubojni. Uzyskane wyniki wraz z procentowym zmniejszeniem
stezenia pokazano w Tabeli 24.

Tabela 24. Azot ogdlny sciekéw nie sqczonych, sgczonych i koagulowanych pobranych ze zbiornika retencyjnego w dniach

od 22.04.2021 do 27.05.2021 wraz z procentowq redukcjq.

Préba Nog — nie Nog —saczone Redukcja Nog- Redukcja [%]
sgczone [mg/dm?3] [%] koagulowane
[mg/dm?] [mg/dm?]
1 1200 1160 3% 580 52%
2 1080 980 9% 740 31%
3 1860 1720 8% 1660 11%
4 1480 1420 4% 900 39%
5 2440 1820 25% 1460 40%
6 400 380 5% 240 40%
Srednia 1410 1246 12% 930 34%
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Zgodnie z przedstawionymi wynikami ubytek azotu ogdlnego podczas sgczenia jest niewielki,
co potwierdza wczesniejszy wniosek o przechodzeniu biatek krwi o rozmiarze ponizej 0,22 um
przez sgczek. Zawartos$¢ azotu ogdlnego w prébach koagulowanych przecietnie ulega redukgji
0 34%. Podobnie jak dla ChZT i OWO sprawdzono korelacje miedzy wartosciami stezen ChZT
i azotu ogdlnego dla sciekdw surowych, saczonych i po koagulacji. Uzyskane wyniki

przedstawiajg Rysunek 16, Rysunek 17, Rysunek 18.
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y = 7,0532x + 2575 s
— R?=0,8263 ® .
§ 15000,00
= °
£ ® .-
k= 10 000,00
P °
= .
5 000,00 o
°
0,00
0 500 1000 1500 2000 2500 3000
Nog [mg/dm3]

Rysunek 16. Zaleznos¢ ChZT od N-og wraz z linig trendu oraz korelacjq R? dla sciekéw surowych pobranych ze zbiornika

retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.
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Rysunek 17. Zaleznos¢ ChZT od N-og wraz z linig trendu oraz korelacjg R? dla sciekéw sqgczonych pobranych ze zbiornika

retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.
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Rysunek 18. Zaleznos¢ ChZT od N-og wraz z linig trendu oraz korelacjg R? dla sciekéw koagulowanych pobranych ze
zbiornika retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.

Jak wida¢ na Rysunku 16 i 18 wspdtczynnik determinacji R pomiedzy ChZT i N-og w prébkach
Sciekdw surowych i koagulowanych jest wysoka powyzej 0,8. W prébkach sgczonych

wspotczynnik determinacji pomiedzy wskaznikami ChZT i N-og jest duzo nizsza i wynosi 0,68.

Przedstawione wyniki badan zaleznosci ChZT, OWO i N-og wskazujg, ze $cieki z ubojni
zawierajg substancje koloidalne, ktére nie sg zatrzymywane przez filtry strzykawkowe
o $rednicy porow 0,22 um. Taka sytuacja powoduje pewne przektamanie wynikéw ChZT
rozpuszczonego, poniewaz na jego warto$é¢ bedg miaty tez wpltyw substancje, ktére nie sg
zatrzymywane na sgczkach. Przedstawione wyniku badan wykazaty tez bardzo duzg zmiennos¢
Sciekdw rzeczywistych. Z tego wzgledu, aby uzyskaé powtarzalnos¢ wynikow, a jednoczesnie
aby w czasie badania procesu hydrolizy mie¢ pewnos¢, ze badane jest jedynie ChZT substacji
rozpuszczonych, zdecydowano sie w dalszych badan stosowac koagulacje $ciekéw w celu

wyznaczania ChZT rozpuszczonego.

Dla badanych $ciekdw przeprowadzono réwniez testy zawartosci fosforu, ktére

przedstawiono w Tabeli 25.
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Tabela 25. Fosfor ogdlny oznaczony w probkach Sciekdéw nie sqczonych, sqczonych i koagulowanych pobranych ze zbiornika

retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021 wraz z redukcjq.

Préba Pog — surowe Pog —sgczone Redukcja Pog-—koagulowane Redukcja [%]
[mg/dm?] [mg/dm’] (%] [mg/dm’]

1 110 85 23% 6 95%
2 85 65 24% 6 93%
3 129 119 8% 6 95%
4 84 79 6% 12 85%
5 159 92 42% 11 93%
6 42 57 -35% 8 81%

Srednia 101 83 18% 8 92%

Na Rysunku 19, Rysunku 20 i Rysunku 21 pokazano korelacje zwigzang z zaleznoscig ChZT od Pog.
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Rysunek 19. Zaleznos¢ ChZT od P-og wraz z liniq trendu oraz korelacjq R? dla Sciekow surowych pobranych ze zbiornika

retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.
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Rysunek 20. Zaleznos¢ ChZT od P-og wraz z liniq trendu oraz korelacjq R? dla Sciekéw sgczonych pobranych ze zbiornika

retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.
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Rysunek 21. Zaleznos¢ ChZT od P-og wraz z liniq trendu oraz korelacjq R? dla sciekéw koagulowanych pobranych ze zbiornika

retencyjnego w dniach od 22.04.2021 do 27.05.2021.

Korelacja stezenia fosforu ogdlnego do stezenia ChZT jest wysoka w przypadku sciekow
surowych i saczonych i brak jej dla sciekdw koagulowanych. Wynika to z faktu 92% redukcji
fosforu ogdlnego w procesie koagulacji bez wzgledu na uzyskane w tym procesie obnizenie
stezenia ChZT. Dla sciekow surowych korelacja pomiedzy stezeniem ChZT i stezeniem P-og jest
bardzo wysoka i wynosi 0,97, dla sciekdw sgczonych jest réwniez wysoka lecz nizsza i wynosi
0,89. Obnizenie korelacji w sciekach sgczonych wigze sie z nierdwnomiernym zatrzymaniem

zwigzkdéw organicznych i P-og na sgczku.
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W dalszych badaniach hydrolizy oraz nastepujgcej po niej fermentacji metanowej zwigzkow
organicznych zdecydowano okresla¢ zmiany zachodzgce w sciekach i stezenie zwigzkow
rozpuszczonych w oparciu o analize Sciekdw poddawanych koagulacji ze wzgledu na
efektywniejsze usuwanie zwigzkéw nierozpuszczonych w wyniku koagulacji niz w wyniku
saczenia i bardziej powtarzalne wyniki oraz lepszg korelacje miedzy ChZT i OWO i N-og.
Jednoczesnie rozpoczeto wdrazanie tej procedury w firmie EMI do badan sciekow

zawierajgcych krew.

4.3 Miejsce poboru sciekow

W doswiadczeniu postanowiono sprawdzié, jaki wptyw na swieze scieki powstajgce w ubojni
ma retencja $ciekdw w zbiorniku retencyjnym o pojemnosci 50 m? i czasie zatrzymania od 12
do 24 h. Scieki ze zbiornika retencyjnego wywozone sg na biezgco, w zbiorniku jednak zawsze
pozostaje czes¢ sciekdw, ktore zawierajg mikroorganizmy moggce wywotywaé zmiany w
sktadzie doptywajacych swiezych sciekdw z ubojni. Tylko raz na kilka tygodni zbiornik jest

oprézniony do dna.

Podczas czterech dni badano $cieki pochodzace ze zbiornika retencyjnego oraz pobierane
w studzience zbiorczej na terenie ubojni. Scieki ze zbiornika pobierano prébkobiorca co 15
minut w godzinach 8 — 12. Scieki ze zbiornika pobierano o godzinie 12. Wyniki badan
laboratoryjnych pokazano w Tabeli 26, Tabeli 27 oraz na Rysunku 22.

Tabela 26. ChZT, N-og, i N-NH4 Sciekéw pobranych ze zbiornika retencyjnego Zb i studzienki zbiorczej Z z czterech dni maja

2021 roku wraz z pokazaniem procentowej redukcji. Wartos¢ minusowa swiadczy o wzroscie wartosci.

Data Prébka ChZT Zb ChZTZ R% NogZb Nog R% NNH4Zb NNH4Z R%

18.05.2021 1 10 020 13540 26% 1080 1200 10% 124 48 -158%
20.05.2021 2 11 340 17340 35% 1080 1860 42% 138 104 -33%
21.05.2021 3 9280 19220 52% 1480 2440 39% 132 108 -22%
27.05.2021 4 4 400 11000 60% 400 800 50% 130 38 -242%
Srednia 8760 15275 43% 1010 1575 36% 131 75 -76%
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Tabela 27. P-og i OWO sciekéw pobranych ze zbiornika retencyjnego Zb i studzienki zbiorczej Z z czterech dni maja 2021

roku wraz z pokazaniem procentowej redukcji.

Data Prébka Pog Zb PogZ R% OWOzb OWOZ R%
18.05.2021 1 64 111 42% 3395 1557 -118%
20.05.2021 2 85 129 34% 2503 5548 55%
21.05.2021 3 84 159 47% 1308 3636 64%
27.05.2021 4 42 111 62% 1388 3772 63%
Srednia 69 128 46% 2149 2628 41%
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Rysunek 22. ChZT, N-og i OWO oznaczone w probkach sciekow z 4 dni maja 2021 roku Zb — Zbiornik, Z — studnia zbiorcza na

terenie ubojni.
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Dla pobranych probek wykonano réwniez testy koagulacyjne, ktérych wyniki przedstawiono

w Tabeli 28 oraz pokazano na Rysunku 23.

Tabela 28. ChZT rozpuszczone ChZT catkowite oraz procentowy udziat ChZT rozpuszczonego w probkach sciekdw pobranych

ze zbiornika retencyjnego Zb i studni zbiorczej Z w ubojni.

Data Rodzaj probki Zbiornik Zb Studnia Zbiornik, % Studnia
sciekow [mg/dm3] zbiorcza Z zwigzkow zbiorcza, %
[mg/dm3] rozpuszczonych zwigzkow
rozpuszczonych
18.05.2021 surowa 10 020 13 540 39% 34%
koagulowana 3880 4 640
20.05.2021 surowa 11 340 17 340 45% 64%
koagulowana 5060 11 180
21.05.2021 surowa 9280 19220 48% 39%
koagulowana 4480 7 440
27.05.2021 surowa 4 400 11 000 48% 37%
koagulowana 2100 4020
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Rysunek 23. Procentowa zawartosc stezenia ChZT rozpuszczonego wzgledem ChZT catkowitego w probkach sciekéw

pobranych ze zbiornika retencyjnego Zbiornik i studni zbiorczej Zaktad w ubojni.

Uzyskane wyniki badan pokazujg, ze stezenie zanieczyszczeri ChZT, N-og, Pog i OWO sg wyzsze
w Sciekach pobieranych ze studni zbiorczej na terenie ubojni niz w zbiorniku retencyjnym.
Sredni wzrost stezenia wynosit kolejno dla tych parametréw 43%, 36%, 46% i 41%. Stezenie N-

NHs w S$ciekach pobieranych ze studni zbiorczej byto o 76% nizsze niz ze zbiornika

60| Strona



retencyjnego (Tabela 26, Tabela 27, Rysunek 22). Procentowy udziat zwigzkdw organicznych
rozpuszczonych wyrazonych parametrem ChZT jest wyiszy w S$ciekach w zbiorniku
retencyjnym niz w $ciekach pobranych ze studni zbiorczej w ubojni (Tabela 28, Rysunek 23).
Wynik z préby 2 dla sciekdw ze studni zbiorczej jest odbiegajgco wyzszy i nie powinien by¢

brany pod uwage.

Doswiadczenie wykazato znaczne rdznice w stezeniu zanieczyszczen w $ciekach pomiedzy
zbiornikiem retencyjnym oraz studnig zbiorcza. Wptyw na to ma usrednienie i rozciericzenie
sktadu $ciekéw, ktdre nastepuje w zbiorniku retencyjnym. Scieki ze studni zbiorczej pobierane
byty w godzinach ubojowych przed myciem zaktadu. Scieki takie charakteryzujg sie wiekszym
stezeniem zanieczyszczen. Rozcieiczenie Sciekdw nastepuje w trakcie mycia ubojni, kiedy
zuzywane sg wieksze ilosci wody, ktére po odprowadzeniu do zbiornika retencyjnego
rozcienczajg $Scieki w nim sie znajdujgce. Wzrost azotu amonowego $Swiadczy o rozpoczeciu
procesu hydrolizy i rozktadzie azotu organicznego do amonowego. Réwniez o rozpoczeciu
hydrolizy Swiadczy procentowy wzrost zwigzkdéw rozpuszczonych w $ciekach w zbiorniku

retencyjnym.

Biorac pod uwage wdrozeniowy charakter pracy postanowiono wykona¢ dodatkowe badania
wptywu zbiornika retencyjnego na procesy zachodzgce w $ciekach. Zbiornik retencyjny jest
bardzo waznym elementem kazdej oczyszczalni Sciekdw pozwalajgcym wyréwnac stezenia
zanieczyszczen i réwnomiernie obcigzaé dalsze stopnie oczyszczania. Dlatego tez
postanowiono sprawdzié, jaki jest wptyw mikroorganizméw obecnych w Sciekach w zbiorniku
retencyjnym na szybkos¢ hydrolizy $ciekéw z ubojni. W tym celu wykonano badanie 24
godzinnej hydrolizy $ciekdw pobranych z zaktadu w dwéch wariantach bez dodatku $ciekdw
ze zbiornika retencyjnego i z dodatkiem 20% Sciekdw ze zbiornika jako zaszczepem
mikrobiologicznym (inoculum). Tabela 29 i Tabela 30 zawiera wyniki przeprowadzonych

badan.
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Tabela 29. pH, temperatura, ChZT koagulowanych sciekow i surowych w probce sciekow pobranych ze studni zbiorczej na

terenie ubojni bez dodatku inoculum ze zbiornika retencyjnego.

Godzina pH temp ChZT koag ChZT surowy % ChZT rozp.
0-38:00 7,5 20,50 2 600 5280 49%
2 -10:00 7,6 23,60 2620 4920 53%
4-12:00 7,8 24,70 2360 4 980 47%
6 —14:00 7,6 25,60 2 000 4700 43%
8 -16:00 7,5 26,00 2100 6 860 31%
24 -8:00 7,8 25,20 2200 3420 64%

Tabela 30. pH, temperatura, ChZT koagulowanych sciekdw i surowych w prdbce Sciekdw pobranych ze studni zbiorczej na

terenie ubojni z dodatkiem inoculum w postaci 20% sciekow ze zbiornika retencyjnego.

Godzina pH temp ChZT koag ChZT surowy % ChZT rozp.
0-8:00 7,2 22,20 2000 4620 43%
2-10:00 7,5 23,80 2140 4 500 48%
4-12:00 7,8 24,90 2000 4 640 43%
6 —14:00 7,8 25,70 2000 4 340 46%
8-16:00 7,7 26,30 3420 5040 68%
24 -8:00 8 25,00 2200 3860 57%
80%
70%

ChZT rozpuszczone %
N
o
N

Préoba

Rysunek 24. Procentowy udziat stezenia ChZT rozpuszczonego do stezenia ChZT catkowitego w probce sciekow bez dodatku
biocenozy zbiornika. Niebieska linia Scieki pobrane z zaktadu, pomarariczowa linia — Scieki pobrane z zakfadu z dodatkiem

inoculum w postaci 20% sciekow ze zbiornika retencyjnego.
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Stezenie ChZT rozpuszczonego w pobieranych prdobkach ksztattowato sie na podobnym
poziomie w trakcie 24 godzinnej hydrolizy zaréwno w samych $ciekach pobranych w ubojni
jak i w Sciekach pobranych z ubojni z dodatkiem 20% s$ciekéw pobranych ze zbiornika
retencyjnego. Nieznacznie wiekszg zawartos¢ odnotowano w sciekach bez inoculum. Wyniki
w 8 godzinie hydrolizy odbiegajg od pozostatych i obserwowanego trendu, co jest wynikiem
najprawdopodobniej btedu pomiarowego (Rysunek 24). W obu przypadkach ChZT catkowite
ulegto zmniejszeniu, w Sciekach z ubojni bez dodatku $ciekéw ze zbiornika retencyjnego o0 35%,
a w Sciekach z ubojni z dodatkiem $ciekéw ze zbiornika retencyjnego o 16%. W obu
przypadkach nastgpit wzrost ChZT rozpuszczonego. O 15 % w $ciekach bez dodatku inoculum
ze zbiornika oraz o 14% w sciekach z 20% dodatkiem Sciekdéw pochodzgcych ze zbiornika

retencyjnego.

Z przedstawionych wynikdbw mozna wnioskowaé, ze wptyw wytworzonego zespotu
mikroorganizméw pozostajgcego w Sciekach w zbiorniku retencyjnym wraz z nie
wywiezionymi do korica Sciekami wystepuje, ale dla dalszego oczyszczania Sciekdw jest on
niewielki i moze zosta¢ pominiety. Jednoczesnie dla dalszych badan pobieranie sciekow
bezposrednio ze zbiornika daje bardziej powtarzalny, usredniony sktad Sciekdw. Ponadto
nalezy zaznaczy¢, ze to wtasnie ze zbiornika retencyjnego s$cieki bedg przesytane do dalszego
oczyszczania iz tego tez powodu one powinny by¢ przedmiotem dalszych badan. Tym niemniej
nalezy bra¢ pod uwage fakt, ze w zbiorniku retencyjnym moze okresowo rozwijaé sie zespoét
mikroorganizmow majgacych wptyw na intensywnos¢ hydrolizy majgcej miejsce juz w zbiorniku
retencyjnym. Intensywnos¢ tej hydrolizy bedzie zalezata od ilosci i aktywnosci
mikroorganizmow namnazajgcych sie w zbiorniku retencyjnym, a to z kolei zaleze¢ bedzie od
czestotliwosci oprdzniania catkowitego zbiornika retencyjnego, czasu retencji Sciekow

w zbiorniku i temperatury $ciekéw.
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4.4 Wytworzenie inoculum
Badanie przebiegu hydrolizy sciekdw i jej wptywu na dalsze etapy fermentacji wymagato

wytworzenia inoculum zaadaptowanego do rozktadu zwigzkéw organicznych obecnych
w sciekach pochodzacych ze zbiornika retencyjnego ubojni. Wytworzone inoculum
wykorzystywane byto w pomiarach potencjatu metanogennego $ciekdéw po hydrolizie.
Wykorzystano w tym celu osad granulowany z reaktora beztlenowego znajdujgcego sie w
oczyszczalni na terenie zaktadu produkcyjnego Mokate. Wtasciwosci osadu podano w Tabeli

31.

Tabela 31.Parametry osadu granulowanego pobranego z punktu czerpalnego na wysokosci 0,7 m w reaktorze beztlenowym
pracujgcym w zaktadzie Mokate w Zorach.

Parametr [mg/dm3]
Sucha pozostatos¢ ogdlna 45 299
Straty przy prazeniu 41 099
Pozostatosc po prazeniu 4200

Dla przeprowadzenia doswiadczenia osad rozciericzono wodg wodociggowg w stosunku 1:1.
Tak przygotowang porcjg osadu napetniono reaktor wilosci 9 | i umieszczono w kapieli wodnej.
Temperatura pracy reaktora wynosita 35°C. Scieki zasilajgce reaktor pobierano ze zbiornika
retencyjnego w kazdy poniedziatek, srode i pigtek. Reaktor zasilany byt w sposéb ciggty z
wydajnoscig okoto 2,5 1/d. W okresie adaptacji osadu do $ciekéw pochodzacych z ubojni jeden
raz w tygodniu kontrolowano efektywnos¢ pracy reaktora oznaczajgc ChZT, Nog, NNH4, Pog w
Sciekach surowych i oczyszczonych. Wyniki uzyskane w okresie od 25.03.2020 do 15.07.2020

zestawiono w Tabeli 32.

Tabela 32. Wyniki analiz stezenia ChZT, Nog, N-NH,4, Pog w Sciekach surowych i oczyszczonych.

Scieki surowe Scieki podczyszczone

Oznaczenie ChzT Nog NNH4 Pog ChzT Nog NNH4 Pog
[mg/ dm?]

Srednia 7589 703 189 75 1311 702 613 70

Maksimum 13600 1000 286 104 2000 930 823 112

Minimum 3360 380 19 46 660 145 123 23

Odchylenie 6984 432 180 42 908 500 460 56

standardowe
Liczba pomiarow 10 10 10 10 10 10 10 10
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Reaktor zostat zaszczepiony beztlenowym osadem granulowanym z reaktora typu UASB
w stezeniu 20 kg s.m.o/m?3. Biomasa byta zaadoptowana do oczyszczania $ciekdw z przemysty
spozywczego o wysokich stezeniach zwigzkdw organicznych. Od momentu zaszczepienia
reaktora charakteryzowat sie ona bardzo duzg skuteczno$ciag w usuwania zwigzkdéw
organicznych na poziomie 70 — 80% redukcji ChZT. W Tabeli 33 przedstawiono ftadunki ChZT

doprowadzane do reaktora oraz obcigzenie reaktora.

Tabela 33. Dobowy fadunek ChZT doprowadzany do reaktora i jego obcigzenie tadunkiem zanieczyszczenn w ciggu doby.

Parametr tadunek doprowadzany Obcigzenie
do reaktora reaktora

[gChzT/d] [gChzT/1*d]
Srednia 19,40 2,42
Maksimum 34,00 4,25
Minimum 8,40 1,05
Odchylenie 8,69 1,09

standardowe

Liczba pomiarow 10 10

Najwyzsza warto$¢ stezenia ChZT w badanych $ciekach wyniosta 13 600 mg/dm?3 przy $redniej
7589 mg/dm3. Redukcja ChZT dochodzita okresowo do 90% przy niewielkiej ilosci
powstajgcego osadu nadmiernego, co jest wynikiem bardzo dobrym. Efektywnie przebiegata
rowniez amonifikacja. Najwyzsza wartos¢ azotu ogdlnego w Sciekach surowych wyniosta 1000
mg/dm3 przy $redniej 703 mg/dm3. W reaktorze nastepowat wzrost azotu amonowego ze
stezenia $redniego 189 mg/dm3 do 613 mg/dm3. Stanowito to zmiane stosunku azotu
amonowego do ogdlnego o 61%. W oczyszczonych sciekach azot amonowy stanowit $rednio
90% azotu ogdlnego, co potwierdza zdolno$¢ osadu do rozktadu biatek i aminokwasow.
Pozostaje problem duzej ilosci amoniaku w $ciekach wyptywajgcych z reaktora, z ktérym w
przypadku technologii pracujagcej w petnej skali bedzie trzeba sobie poradzi¢ uzupetniajgc
technologie dodatkowym procesem biologicznym lub fizykochemicznym. Z przedstawionych
wynikéw widaé, ze osad bardzo tatwo przystosowat sie do $ciekéw z ubojni bydfa. Réwniez
wzrost azotu amonowego nie powodowat inhibicji procesu beztlenowego i redukcja zwigzkéw

organicznych nastepowata w sposdb efektywny.
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4.5 Wptyw temperatury i odczynu na przebieg hydrolizy
Scieki pochodzace z uboju zwierzecego zawieraja duzo produktéw biodegradowalnych, na

ktére sktadajg sie gtéwnie biatka i ttuszcze . Zwigzki te wymagajg wstepnego rozktadu zanim
zostang poddane procesowi fermentacji metanowej. Pierwszym procesem na drodze ich
rozktadu jest proces hydrolizy, w ktérym ttuszcze rozktadajq sie na kwasy ttuszczowe, a biatka

na aminokwasy (Rysunek 3).

W doswiadczeniu wzieto pod uwage procesy hydrolizy, ktére w fatwy sposéb mozna by
wdrozy¢ w skali technicznej na oczyszczalni sciekdw. Poczatkowo sprawdzono jak przebiega
hydroliza sciekdw w temperaturze pokojowej. W tym celu kontrolowano zmiany wartosci
takich parametrow jak ChZT, N — og, N — NHs w pobieranych z reaktora hydrolizy prébkach
Sciekdw surowych i po koagulacji podczas trwania 5 dniowej hydrolizy. Wyniki przedstawiono

w Tabeli 34 oraz na Rysunku 25.

Tabela 34. Wyniki badarn stezenia ChZT, N-og, N-NH, dla hydrolizy w temperaturze pokojowej. K — préba koagulowana.

Dzien temp ChzT ChZT-K % ChZT N-og N-og-K  N-NHz  N-NHs-K LKT

[mg/ [mg/ rozp [mg/ [mg/ [mg/ [mg/ [mg/

dm3] dm3 dm3] dm3] dm?3] dm?3] dm3]
0 189 9280 4750 51% 830 560 92 105 340
1 21,3 9320 4760 51% 820 540 88 130 437
2 25,7 9140 3800 41% 900 460 150 146 288
3 24,8 6880 3060 44 % 760 420 244 220 395
4 24,5 8300 3380 40 % 820 560 554 472 1284
5 23,3 6500 3020 46 % 720 540 514 482 950
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Rysunek 25. Stezenia ChZT, N — og, N — NH, hydrolizy w temperaturze pokojowej. K — proba koagulowana.

W hydrolizowanych $ciekach obserwowany jest rowniez spadek stezenia ChZT z9 320 mg/dm?
do 6880 mg/dm? w trzecim dniu hydrolizy. W czwartym dniu nastgpit wzrost ChZT
catkowitego do wartosci 8 300 mg/| co wigzato sie z uwolnieniem produktéw hydrolizy przez
mikroorganizmy. Zaobserwowa¢ to mozna réwniez we wzroscie stezenia LKT. Rowniez

odnotowano wzrost stezenia azotu amonowego w dniu 4 i 5.

Uzyskane wyniki pozwolity stwierdzi¢ ze pomiedzy 3 i 4 dniem nastgpit skokowy przyrost azotu
amonowego oraz LKT co $Swiadczy, ze w tym czasie hydroliza osiggnefa swojg najwyzsza
wydajnos¢. Réwniez przyrost ChZT w tym czasie jest najwiekszy. Po 4 dniu nastepuje spadek

produktéw hydrolizy wyrazonych w stezeniu ChZT i LKT.

Do dalszych badan wybrano 4 warianty hydrolizy - w temperaturze otoczenia oraz
w temperaturze prowadzenia procesu fermentacji czyli ok. 35°C oraz sprawdzono dla tych

temperatur hydrolize z dodatkiem 50% roztworu fugu sodowego w pH 9.

Dla kazdego badanego wariantu hydrolizy po 1 (seria l), 2 (seria ll), 3 (seria lll) i 5 (seria V) dniu
trwania hydrolizy badano potencjat metanogenny sciekédw w urzadzeniu AMPTS Il (Automatic

Methane Potential Test System) firmy Bioprocess Control.

Dla kazdej przeprowadzanej serii badan pobrane Scieki ze zbiornika retencyjnego rozlewano
do czterech 1 litrowych stoikdow. Dwie prébki $ciekéw doprowadzono do pH 9 poprzez dodanie
zasady sodowej. Stoje ze Sciekami umieszczono we flokulatorze z czterema niezaleznymi
mieszadtami VELP FC4S i stale mieszano z predkoscig 60 RPM (Rysunek 26). W dwéch stojach
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— jednym ze skorygowanym odczynem do 9 pH i w jednym bez korekty odczynu utrzymywano

temperature 35°C poprzez zanurzenie sciekdw w kapieli wodne;.

Rysunek 26. Flokulator z prébkami sciekéw poddanymi hydrolizie.

Wyniki hydrolizy kontrolowane za pomocg pomiaru zmian stezen ChZT, N — og, N — NH4
w prébkach sciekdw surowych i koagulowanych przy 1 dniowym czasie trwania pokazane sg
w Tabeli 35 i Rysunku 27.

Tabela 35.Wartosci stezeri ChZT, N-og, N-NH,4 dla hydrolizy trwajqcej 1 dzier (seria I) w temperaturze 22 °Ci 35 °Ci przy pH 9.

K — préba koagulowana.

Seria | ChzT N-og N-NH4 ChZT-K N-og-K N-NHas-K
mg/dm® mg/dm3® Mg/dm®* mg/dm? mg/dm® Mg/dm3

O - dzien 6 144 552 85 1476 138 73
| dzier temperatura 22°C 5892 600 78 900 114 77
| dzien temperatura 22°C, pH9 6312 588 74 1452 144 70
| dzien temperatura 35°C 6 540 576 111 2244 246 113
| dzien temperatura 35°C, pH 9 6420 582 128 1164 156 119
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Rysunek 27. Stezenie ChZT sciekow surowych i po koagulacji w dniu 0 oraz dniu 1 hydrolizy dla réznych warunkéw.

Tak przygotowane scieki po 1 dniowej hydrolizie wraz z wytworzonym inoculum podano
badaniu na potencjat metanogenny. Nastawiono po trzy préby z kazdej hydrolizowanej prébki
Sciekdw oraz samo inoculum. Prébka kontrolng byfa probka sciekéw hydrolizowana

w temperaturze 22C. Czas trwania badania wynosit 5 dni.

W Tabeli 36 i Tabeli 37 oraz na Rysunku 28 i Rysunku 29 pokazano uzyskane wyniki.

Tabela 36. Wyniki oznaczenia potencjatu metanogennego pokazane jako skumulowana produkcja metanu w Nml dla

czterech wybranych wariantow hydrolizy 22 °C, 22 C pH 9, 35 °C, 35 € pH9. Czas trwania hydrolizy 1 dzien.

Sumaryczna ilos¢ metanu Nml Inoculum Kontrolna pH9 22C 35C pH9 35C
O dzien 0 0 0 0 0

1 dzien 8 45,3 51,8 51,3 44,1

2 dzien 10,4 65,0 64,4 62,1 62,1

3 dzien 10,4 68,0 66,8 66,0 65,7
4 dzien 10,4 68,0 65,1 67,0 65,9

5 dzien 10,4 68,0 68,1 67,9 65,9
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Rysunek 28. Wykres skumulowanej produkcji metanu dla réznych wariantéw hydrolizy 22 °C, 22 °C pH 9, 35 C, 35 C pH9.

Czas trwania hydrolizy 1 dzien.

Tabela 37. Wyniki proby AMPTS pokazane jako sumaryczna produkcja metanu w Nml na g ChZT dla czterech wybranych
wariantdw hydrolizy 22 C, 22 °C pH 9, 35 C, 35 °C pH9. Czas trwania hydrolizy 1 dzien.

Specyficzna produkcja metanu Nml/g ChZT Kontrolna pH9 22C 35C pH9 35C

O dzien 0 0 0 0

1 dzien 124,2 146,1 139,7 116,5
2 dzien 181,9 180,0 166,7 166,8
3 dzien 192,0 188,0 179,2 178,4
4 dzien 192,0 182,3 182,6 178,9
5 dzien 192,0 192,3 185,5 179,0
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Rysunek 29. Wykres sumarycznej produkcji metanu w Nml na g ChZT dla czterech wybranych wersji hydrolizy 22 °C, 22 <C pH
9, 35, 35 C pHI. Czas trwania hydrolizy 1 dzien.

W trakcie jednodniowej hydrolizy stezenie ChZT we wszystkich prébach byto na podobnym
poziomie. Najnizsze po 1 dniu odnotowano w $ciekach hydrolizowanych w temperaturze 22°C.
Najwyzszy wzrost ChZT rozpuszczonego nastgpit w Sciekach hydrolizowanych w temperaturze
35°C. Stezenie ChZT wyniosto 2244 mg/dm3. We wszystkich $ciekach po 1 dniu hydrolizy
podniosto sie stezenie azotu amonowego. Najwiekszy wzrost o okoto 40% nastgpit w prébkach
Sciekdw hydrolizowanych w temperaturze 35°C. Wzrost azotu amonowego w probach
Sciekdw hydrolizowanych w temperaturze 22°C byt niewielki. llos¢ wytworzonego metanu we
wszystkich probkach byta na podobnym poziomie. Sumaryczna ilosé¢ wytworzonego metanu
podczas pieciodniowego testu wyniosta 68 Nml w prébce kontrolnej, w préobce w 22°Ci 35°C.
W sciekach o temperaturze 35°C przy pH 9 ilo$¢ byta nizsza i wyniosta 66 Nml. W $ciekach
hydrolizowanych w temperaturze 22°C przy pH 9 oraz w temperaturze 35°C zauwazalny jest
wiekszy przyrost biogazu w pierwszym dniu testu. Rdznica wynosi okoto 12%. Identyczna
zaleznos¢ mozna zobaczy¢ w wynikach specyficznej produkcji metanu w przeliczeniu na g ChZT
(Rysunek 29). Analizujac otrzymane wyniki mozna stwierdzi¢, ze zréznicowane warunki
w trakcie jednodniowej hydrolizy $ciekdw nie wptywajg na dalszy proces metanogenezy.

Wyiszg produkcje metanu w pierwszym dniu dla $ciekéw hydrolizowanych w temperaturze
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22°C i przy pH 9 oraz w temperaturze 35°C mozna ttumaczy¢ wyzszym stezeniem ChZT

rozpuszczonego po hydrolizie.

W analogiczny sposob przeprowadzono doswiadczenie z hydrolizg trwajacg 2 dni. W Tabeli 38

oraz na Rysunku 30 przedstawiono wyniki badan $ciekow.

Tabela 38. Wartosci stezeri ChZT, N-og, N-NH, dla hydrolizy seri Il w temperaturze 22 °C i 35 Ci przy pH 9. K — proba

koagulowana.

Seria ll ChzT N-og N-NH4 ChZT-K N-og-K N-NHs-K
mg/dm3 mg/dm?® mg/dm®> mg/dm?} mg/dm® mg/dm?3

O - dzien 6644 638 57,2 1265 198 74,8

Il dzien temperatura 22°C 6732 506 28,6 979 88 45,1

Il dzier temperatura 22°C, pH9 6710 605 22 957 66 38,5

Il dzien temperatura 35°C 8184 704 61,6 1034 110 77

Il dzien temperatura 35°C, pH 9 7887 715 145,2 1540 209 108,9

Wzrost wartosci stezenia ChZT w drugim dniu prowadzenia doswiadczenia zwigzany byt
z odparowaniem czesci $ciekow ze stoikdw, w ktorych prowadzono hydrolize. W dalszych
doswiadczeniach hydrolizy zastosowano przykrycia stoikdw, aby wyeliminowa¢ parowanie.
Nie miato to jednak wptywu na wyniki proby AMPTS ze wzgledu na specyfike doswiadczenia,

w ktérym ilosé substratu na ilos¢ inoculum przelicza sie proporcjonalnie do rzeczywistych

wartosci.
9000
8000
7000
= 6000
oo
£ 5000
k5 4000
S 3000
2000
o R C
o || || []
Dzien 0 Dzien Il - Dzien Il - Dzien Il - Dzien Il -
temperatura temperatura temperatura temperatura
22°C 22°C, pH 9 35°C 35°C, pH 9

W Surowe $cieki  m Scieki po koagulacji

Rysunek 30. Stezenie ChZT sciekéw surowych do ChZT rozpuszczonego w dniu 0 oraz dniu 2 hydrolizy Sciekow dla réznych

warunkow przeprowadzania hydrolizy.
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Nastepnie scieki po dwudniowej hydrolizie poddano testowi na potencjat metanogenny.

Wyniki przedstawiono w Tabeli 39 i Tabeli 40 oraz na Rysunku 31 i Rysunku 32.

Tabela 39. Wyniki pomiaru potencjatu metanogennego pokazane jako skumulowana produkcja metanu w Nml dla czterech

wybranych wariantéw hydrolizy 22 °C, 22 °C pH 9, 35 C, 35 C pH9. Czas trwania hydrolizy 2 dzien.

Sumaryczna ilo$¢ metanu Nml Inoculum Kontrolna pH9 22C 35C pH9 35C
O dzien 0 0 0 0 0

1 dzieh 14,6 62,8 59,3 61,3 52,6
2 dzien 20,9 104,1 95,8 95,8 81,7
3 dzien 24,7 143,0 130,5 128,7 109,1
4 dzieh 28,8 178,6 165,3 163,3 138,7
5 dzien 32,4 201,8 194,3 198,9 170,8
6 dzien 206,9 210,7 227,7 200,6
7 dzier 214,2 2453 220,2
8 dzien 252,3 236,0
9 dzien 256,1 245,9
10 dzien 252,8
11 dzien 256,9
11 dzien 32,4 206,9 214,2 256,1 258,8
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Rysunek 31. Wykres skumulowanej produkcji metanu dla réznych wersji hydrolizy 22 °C, 22 °C pH 9, 35 C, 35 C pH9. Czas

trwania hydrolizy 2 dni.
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Tabela 40. Wyniki pomiaru potencjatu metanogennego pokazane jako sumaryczna produkcja metanu w Nml na g ChZT dla

czterech wybranych wariantéw hydrolizy 22 °C, 22 °C pH 9, 35 C, 35 C pH9. Czas trwania hydrolizy 2 dni.

Specyficzna produkcja metanu Nml/g ChZT  Kontrolna pH 9 22C 35C pH 9 35C
O dzien 0 0 0 0
1 dzien 54,8 51,4 43,3 36,6
2 dzieh 94,5 86,1 69,3 58,5
3 dzien 134,4 121,6 96,3 81,2
4 dzien 170,2 156,9 124,5 105,7
5 dzieh 192,5 186,1 154,2 133,1
6 dzien 198,3 204,9 180,8 161,7
7 dzien 198,3 208,9 197,2 180,5
8 dzien 198,3 208,9 203,6 195,8
9 dzien 198,3 208,9 207,2 205,3
10 dzien 198,3 208,9 207,2 211,9
11 dzien 198,3 208,9 207,2 215,8
11 dzien 198,3 208,9 207,2 217,7
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Rysunek 32. Wykres sumarycznej produkcji metanu w Nml na g ChZT dla czterech wybranych wersji hydrolizy 22 °C, 22 <C pH

9, 35C, 35 € pHYI. Czas trwania hydrolizy 2 dzien.
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Dwudniowa hydroliza skutkowata najwiekszym przyrostem ChZT rozpuszczonego w prdbce
hydrolizowanej w temperaturze 35°C i pH 9 na poziomie 20%. W pozostatych wariantach
hydrolizy nastgpit spadek o okoto 20%. Najwiekszy w prébce hydrolizowanej w temperaturze
22°C przy pH 9. Najwiekszy spadek stosunku ChZT catkowitego do rozpuszczonego nastgpit
w prébce hydrolizowanej w temperaturze 35°C. Wyniki badan potencjatu metanowego nie
wykazaty znaczacych réznic w ilosci wytworzonego metanu. Najwiekszg wartos¢ uzyskano po
12 dniach testu z prébki hydrolizowanej w temperaturze 35°C i pH 9. Prébka ta charakteryzuje
sie najwolniejszym przyrostem metanu w pierwszych 8 dniach testu co wskazuje na pewne
przyhamowanie metanogenezy w pierwszych dniach testu. Najszybszy przyrost metanu
uzyskano w prébce kontrolnej, jednak porédwnujgc do pozostatych testéw na potencjat
metanowy, ta seria charakteryzowata sie wyraznym opdznieniem maksymalnej produkcji
metanu, co moze $wiadczy¢ o obecnosci w samych $ciekach substancji dziatajacych

niekorzystnie na proces metanogenezy. Maksymalng produkcje uzyskano po 6 dniach testu.

Nastepnie przeprowadzono badanie sciekéw poddanych hydrolizie trzydniowej. Wyniki badan

pokazano w Tabeli 41 oraz na Rysunku 33.

Tabela 41. Wartosci stezeri ChZT, N-og, N-NH4 dla hydrolizy serii lll o czasie trwania trzy dni w temperaturze 22 Ci 35 C i

przy pH 9. K — proba koagulowana.

Seria ll ChzT N-og N-NH4 ChZT-K N-og-K N-NH4-K
mg/dm3 mg/dm3 Mg/dm3 mg/dm3 mg/dm3 Mg/dm3

O - dzien 6193 561 280 2574 308 248
Il dzier temperatura 22°C 4796 561 272 1980 330 247
Il dzier temperatura 22°C, pH9 5104 605 242 2057 264 217
Il dzien temperatura 35°C 3927 605 421 1980 396 352
Il dzier temperatura 35°C, pH 9 4136 605 262 1793 396 397
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Rysunek 33. Stezenie ChZT sciekow surowych do ChZT rozpuszczonego w dniu 0 oraz dniu 3 hydrolizy sciekéw dla réznych

warunkow przeprowadzania hydrolizy.

Po trzy dniowej hydrolizie $cieki poddano testowi na potencjat metanogenny. Wyniki

przedstawiono w Tabeli 42 i Tabeli 43 oraz na Rysunku 34 i Rysunku 35.

Tabela 42. Wyniki proby AMPTS pokazane jako skumulowana produkcja metanu w Nml dla czterech wybranych wariantéw

hydrolizy 22 °C, 22 °C pH 9, 35 °C, 35 °C pH9. Czas trwania hydrolizy 3 dni.

Sumaryczna ilos¢ metanu Nml Inoculum Kontrolna pH9 22C 35C pH9 35C
O dzien 0 0 0 0 0

1 dzien 12,5 35,7 44,1 41,3 48,0

2 dzien 16,4 52,6 55,8 53,4 56,6

3 dzien 17,8 60,2 59,2 61,6 62,9

4 dzien 17,8 61,1 60,2 62,8 64,6

5 dzien 17,8 61,6 61,2 63,4 66,2

6 dzien 17,8 62,1 62,1 63,9 67,9

7 dzien 17,8 62,2 62,4 64,2 68,4
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Rysunek 34. Wykres skumulowanej produkcji metanu dla réznych wariantdw hydrolizy 22 °C, 22 °C pH 9, 35 C, 35 C pH9.

Czas trwania hydrolizy 3 dni.

Tabela 43. Wyniki pomiaru potencjatu metanogennego pokazane jako sumaryczna produkcja metanu w Nml na g ChZT dla

czterech wybranych wariantéw hydrolizy 22 °C, 22 °C pH 9, 35 C, 35 C pH9. Czas trwania hydrolizy 3 dni.

Specyficzna produkcja metanu Nml/gChZT Kontrolna pH9 22C 35C pH9 35C
O dzien 0 0 0 0

1 dzien 115,7 150,5 143,8 177,3
2 dzien 181,2 187,8 185,2 201,3
3 dzien 212,3 197,3 219,2 225,7
4 dzien 216,3 201,7 225,2 233,8
5 dzien 219,0 206,5 228,0 242,2
6 dzien 221,7 211,1 230,7 250,5
7 dzien 222,2 212,5 232,2 253,2
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Rysunek 35. Wykres sumarycznej produkcji metanu w Nml na g ChZT dla czterech wybranych wersji hydrolizy 22 °C, 22 <C pH
9, 35, 35 C pHI. Czas trwania hydrolizy 3 dni.

W trakcie trzydniowej hydrolizy we wszystkich prébkach nastgpit spadek ChZT. Najwiekszy
037% w Sciekach hydrolizowanych w temperaturze 35°C. W s$ciekach tych nastgpit
jednoczesnie najwiekszy wzrost stosunku ChZT rozpuszczonego do ChZT catkowitego.
Stosunek ChZT rozpuszczonego do ChZT catkowitego wyniost 50% dla tego wariantu hydrolizy,
co stanowito wzrost o 21 % wzgledem wartosci zmierzonych w $ciekach surowych. Stosunek
ChZT rozpuszczonego do ChZT catkowitego dla pozostatych sciekdéw hydrolizowanych wynosit

okoto 40%.

Powyzsza zaleznos¢ nie zostata odnotowana w szybkosci metanogenezy i ilo$ci wytworzonego
metanu w tescie AMPTS. Najwiekszy uzysk biogazu uzyskano ze $ciekdw hydrolizowanych
w temperaturze 35°C przy pH 9. Po 7 dniu dniach ilos¢ uzyskanego biogazu byta o0 14% wieksza
dla tego wariantu hydrolizy w poréwnaniu do ilosci biogazu uzyskanego z prébki kontrolne;j.
Ze Sciekow hydrolizowanych w temperaturze 35°C uzysk biogazu byt wiekszy o 4,5% od
kontroli. Dla $ciekédw hydrolizowanych w temperaturze 22°C i pH9 uzysk byt mniejszy o 4,3%
wzgledem kontroli. Najwieksze réznice w produkcji metanu w przeliczeniu na g ChZT uzyskano
po 1 dniu testu. Dla sciekdw hydrolizowanych w temperaturze 35°Ci pH 9 rdznica wzgledem

kontroli wyniosta 50% oraz 30% dla sciekdw hydrolizowanych w temperaturze 22°Ci pH 9.
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Analogicznie przeprowadzono réwniez hydrolize trwajgcg 5 dni. Wyniki badan pokazano w

Tabeli 44 oraz na Rysunku 36.

Tabela 44. Wartosci stezeri ChZT, N-og, N-NH, dla hydrolizy serii IV o czasie trwania pie¢ dni w temperaturze 22 °Ci 35 Ci

przy pH 9. K — proba koagulowana.

Seria V ChzT N-og N-NH:  ChZT-K  N-og-K  N-NHaK
mg/dm3 mg/dm3 Mg/dm3 mg/dm3 mg/dm3 Mg/dm3

O - dzien 6520 520 57 2420 210 82
V dzien temperatura 22°C 6330 540 480 2730 540 351
V dzien temperatura 22°C, pH9 5620 520 450 2770 560 353
V dzien temperatura 35°C 5780 550 500 3390 530 480
V dzien temperatura 35°C, pH 9 5590 530 510 3540 580 377
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Rysunek 36. Stezenie ChZT sciekow surowych do ChZT rozpuszczonego w dniu 0 oraz dniu 5 hydrolizy sciekow dla roznych

warunkow przeprowadzania hydrolizy.

Po pieciodniowej hydrolizie Scieki poddano testowi na potencjat metanogenny. Wyniki

przedstawiono w Tabeli 45 i Tabeli 46 oraz na Rysunku 37 i Rysunku 38.
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Tabela 45. Wyniki pomiaru potencjatu metanogennego pokazane jako skumulowana produkcja metanu w Nml dla czterech

wybranych wariantéw hydrolizy 22 C, 22 °C pH 9, 35 C, 35 °C pH9. Czas trwania hydrolizy 5 dni.

Sumaryczna ilos¢ metanu Nml Inoculum Kontrolna pH9 22C 35C pH9 35C
O dzien 0 0 0 0 0
1 dzier 19,4 40,6 42,2 54,4 30,8
2 dzien 27,1 62,0 68,8 84,0 46,0
3 dzien 31,7 71,0 79,9 91,7 57,6
4 dzien 35,7 78,3 86,0 93,1 69,2
5 dzien 39,6 83,6 90,6 93,1 78,3
6 dzien 41,5 87,3 93,5 93,1 84,3
7 dzien 42,3 88,7 94,6 93,1 89,1
8 dzien 42,3 90,1 95,6 93,1 95,2
9 dzieh 42,3 90,2 95,6 93,1 96,8
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Rysunek 37. Wykres skumulowanej produkcji metanu dla réznych wersji hydrolizy 22 °C, 22 °C pH 9, 35 IC, 35 C pH9. Czas

trwania hydrolizy 5 dni.
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Tabela 46. Wyniki pomiaru potencjatu metanogennego pokazane jako sumaryczna produkcja metanu w Nml na g ChZT dla

czterech wybranych wariantdw hydrolizy 22 °C, 22 °C pH 9, 35 C, 35 € pH9. Czas trwania hydrolizy 5 dni.

Specyficzna produkcja metanu Nml/gChZT Kontrolna pH9 22°C 35°C pH9 35°C
O dzien 0 0 0 0

1 dzieh 79,1 85,2 130,6 42,5
2 dzien 130,3 155,6 212,4 70,6
3 dzien 146,5 180,0 223,9 96,5
4 dzieh 159,1 187,8 2239 125,1
5 dzien 164,3 190,3 2239 144,3
6 dzien 170,8 194,0 223,9 159,6
7 dzier 173,1 195,1 2239 174,4
8 dzien 178,2 198,8 2239 197,4
9 dzien 178,7 198,8 223,9 203,2

konrol: pH 9 35 —@—35pHY

Specyficzna produkcja metanu [Nml]

1 i 3 = ] s}

Czas [d]

Rysunek 38. Wykres specyficznej produkcji metanu w Nml na g ChZT dla czterech wybranych wersji hydrolizy 22 °C, 22 C pH
9, 35, 35 C pHI. Czas trwania hydrolizy 5 dni.

Podczas hydrolizy trwajacej 5 dni najwiekszy przyrost stosunku stezenia ChZT rozpuszczonego
do ChZT catkowitego zanotowano w $ciekach hydrolizowanych w temperaturze 35°C. Wzrost

wynidst 70%. Drugi najwiekszy wzrost stezenia miat miejsce w sciekach hydrolizowanych
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w temperaturze 35°C przy pH 9 (58%). Patrzac na stezenie ChZT rozpuszczonego, to po
hydrolizie w temperaturze 35°C byto ono wyzsze o 46,3% w stosunku do préby kontrolnej,
natomiast w tescie przy pH 9 i temperaturze 35°C stezenie ChZT rozpuszczonego byto 0 40,1%
wyzsze niz w kontroli. We wszystkich hydrolizowanych $ciekach nastgpit wzrost azotu
amonowego. Najwiekszy na poziomie 485,4% w Sciekach hydrolizowanych w temperaturze
35°C i pH 9. Wyniki hydrolizy znalazty réwniez potwierdzenie w wynikach pomiaru potencjatu
metanogennego (Rysunek 38), gdzie najwiekszg ilo$¢ metanu po 7 dniach uzyskano ze sciekéw
hydrolizowanych w temperaturze 35°C (223,9 Ncuaml/gcnzr). Takze w przypadku préby przy pH
9 i temperaturze 22 i 35°C odnotowano wyzszy potencjat metanowy niz w prébie kontrolnej —

odpowiednio 198,8 i 203,2 Ncnaml/gchzr W stosunku do 178,7 Ncuaml/genzr dla kontroli.

W Tabela 47 zestawiono wyniki potencjatu metanowego dla wszystkich przeprowadzonych
testéw hydrolizy. Uzyskane wyniki specyficznej produkcji metanu (od 178,8 do 242,6
Nml/gChZT) byty poréwnywalne z wynikami uzyskanymi przez Ali Musa i in. (2020) dla Sciekéw
z ubojni bydta, gdzie specyficzna produkcja metanu byta na poziomie 210 ml/gChZT. Najwyzszy
przyrost potencjatu metanowego odnotowano dla hydrolizy 5 dniowej i temperatury 35°C.
W dwdch seriach pomiarowych produkcja metanu byta wyzsza o 34,8 i 25,2% w stosunku do
proby kontrolnej (hydroliza w temperaturze 22°C). Zdecydowanie wyiszg specyficzng
produkcje metanu odnotowano takze dla temperatury 35°C i pH 9. W tym przypadku
odnotowano tez kilkunastoprocentowy przyrost produkcji metanu (o 14%) takze w przypadku
hydrolizy 3 dniowej co pozwolitoby na zmniejszenie objetosci komodr hydrolizy. Z tego tez
wzgledu, do testow ciggtych zdecydowano sie zastosowaé hydrolize piecio-dniowg

w temperaturze 35°C oraz na hydrolize trzy-dniowg w temperaturze 35°C oraz przy pH 9.
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Tabela 47. Zestawienie wynikow hydrolizy pod kqtem specyficznej i wzglednej produkcji metanu.

Czas kontrola 22°CpH9 35°C 35°CpH9
[dni] specyficzna  wzgledna specyficzna wzgledna specyficzna wzgledna specyficzna wzgledna

produkcja produkcja produkcja produkcja produkcja produkcja produkcja produkcja

metanu metanu metanu metanu metanu metanu metanu metanu
Nml/gchzr % Nml/gchzr % Nml/gchzr % Nml/gchzr %
1 192 100 192,3 100,2 185,5 96,6 179 93,2
2 198,3 100 208,9 105,3 207,2 104,5 217,7 109,8
3 222,2 100 212,5 95,7 232,2 104,5 253,3 114
5 180 100 - - 242,6 134,8 233,3 129,6
5 178,7 100 198,8 111,2 223,9 125,3 203,2 113,7

Ponizej zestawiono dane dla tych samych wariantéw hydrolizy z réznymi czasami trwania
procesu. Tabela 48 oraz Rysunek 39 pokazuje specyficzng produkcje metanu podang w Nml/g
ChZT dla hydrolizy prowadzonej w temperaturze 22°C - kontrolne;j.

Tabela 48. Specyficzna produkcja metanu w Nml na g ChZT dla hydrolizy 22 °C — kontrolna przy réznym czasie trwania

doswiadczenia. Czas trwania hydrolizy 1, 2, 3i 5 dni.

Specyficzna produkcja metanu Nml/gChzZT 1 dzien 2 dni 3 dni 5 dni
O dzien 0 0 0 0

1 dzien 124 55 116 79

2 dzien 182 95 181 130
3 dzien 192 134 212 146
4 dzien 192 170 216 159
5 dzien 192 192 219 164
6 dzien 192 198 222 171
7 dzien 192 198 222 173
8 dzien 192 198 222 178
9 dzien 192 198 222 179
10 dzien 192 198 222 179
11 dzien 192 198 222 179
11 dzien 192 198 222 179
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Rysunek 39. Wykres porownawczy specyficznej produkcji metanu w Nml na g ChZT dla hydrolizy w 22 °C — kontrolnej przy

réznym czasie trwania hydrolizy — 1, 2, 3 i 5 dni.

Podobne zestawienie wykonano dla hydrolizy prowadzonej w temperaturze 22°C przy pH 9
przy réznym czasie trwania procesu 1, 2, 3i 5 dni. Wyniki zestawiono w Tabeli 49 oraz na
Rysunku 40.

Tabela 49. Wyniki pomiaru potencjatu metanogennego pokazane jako specyficzna produkcja metanu w Nml na g ChZT dla

hydrolizy 22 °C przy pH 9 przy réznym czasie trwania doswiadczenia. Czas trwania hydrolizy 1, 2, 3 i 5 dni.

Specyficzna produkcja metanu Nml/gChzZT 1 dzien 2 dni 3 dni 5 dni
O dzien 0 0 0 0

1 dzien 146 51 150 85,2
2 dzien 180 86 188 155,6
3 dzien 188 122 197 180,0
4 dzien 182 157 202 187,8
5 dzien 192 186 207 190,3
6 dzien 192 205 211 194,0
7 dzien 192 209 213 195,1
8 dzien 192 209 213 198,8
9 dzien 192 209 213 198,8
10 dzien 192 209 213 198,8
11 dzien 192 209 213 198,8
11 dzien 192 209 213 198,8
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Rysunek 40. Wykres porownawczy specyficznej produkcji metanu w Nml na g ChZT dla hydrolizy w 22 °C, pH 9 przy réznym

czasie trwania hydrolizy — 1, 2, 3i 5 dni.

Zestawienie dla hydrolizy prowadzonej w temperaturze 35C przy czasie trwania 1, 2, 3i 5 dni

przedstawiono w Tabeli 50 oraz na Rysunku 41.

Tabela 50. . Wyniki pomiaru potencjatu metanogennego pokazane jako specyficzna produkcja metanu w Nml na g ChZT d

dla hydrolizy 35 °C przy réznym czasie trwania doswiadczenia. Czas trwania hydrolizy 1, 2, 3 i 5 dni.

Specyficzna produkcja metanu Nml/gChZT 1 dzien 2 dni 3 dni 5 dni
O dzien 0 0 0 0

1 dzien 140 43 144 68

2 dzien 167 69 185 132
3 dzien 179 96 219 176
4 dzien 183 125 225 184
5 dzien 185 154 228 205
6 dzien 185 181 231 210
7 dzien 185 197 232 218
8 dzien 185 204 232 246
9 dzien 185 207 232 251
10 dzien 185 207 232 251
11 dzien 185 207 232 251
11 dzien 185 207 232 251
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Rysunek 41. Wykres poréwnawczy specyficznej produkcji metanu w Nml na g ChZT dla hydrolizy w 35 °C przy réznym czasie

trwania hydrolizy — 1, 2, 3i 5 dni.

Wyniki hydrolizy prowadzonej w temperaturze 35°C pH9 pokazano w Tabeli 51 oraz na

Rysunku 42.

Tabela 51. Wyniki pomiaru potencjatu metanogennego pokazane jako specyficzna produkcja metanu w Nml na g ChZT dla

hydrolizy 35 °C pH9 przy réznym czasie trwania doswiadczenia. Czas trwania hydrolizy 1, 2, 3i 5 dni.

Specyficzna produkcja metanu Nml/gChzZT 1 dzien 2 dni 3 dni 5 dni
O dzien 0 0 0 0

1 dzien 116 37 177 43

2 dzien 167 58 201 71

3 dzien 178 81 226 96

4 dzien 179 106 234 125
5 dzien 179 133 242 144
6 dzien 179 162 251 160
7 dzien 179 181 253 174
8 dzien 179 196 253 197
9 dzien 179 205 253 203
10 dzien 179 212 253 203
11 dzien 179 216 253 203
11 dzien 179 218 253 203
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Rysunek 42. Wykres poréwnawczy specyficznej produkcji metanu w Nml na g ChZT dla hydrolizy w 35 °C pH9 przy réznym
czasie trwania hydrolizy - 1, 2, 3i 5 dni.

Przedstawione powyzej dane pokazujg najszybsze rozpoczecie produkcji metanu w prébkach
po 1 i 3 dniowej hydrolizie. Najwyzszy wynik 177 Nml/g ChZT po 1 dniu testu uzyskano w
prébce Sciekow hydrolizowanych 3 dni w temperaturze 35°C i pH9. Wartos¢ 37 Nml/g ChZT w
$ciekach hydrolizowanych w temperaturze 35°Ci pH9 przez 2 dni byta najnizszg, ktdra zostata
uzyskana po 1 dniu testu. Test potencjatu metanogennego wykazat niewielkie opdznienie w
specyficznej produkcji metanu ze $ciekéw hydrolizowanych przez 2 dni. Moze to $wiadczy¢, ze
dla tej serii pomiarowej w Sciekach byty obecne substancje, ktére dziataty hamujgco na proces
metanogenezy powodujac pewng lag-faze w stosunku do pozostaty serii pomiarowych.
Powodowato to jednak tylko pewne spowolnienie w pierwszym etapie testu, natomiast nie
miato wptywu na maksymalny przyrost metanu, ktéry byt poréwnywalny z wynikami
uzyskanymi w pozostatych seriach. W przypadku hydrolizy 1 dniowej uzyskiwano bardzo
szybki przyrost metanu od samego poczatku testu. Nie przektadato sie to jednak na
maksymalny przyrost metanu, ktéry generalnie byt najnizszy ze wszystkich serii pomiarowych.
Dla sciekdw hydrolizowanych przez 1 i 3 dni okres 5 déb byt wystarczajacy aby osiggngé
catkowity uzysk metanu z badanej prébki . Dla pozostatych sciekdéw hydrolizowanych przez
czas 2 i 5 dni wymagany byt czas 8 ddb. Dla jednej préby sciekdéw hydrolizowanych w 35C i pH
9 w czasie 2 dni czas potrzebny do uzyskania catkowitej ilosci metanu wyniost 11 déb.
Poniewaz generalne najwyzsze wartosci potencjaty metanowego uzyskano dla temperatury

hydrolizy wynoszgcej 35°C, zdecydowano sie przetestowac jg w uktadach ciggtych. W
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przypadku hydrolizy przy temperaturze 35°C stwierdzono, ze zasadne bedzie zastosowanie 3
dniowego czasu hydrolizy, ze wzgledu na wysokg specyficzng produkcje metanu, a

jednoczesnie taka hydroliza pozwoli na zmniejszenie kubatury reaktordow.

4.6  Wptyw parametréw hydrolizy na efekty fermentacji metanowej prowadzonej w
sposob ciggty
Uznane za najkorzystniejsze warianty hydrolizy, to jest pieciodniowa hydroliza sciekéw w

temperaturze 35°C i trzydniowa hydroliza w temperaturze 35°C i przy pH 9 zostaty
zastosowane jako etapy wstepne fermentacji metanowej sciekdw z ubojni i poréwnane z
efektami fermentacji bez wstepnej hydrolizy . Doswiadczenie wykonano na trzech reaktorach
beztlenowych o pojemnosci 3 dm3. Pierwszy reaktor kontrolny zasilany byt $ciekami surowymi,
drugi reaktor beztlenowy zasilany byt sciekami po pieciodniowej hydrolizie w temperaturze
35°C (hydrolizer 1) oraz trzeci reaktor zasilany byt $ciekami po hydrolizie trzydniowej
prowadzonej w temperaturze 35°C i pH 9 (hydrolizer 1l). Codziennie badano pH Sciekéw,
temperature oraz ChZT. W Tabeli 52 pokazano uzyskane wyniki dotyczgce zmian stezenia ChZT
w poszczegdlnych hydrolizerach i reaktorach beztlenowych, a na Rysunku 43 porédwnanie

wartosci ChZT dla poszczegdlnych uktadéw podczyszczania.

Tabela 52.Zestawienie sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci stezenia ChZT oraz odchylenia standardowego dla
sciekéw surowych, po hydrolizerze | — 35 C, hydrolizerze Il — 35 °C i pH9, reaktorze beztlenowym 1, 2 i 3 z doswiadczenia
prowadzonego w dniach 10.06.2022 do 02.08.2022.

Parametr Scieki surowe Hydrolizer | Hydrolizer Il Reaktor1 Reaktor2 Reaktor3
ChZT $rednie 5299 3304 4118 1240 1068 1678
ChzT 9414 5175 6399 2358 1665 2905
maksymalne

ChZT minimalne 1863 1827 1865 684 512 900
Odchylenie 2080 1036 1324 427 256 492
standardowe

Liczba 39 39 39 39 39 39
pomiaréw
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Rysunek 43. Srednie wartosci stezenia ChZT poréwnawcze pomiedzy poszczegdlnymi stopniami podczyszczczania z
doswiadczenia prowadzonego w dniach 10.06.2022 do 02.08.2022.

W Tabeli 53 pokazano redukcje stezenia ChZT w pracujacych w sposéb ciggly poszczegdlnych
uktadach.

Tabela 53. Zestawienie Sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci redukcji stezenia ChZT oraz odchylenia standardowego
dla hydrolizera | — 35 °C, hydrolizera Il — 35 C i pH9 oraz reaktordw beztlenowych 1, 2 i 3.

Parametr Redukcja scieki Redukcja Scieki Redukcja scieki Redukcja Redukcja
redukcji surowe surowe surowe Hydrolizer | Hydrolizer I
stezenia ChZT Hydrolizer | Hydrolizer Il Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3
Srednia 28,9% 11,3% 73,0% 65,5% 56,8%
Maksymalna 68,3% 68,0% 89,3% 80,9% 81,1%
Minimalna -67,1% -140,1% 31,8% 34,7% 6,0%
Odchylenie 33,3% 44,9% 13,4% 10,8% 18,6%
standardowe

Liczba 39 39 39 39 39
pomiaréw

Obliczono réwniez zakres redukcji na poszczegdlnych uktadach pomiedzy Sciekami surowymi
a sciekami oczyszczonymi. Dane zostaty przedstawione w Tabeli 54.
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Tabela 54. Zestawienie Sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci redukcji stezenia ChZT oraz odchylenia standardowego
dla uktadu surowe — reaktor 1, surowe - hydrolizer | i reaktor 2, surowe — hydrolizer Il i reaktor 3.

Parametr Redukcja scieki Redukcja Scieki Redukcja scieki
redukcji surowe surowe surowe
stezenia ChZT Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3
Srednia 73,0% 75,7% 65,5%
Maksymalna 89,3% 90,7% 80,9%
Minimalna 31,8% 38,0% 34,7%
Odchylenie 13,4% 13,4% 10,8%
standardowe

Liczba 39 39 39
pomiaréw

W zebranych podczas doswiadczenia danych dla sciekédw surowych, najwyzszg wartoscia
stezenia ChZT, byta warto$¢ 9414 mg/dm3. Wartos$é $rednia wyniosta 5299 mg/dm? i byta
dwukrotnie nizsza niz podczas badan Sciekéw w terminie 22.04.2021 do 27.05.2021 lecz
zblizona do wyniku uzyskanego w dniu 30.09.2019 w laboratorium zewnetrznym firmy SGS
(Tabela 16). Najnizsza odnotowana wartosc¢ stezenia ChZT $ciekdw surowych to 1863 mg/dm3.

Odchylenie standardowe dla $ciekdéw surowych wyniosto 2080 mg/dm3.

Najnizsze stezenie ChZT w odptywie uzyskano w reaktorze beztlenowym 2 na poziomie 512
mg/dm?3. Srednie stezenie zanieczyszczerh wyniosto 1068 mg/dm3. W reaktorze beztlenowym
1, pracujgcym na Sciekach surowych, najnizsze stezenie ChZT odnotowano na poziomie 684
mg/dm?3 przy $rednim stezeniu ChZT w odptywie wynoszgcym 1240 mg/dm?3. Natomiast w
reaktorze 3 pracujgcym z hydrolizerem Il uzyskano najwyzsze wartosci ChZT w odptywie w
poréwnaniu z reaktorami 1 i 2. Minimalne stezenie ChZT w odptywie obserwowano na
poziomie 900 mg/dm?3 przy $rednim stezeniu zanieczyszczed wynoszacym 2905 mg/dm3.
Najbardziej stabilnie pracowat reaktor beztlenowy 2 z odchyleniem standardowym w
wysokosci 256 mg/dm3. Reaktor beztlenowy 1 odchylenie standardowe miat na poziomie 427,

a reaktor beztlenowy 3 na poziomie 492 mg/dm3.

Najwiekszg redukcje zanieczyszczen wyrazonych stezeniem ChZT na poziomie 90,7 %
osiagnieto w ukfadzie laboratoryjnym reaktora 2 pracujgcym z hydrolizerem I. Srednia

redukcja zanieczyszczen rowniez byfa najwyzsza w tym uktadzie i wyniosta 75,7 %. Drugim
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uktadem laboratoryjnym z najwyiszg efektywnosciag w usuwaniu tadunku zanieczyszczen
wyrazonych stezeniem ChZT byt reaktor 1 pracujgcy na $ciekach surowych. Redukcja
maksymalna wyniosta w tym przypadku 89,3 %, a srednia 73%. Najgorszg redukcje uzyskano
w uktadzie laboratoryjnym z reaktorem 3 pracujgcym na S$ciekach hydrolizowanych
w temperaturze 35°Ci w pH 9. W uktadzie osiggnieto maksymalng redukcje na poziomie 80,9
% przy Sredniej 65,5 %. Widac rowniez wptyw wydtuzonej hydrolizy na redukcje zanieczyszczen
gdyz najwiekszg s$rednig redukcje osiggnieto w hydrolizerze 1 na poziomie 28,7 %.

W hydrolizerze Il redukcja $rednia wyniosta 11,3% (Tabela 53).

Dane pokazujg, ze ukfad laboratoryjny reaktora 1 w prébie ciggtej pracujacy na Sciekach
surowych i reaktora 2 pracujgcego na sciekach, ktére poddano hydrolizie trwajacej 5 dni
w temperaturze 35°C osiggajg zblizony poziom redukcji zanieczyszczen wyrazonych stezeniem
ChZT. W sposdéb bardziej stabilny pracowat reaktor 2, co jest widoczne w wyzszym procencie
usuniecia ChZT oraz w wyzszej minimalnej redukcji zanieczyszczen jak rowniez w mniejszym
odchyleniu standardowym (Tabela 54). Niewielkie réznice w pracy tych dwéch uktadéw
Swiadczg o bardzo dobrej biodegradowalnosci sktadnikow zawartych w $ciekach, ktdére bez

hydrolizy s dostepne dlamikroorganizméw metanogennych.

Najstabszg redukcje stezenia ChZT wykazat uktad laboratoryjny 3 pracujgcy na sciekach
hydrolizowanych przez 3 dni w temperaturze 35°Ci pH 9. Wynikato to z inhibitujgcego wptywu
podwyzszonego pH na biocenoze reaktora. Po dwdch tygodniach mozna byto zaobserwowaé
powolny spadek iloSci powstajgcego biogazu, co wynikato z mniejszej aktywnosci

mikroorganizmow metanogennych.

Podczas doswiadczenia wykonano 8 analiz o wiekszym zakresie badanych parametréw,
w ktérych oznaczano réwniez azot ogdlny, azot amonowy, fosfor i LKT zarowno w $ciekach bez
koagulacji jak i z koagulacjg. Wyniki stezenia ChZT catkowitego i rozpuszczonego zawarto w

Tabeli 55 oraz Tabeli 56.
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Tabela 55. Zestawienie sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci oraz odchylenia standardowego stezenia ChZT
catkowitego oraz ChZT koagulowanego wraz ze stosunkiem stezenia ChZT koagulowanego do ChZT catkowitego dla sciekow
surowych, hydrolizera | —35°C i hydrolizera Il =35 C i pH9.

Surowe Hydrolizer | Hydrolizer Il

Parametr ChzZT ChZT -K ChzT ChZT -K ChzT ChZT -K

[mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3]
Srednia 6466 3228 3171 2043 3698 2560
ChZT -K/ChZT 50% 64% 69%
Maksymalna 9414 5040 4842 3366 6120 4725
Minimalna 3771 1870 1827 1286 2151 1080
Odchylenie 1771 1030 1061 786 1423 1355

standardowe

Tabela 56. Zestawienie sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci oraz odchylenia standardowego stezenia ChZT
catkowitego oraz ChZT koagulowanego wraz ze stosunkiem stezenia ChZT koagulowanego do ChZT catkowitego reaktora
beztlenowego 1, reaktora beztlenowego 2 i reaktora beztlenowego 3.

Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3

Parametr ChzZT ChZT -K ChzZT ChZT -K ChzT ChZT -K

[mg/dm?] [mg/dm’] [mg/dm?] [mg/dm?] [mg/dm’] [mg/dm’]
Srednia 1181 691 958 468 1626 787
ChZT -K/ChZT 59% 49% 48%
Maksymalna 1998 1881 1323 738 2636 1608
Minimalna 684 286 512 380 900 514
Odchylenie 455 525 268 130 573 360

standardowe

Wartosci sredniego stezenia ChZT catkowitego wraz z ChZT koagulowanym dla kazdego
z uktadéw pokazano na Rysunku 44.
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Rysunek 44. Srednie wartosci stezenia ChZT catkowitego do ChZT koagulowanego zestawione dla Sciekéw surowych,
hydrolizera I, hydrolizera Il, reaktora beztlenowego 1, reaktora beztlenowego 2 i reaktora beztlenowego 3. ChZT — ChZT
catkowite, ChZT — K — ChZT koagulowane.

Analizujgc wyniki doswiadczenia najwieksze stezenie ChZT rozpuszczonego na poziomie 3228
mg/ dm3 wystepowato w $ciekach surowych. Stanowi to 50% wzgledem ChZT catkowitego.
Najwiekszy udziat zwigzkdw rozpuszczonych na poziomie 69% odnotowano w $ciekach po
hydrolizerze Il pracujgcym w 35°C przy pH 9. Drugi hydrolizer osiggnat sredni stosunek stezenia
ChZT rozpuszczonego do ChZT catkowitego w wysokosci 64%. Procentowy wzrost udziatu
zwigzkdw rozpuszczonych w catkowitym ChZT w hydrolizerach swiadczy o efektywnosci
hydrolizy, w trakcie ktérej zwigzki nierozpuszczone rozktadane sg do prostszych,
rozpuszczalnych substancji. Widaé¢ wptyw podniesienia pH w hydrolizerze Il na wiekszy udziat
ChZT rozpuszczonego w ChZT catkowitym. Widac¢ réwniez duzy spadek catkowitego ChZT, co
Swiadczy o zachodzacych dalszych procesach beztlenowych w hydrolizerach. Redukcja
zanieczyszczen wyrazonych stezeniem ChZT w przypadku mniejszej liczby analiz (Tabela 55 i
Tabela 56) jest wyzsza niz wynikajaca z Tabela 52. Swiadczy to o duzej zmiennosci $ciekdw,
ktore w zaleznosci od skfadu i ilosci zwigzkdw organicznych w réznej ilosci ulegajg rozktadowi
w hydrolizerze. Najwyzszy stosunek ChZT rozpuszczonego do catkowitego w reaktorach
beztlenowych wystgpit w reaktorze beztlenowym 1, ktéry zasilany byt Sciekami surowymi.
Moze to wynikaé ze zbyt duzego obcigzenia reaktora nierozpuszczonymi zwigzkami
organicznymi i za krétkiego czasu zatrzymania sciekow w poréwnaniu z reaktorami 2 i 3, co
skutkuje mniejszym usunieciem zanieczyszczed i wyziszym stezeniem zwigzkéw

rozpuszczonych w odptywie niz miato to miejsce w reaktorze 2 i 3. Najnizszg wartos¢ ChZT
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rozpuszczonego uzyskano w reaktorze beztlenowym 2 zasilanym Sciekami po hydrolizerze |
z czasem zatrzymania 5 dni w temperaturze 35°C. Potwierdza to wczes$niejszy wniosek
o stabilnej pracy tego reaktora, ktéry =zasilany $ciekami po hydrolizie 5 dniowej

w temperaturze 35°C wykazywat najlepsze wtasciwosci redukujgce stezenie ChZT.

Na Rysunku 45 pokazano przebieg zmian stezenia ChZT w czasie pracy ciggtej badanych

uktadow.
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Rysunek 45. ChZT catkowite dla ukfadu laboratoryjnego pracujgcego w sposéb ciggty.

Z przebiegu zmian wartosci ChZT (Rysunek 45) widaé¢ bardzo duze wahania stezen
zanieczyszczen w doptywie do reaktora 1 oraz w odptywie z hydrolizeréw | i Il. Szczegélnie
widoczne jest to w krzywej dotyczgcej sciekdw surowych. Krzywe obrazujgce stezenia ChZT
oznaczane po hydrolizerze | i Il majg przesuniecie czasowe wzgledem linii przedstawiajgcej
stezenia ChZT w $ciekach surowych i sg obnizone o wartos¢ redukcji tych zanieczyszczen.
Natomiast linie przedstawiajgce stezenia ChZT w odptywie z reaktoréw pokazujg niskie
wartosci o niewielkiej zmiennosci, Swiadczgce o zdolnosci badanych uktadéw do stabilnej
pracy pomimo duzych wahan stezen ChZT w doptywajgcych sciekach. Tak jak wczesniej
wspominano od 14 dnia pracy reaktora 3 mozna byto zaobserwowac wzrost stezenia ChZT w
odptywie, co spowodowane byto inhibitujgcym dziataniem pH. Od 35 dnia nastgpita poprawa

warunkéw pracy lecz nie byto to widoczne w produkcji biogazu. Wzrost stezenia
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zanieczyszczen od 44 dnia wynika z przegrzania reaktora 3 do 50°C, co spowodowato spadek
efektywnosci zwigzany z obumarciem mezofilnych mikroorganizméw osadu beztlenowego.
Reaktor po tym incydencie nie byt w stanie odbudowaé biocenozy do dalszego dziatania.
Wykresy réwniez potwierdzajg najbardziej stabilng prace reaktora 2, ktérego krzywa ma

najmniej wychylen.

Wartosci sredniego stezenia ChZT catkowitego, rozpuszczonego i LKT pokazano w Tabeli 57

i Tabeli 58 oraz na Rysunku 46.

Tabela 57. Zestawienie Sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci oraz odchylenia standardowego ChZT koagulowanego
i LKT wraz ze stosunkiem stezenia LKT do ChZT koagulowanego dla sciekow surowych, hydrolizera | —35°Ci hydrolizera Il —
35°CipH9.

Surowe Hydrolizer | Hydrolizer i
Parametr ChZT -K LKT ChZT -K LKT ChZT -K LKT
[mg/dm?3] [mg/dm?3] [mg/dm?] [mg/dm?3] [mg/dm?3] [mg/dm?3]

Srednia 3228 1340 2043 718 2560 1001
LKT/ChZT -K 42% 35% 39%
Maksymalna 5040 1645 3366 1379 4725 1935
Minimalna 1870 758 1286 207 1080 387
Odchylenie 1030 348 786 429 1355 559
standardowe

Tabela 58. Zestawienie Sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci oraz odchylenia standardowego ChZT koagulowanego
i LKT wraz ze stosunkiem stezenia LKT do ChZT koagulowanego reaktora beztlenowego 1, reaktora beztlenowego 2 i
reaktora beztlenowego 3.

Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3

Parametr ChZT -K LKT ChZT -K LKT ChZT -K LKT
[mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3]

Srednia 691 218 468 239 787 355
LKT/ChZT -K 32% 51% 45%
Maksymalna 1881 520 738 582 1608 704
Minimalna 286 90 380 65 514 149
Odchylenie 525 164 130 193 360 226
standardowe
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Rysunek 46. Srednie wartosci stezenia ChZT koagulowanego do LKT zestawione dla sciekéw surowych, hydrolizera I,
hydrolizera Il, reaktora beztlenowego 1, reaktora beztlenowego 2 i reaktora beztlenowego 3. ChZT — K — ChZT koagulowane,
LKT — lotne kwasy ttuszczowe.

Wyniki doswiadczenia pokazujg najwiekszg zawarto$¢ LKT w $ciekach surowych na poziomie
1340 mg/dm? przy stosunku LKT do ChZT rozpuszczonego 42%. Najwyzszy stosunek LKT do
ChZT rozpuszczonego na poziomie 51 % wystgpit w reaktorze 2 zasilanym S$ciekami
z hydrolizera I. Najnizszg srednig wartos¢ LKT na poziomie 218 uzyskano w odptywie
z reaktora beztlenowego 1 zasilanego $ciekami surowymi. W reaktorze 1 odnotowano
najnizszy stosunek LKT do ChZT rozpuszczonego wynoszacy 32%. Maksymalng wartosc
jednostkowg 1935 mg/dm3 oznaczono w $ciekach z hydrolizera Il przy $redniej warto$ci 1001

mg/dm?3 i stosunku LKT do ChZT rozpuszczonego wynoszgcym 39%.

Analizujgc stezenie LKT mozna zauwazy¢ spadek LKT w trakcie doswiadczenia na
poszczegblnych stopniach uktadu. Potwierdza to wczesniejszy wniosek o duzej
biodegradowalnosci sciekdw pochodzacych z ubojni i matej zawartosci produktow
ttuszczowych w tych sciekach. W przypadku wiekszej zawartosci produktéw ttuszczowych
w hydrolizerach powinien nastepowaé przyrost LKT wzgledem S$ciekéw surowych. Brak
pogtebionych analiz dotyczacych sktadu sciekow szczegdlnie dotyczgcych produktow
lipidowych nie pozwala na wyciggniecie wnioskdw dotyczgcych zmiany tych produktow
w trakcie procesu hydrolizy i procesu beztlenowego. Jednak widaé wyraznie, ze zmniejszajgce
sie stezenia LKT oraz redukcja stezenia ChZT, sugeruje, ze rdwniez w hydrolizerach zachodzg

juz intensywnie kolejne fazy procesu beztlenowego.
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Oznaczono réwniez stezenie azotu ogdlnego i amonowego dla Sciekdw surowych, po
hydrolizerze |, Il oraz reaktorach beztlenowych 1, 2 i 3. Wyniki zestawiono w Tabeli 59 oraz

Tabeli 60 oraz graficznie przedstawiono na Rysunku 47.

Tabela 59. Zestawienie Sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci oraz odchylenia standardowego azotu ogdlnego i
azotu amonowego wraz ze stosunkiem stezenia azotu amonowego do azotu ogdlnego dla sciekdw surowych, hydrolizera | —
35%Ci hydrolizera Il =35 C i pH9.

Surowe Hydrolizer | Hydrolizer Il
Parametr N - Nog N — NHa N - Nog N — NHs N - Nog N —NHs
[mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3]

Srednia 571 190 529 317 438 150
N — NHa/N - 33% 60% 34%

Nog

Maksymalna 729 356 693 430 567 319
Minimalna 464 73 240 189 189 13
Odchylenie 91 97 139 88 130 123
standardowe

Tabela 60. Zestawienie sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci oraz odchylenia standardowego azotu ogdlnego i
azotu amonowego wraz ze stosunkiem stezenia azotu amonowego do azotu ogdlnego reaktora beztlenowego 1, reaktora
beztlenowego 2 i reaktora beztlenowego 3.

Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3

Parametr N - Nog N — NHas N - Nog N — NHs N - Nog N — NH4

[mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3]
Srednia 512 316 527 361 437 259
N — NHa/N - 62% 69% 59%
Nog
Maksymalna 666 462 711 484 616 429
Minimalna 288 187 368 272 208 141
Odchylenie 122 108 99 83 125 93
standardowe
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Rysunek 47. Srednie wartosci stezenia azotu ogdlnego i azotu amonowego zestawione dla sciekéw surowych, hydrolizera I,
hydrolizera Il, reaktora beztlenowego 1, reaktora beztlenowego 2 i reaktora beztlenowego 3.

Najnizsze stezenie azotu ogdlnego i amonowego wystepowaty w prébie z hydrolizera lI,
w ktorym prowadzono proces hydrolizy przy czasie zatrzymania 3 dni, temperaturze 35°Ci pH
9 oraz w odptywie z reaktora beztlenowego 3 zasilanego $ciekami z hydrolizera II. Wartos$¢
azotu ogdlnego wynosita 438 mg/dm? i azotu amonowego 150 mg/dm?3. Stosunek zawartosci
azotu amonowego do azotu ogdlnego wynosit 34% i byt zblizony do wartosci ze sciekow
surowych wynoszgcych 33%. Najwyzsza warto$¢ wynoszgca $rednio 361 mg/dm?3 azotu
amonowego odnotowana zostata w reaktorze beztlenowym 2 zasilanym $ciekami
z hydrolizera I. W reaktorze tym byt réwniez najwyzszy stosunek azotu amonowego do azotu
ogolnego i wyniost 69%. W hydrolizerze |, w ktérym prowadzono hydrolize z czasem
zatrzymania 5 dni i temperaturg 35°C stosunek azotu amonowego do azotu ogdlnego wynosit
60%. Stosunek ten jest wyzszy od tego wystepujacego w Sciekach surowych, co swiadczy
o rozktadzie biatek podczas hydrolizy i dalszym ich rozktadzie w reaktorze beztlenowym 2.
Réwniez wysoki stosunek odnotowano w reaktorze beztlenowym 1, co sugeruje, ze najwieksza
intensywnos¢ hydrolizy biatek nastepuje w pierwszych 3 dniach procesu. Taki czas zatrzymania
Sciekdw wystepuje w doswiadczeniu w reaktorach beztlenowych laboratoryjnych.
Podwyzszone pH do wartosci 9 w hydrolizerze 3 skutkowato zmniejszeniem stezenia azotu
ogoblnego i amonowego. Azot amonowy powstajgcy w trakcie hydrolizy czeSciowo przechodzit
w faze gazowa i ulatniat sie z uktadu. Obnizenie pH w reaktorze 3 zatrzymywato ten proces

i amoniak wzrastat w zwigzku z zachodzgcymi procesami hydrolizy.
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Dla $ciekdw po koagulacji wyniki azotu ogdlnego i azotu amonowego zostaty przedstawione

w Tabeli 61 i Tabeli 62.

Tabela 61. Zestawienie sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci oraz odchylenia standardowego azotu ogdlnego i
azotu amonowego wraz ze stosunkiem stezenia azotu amonowego do azotu ogdlnego w Sciekach koagulowanych dla
sciekéw surowych, hydrolizera | =35 Ci hydrolizera Il —35 °C i pH9.

Surowe Hydrolizer | Hydrolizer Il

Parametr N - Nog—K N —NHs -K N - Nog —K N —NHs—-K N - Nog—K N —NHs -K

[mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3]
Srednia 430 200 483 317 389 189
N — NHz — K/N
—Nog-K 46% 66% 49%
Maksymalna 570 353 720 418 504 297
Minimalna 275 102 208 237 256 96
Odchylenie 108 81 158 65 100 77
standardowe

Tabela 62. Zestawienie Sredniej, maksymalnej i minimalnej wartosci oraz odchylenia standardowego azotu ogdlnego i
azotu amonowego wraz ze stosunkiem stezenia azotu amonowego do azotu ogdlnego w Sciekach koagulowanych ogdlnego
reaktora beztlenowego 1, reaktora beztlenowego 2 i reaktora beztlenowego 3.

Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3
Parametr N - Nog — K N —NHs - K N - Nog — K N — NHs - K N - Nog —K N — NHs - K
[mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3] [mg/dm3]

Srednia 423 346 463 322 391 276
N — NHs - K/N

—Nog-K 82% 70% 70%
Maksymalna 550 440 657 429 572 396
Minimalna 240 230 288 267 192 227
Odchylenie 102 76 113 62 120 59
standardowe

Dla sciekdéw koagulowanych zestawienie azotu amonowego do azotu ogdlnego pokazano na
Rysunku 48.
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Rysunek 48. Srednie wartosci stezenia azotu ogdlnego do azotu amonowego w sciekach koagulowanych zestawione dla
sciekéw surowych, hydrolizera |, hydrolizera Il, reaktora beztlenowego 1, reaktora beztlenowego 2 i reaktora beztlenowego
3.

Najnizsze stezenia azotu ogdlnego i amonowego dla Sciekdw koagulowanych wystepujg
w s$ciekach z Hydrolizera I, w ktorym Scieki hydrolizowano w czasie 3 dni przy temperaturze
35°CipH9. W prébkach sciekdw po koagulacji widoczny jest wzrost stosunku azotu ogdlnego
do azotu amonowego. Najwyziszy, na poziomie 82% wystepuje w Sciekach z odptywu
z reaktora 1, ktory zasilany byt sciekami surowymi. Najnizszy stosunek azotu ogdlnego do
azotu amonowego na poziomie 46 % wystepuje w Sciekach surowych. Maksymalne stezenie
azotu ogdlnego na poziomie 720 mg/dm3 wystepowato w $ciekach z Hydrolizera |, w ktérym
hydroliza nastepowata w czasie 5 dni w temperaturze 35°C. Najnizsze stezenie azotu
amonowego odnotowano w $ciekach z odptywu z reaktora 3 na poziomie 192 mg/dm?3.
Stezenie azotu amonowego najwyzsze na poziomie 440 mg/dm3 odnotowano w odptywie
z reaktora 1 zasilanego $ciekami surowymi. Najnizsze stezenie azotu amonowego na poziomie

96 mg/dm?3 odnotowano w Hydrolizerze II.

Wyniki azotu w probach koagulowanych potwierdzajg trendy oraz wnioski wyciggniete
z wynikéw proébek, ktére nie podano koagulacji. We wszystkich prébkach nastgpit wzrost
stosunku azotu amonowego do ogdlnego, co jest wynikiem stracenia czesci azotu

wystepujgcego w postaci zwigzkow biatkowych.

Wartosci temperatury oraz pH dla zmierzone w poszczegdlnych reaktorach uktadu

laboratoryjnego pokazano w Tabeli 63.
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Tabela 63.Wyniki pomiaréw temperatury i pH dla poszczegdlnych elementdow uktadu laboratoryjnego w pracy ciggftej.

Surowe Hydr. | Hydr. I Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3
T[°C] pH T[°C] pH T [°C] pH T[°C] pH TI[°C] pH T pH
[°C]

Srednia 184 6,6 32,0 8,0 33,1 8,8 35,1 70 352 71 363 77
Maksymalna 23,2 7,3 34,0 31,3 37,0 10,7 394 72 376 73 500 84
Minimalna 13,2 6,2 7,9 7,0 29,9 8,2 26,0 68 324 69 275 69
Odchylenie 29 0,3 4,0 3,8 1,3 0,4 2,6 0,1 1,3 0,1 2,9 0,3
stand.

Liczba 39 39 39 39 39 39 39 39 39 39 39 39

pomiaréw

Wyniki pokazujg stabilng prace reaktoréw beztlenowych. Reaktor 3 byt reaktorem, w ktérym
pH byfo na najwyiszym poziomie ze s$rednig 7,7. Pozostate dwa reaktory reaktor 1 i 2
pracowaty z podobnym pH ze $rednig wartoscig kolejno 7,0 i 7,1. Dla stabilnosci procesu
beztlenowego stabilne pH zawierajgce sie w przedziale od 6,8 do 7,6 jest niezwykle istotne

(Nayono iin., 2009).

Réwniez temperatura procesu beztlenowego jest istotna. Dla reaktora pracujgcego
w warunkach mezofilowych optymalng temperaturg pracy jest temperatura 35°C
(Mata-Alvarez, 2002). Z danych z Tabeli 63 wida¢, ze najbardziej stabilnie pracujgcym
reaktorem jest reaktor 2, ktérego odchylenie standardowe jest najmniejsze. W reaktorze tym
podczas doswiadczenia temperatura nie przekroczyta 38 stopni oraz nie spadfa ponizej 32

stopni.
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4.6.1 Wptyw obcigzenia substratowego reaktoréw na efektywnosc pracy
Reaktory beztlenowe z petnym wymieszaniem standardowo pracuja z obcigzeniem 6 -10 kg

ChZT/m3 przy stezeniu osadu w komorze okoto 20 kg/m?3 (studium przypadku firmy Berghof

(komunikacja osobista), van Lier i in., 2020).

Dla doswiadczenia prowadzonego w sposdb ciagglty wyliczono rzeczywiste obcigzenie

reaktoréw. Objeto$¢ czynna reaktora w doswiadczeniu wynosita 2,925 dm3. Czeé¢ gazowa

miafa objeto$¢ 0,35 dm3. Uzyskane wartosci zestawiono w Tabeli 64 oraz pokazano na Rysunek

49 49,501 51.

Tabela 64. Srednie, maksymalne i minimalne stezenie ChZT dla reaktora 1, 2 i 3 wraz z obcigzeniem podanym w g ChZT/Id.

Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3
Parametr ChzT [g/1] Obcigzenie ChzT [g/1] Obcigzenie ChzT [g/1] Obcigzenie
[g ChzT/Id] [g ChzT/Id] [g ChZT/Id]

Srednia 5,29 1,81 3,30 1,13 4,12 1,41
Maksymalna 9,41 3,22 5,18 1,77 6,39 2,19
Minimalna 1,83 0,64 1,83 0,62 1,87 0,64
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Rysunek 49.Zestawienie ChZT w g/| i obcigzenia w g ChZT/Id dla wartosci Sredniej, maksymalnej i minimalnej dla reaktora 1

zasilanego sciekami surowymi.
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Rysunek 50.Zestawienie ChZT w g/l i obcigzenia w gChZT/Id dla wartosci Sredniej, maksymalnej i minimalnej dla reaktora 2
zasilanego sciekami po hydrolizerze | pracujgcym z czasem zatrzymania 5 dni w temperaturze 35 C.
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Rysunek 51. Zestawienie ChZT w g/I i obcigzenia w gChZT/Id dla wartosci sredniej, maksymalnej i minimalnej dla reaktora 3
zasilanego sciekami po hydrolizerze Il pracujgcym z czasem zatrzymania 3 dni w temperaturze 35 C i pH9.

Najwieksze obcigzenie odnotowano dla reaktora 1 i wynosito ono 3,22 g ChZT/dm?3d.
Minimalna warto$¢ obcigzenia wynosita 0,62 g ChZT/dm3d i byfa zblizona we wszystkich

reaktorach. Srednie obcigzenie byto najwieksze w reaktorze 1 i wyniosto 1,81 g ChZT/dm?3d.

Sprawdzono réwniez rzeczywiste obcigzenie w przeliczeniu na suchg mase w reaktorze.

Uzyskane wyniki zebrano w Tabeli 65.
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Tabela 65.Zestawienie sredniej uzyskanej z trzech pomiardw suchej masy dla reaktora 1, 2 i 3 i obliczeniowa wartos¢
obcigzenia osadu dla reaktora 1, 2 i 3.

Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3

Parametr S. M. Obcigzenie S. M. Obcigzenie S. M. Obcigzenie
biomasy [gChZT/gs.m.*d] biomasy [gChZT/gs.m.*d] biomasy [gChZT/gs.m.*d]

(8/1] (8/1] (8/1]
Srednia 7,1 0,26 6 0,19 0,73 0,19
Maksymalna - 0,45 - 0,29 - 0,30
Minimalna - 0,09 - 0,10 - 0,09

Najwieksze srednie obcigzenie substratowe osadu 0,26 g ChZT/g s.m.d oraz maksymalne 0,45
g ChZT/g s.m.d wystepowato w reaktorze 1. Reaktory 2 i 3 pracowaty ze zblizonym
obcigzeniem s$rednim 0,19 g ChZT/g s.m.d, maksymalnym 0,30 g ChZT/g s.m.d oraz
minimalnym 0,10 g ChZT/g s.m.d.

Dla reaktoréw pracujgcych z obcigzeniem 6 — 10 kg ChZT/m3*d przy 20 kg suchej masy osadu
w reaktorze obcigzenie w przeliczeniu na gramy suchej masy wynosi 0,3 g ChZT/g s.m.*d przy
6 kg ChZT/m3*d i 0,5 g ChZT/g s.m.*d przy 10 kg ChZT/m3*d. Praca reaktora 1 byta najbardziej

zblizona do tych wartosci.

Wieksze obcigzenie $rednie reaktora beztlenowego 1 o 27 % wzgledem reaktora 2 i 3
skutkowato mniejszg skutecznoscia redukcji zanieczyszczen wyrazonych jako ChZT.
Jednoczesnie nalezy zauwazy¢, ze skuteczno$é ta byta mniejsza tylko o 2,7%. Trzeba wzigc
rowniez pod uwage, ze w doswiadczeniu ukfady laboratoryjne pracowaty z mniejszg iloscig
biomasy niz ukfady pracujgce w warunkach technicznych. llos¢ biomasy byta 3 krotnie
mniejsza w uktadach laboratoryjnych niz ta, ktdérg projektuje sie w petnoskalowych
oczyszczalniach. Wigzato sie to z wykorzystaniem mieszadet magnetycznych do mieszania
zawartosci reaktoréw beztlenowych. Zwiekszenie stezenia osadu powodowatoby problemy
Z mieszaniem oraz separacjg biomasy przy codziennym odlewaniu sciekdw oczyszczonych.
Biorgc pod uwage to, ze niskie byto obcigzenie substratowe wyrazone w ChZT w przeliczeniu
na litr reaktorow (Tabela 65) mozna by zatozyé, ze zwiekszenie biomasy w reaktorze
pozwolitoby przy tym samym obcigzeniu substratowym osadu zwiekszy¢ obcigzenie reaktora
i zwiekszy¢ przeptyw bez wptywu na efektywnos¢ oczyszczania. Widaé jednak, ze obcigzenie

ma wptyw na efektywnos¢ oczyszczania Sciekdw z ubojni, ktéra spada wraz jego wzrostem.
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Wydaje sie, ze obcigzenie wystepujgce w reaktorze 1 jest optymalne dla prowadzenia procesu

beztlenowego w oczyszczaniu sciekdw z ubojni bydta.

4.6.2 Produkcja biogazu w reaktorach beztlenowych
W trakcie doswiadczenia mierzono powstajacy w reaktorach beztlenowych biogaz, ktory byt

analizowany analizatorem biogazu firmy Nanosensor DP — 27 BIO. Pomiar ilosci powstajgcego
biogazu oparto o prosty uktad sktadajacy sie z presostatu i zaworu pralkowego. Po osiggnieciu
cisnienia 20 mbar presostat wysytat sygnat do systemu i zawor sie otwierat na 5 s wypuszczajac
zgromadzony gaz w reaktorze. Liczba otwarc zawordw byta zliczana. Wyniki przedstawiono w

Tabeli 66.

Tabela 66.Zestawienie stezenia ChZT catkowitego, ktdre zostato usuniete w reaktorze (réznica pomiedzy stezeniem ChZT
Sciekow zasilajgcych reaktor a odptywem z reaktora) oraz liczby otwarc¢ zaworu elektromagnetycznego.

Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3
Parametr ChzT liczba Chzt liczba otwar¢ Chzt liczba otwar¢
[mg/dm?3] otwar¢ [mg/dm?3] [mg/dm?3]
Srednia 4694 194 2601 111 3295 133
Maksymalna 7956 335 4041 212 4401 225
Minimalna 936 4 1194 44 1410 6
Odchylenie 1912 92 902 50 855 70

Najwyzsze redukcje stezenia ChZT nastepowaty w reaktorze 1. Maksymalna redukcja stezenia
ChZT wyniosta 7956 mg/dm?3 przy $redniej 4490 mg/dm?3. Najnizsza redukcja zanieczyszczeh
wyrazona stezeniem ChZT nastgpita w reaktorze 2 i $rednio wynosita 2531 mg/dm3. Warto$¢
odchylenia standardowego dla reaktora 1 wynosita 89 i stanowita 46% wartosci Sredniej. Dla
reaktora 2 i 3 odchylenie wynosito odpowiednio 57 i 79 co stanowito 57% i 66% wartosci

sredniej.

W Tabeli 67 pokazano liczbe otwarc na usuniety 1 g stezenia ChZT.

105|Strona



Tabela 67. Liczba otwarc zaworu elektromagnetycznego na usuniety 1 g stezenia ChZT dla reaktora 1, 2 i 3.

Reaktor 1 Reaktor 2 Reaktor 3
Parametr Liczba LitryCHs/ 1 g Liczba Litry CHa/ 1 Liczba Litry CHa/ 1
otwaré¢ / 1g ChzZT otwaré¢/ 1g g ChZT otwaré¢ / 1g g ChzT
ChzT ChzZT ChzT
Srednia 47 0,24 44 0,24 38 0,20
Maksymalna 83 0,42 80 0,41 70 0,35
Minimalna 4 0,02 14 0,02 4 0,02
Odchylenie 21 0,10 18 0,09 18 0,08

Najwiekszg srednig liczbe otwar¢ zaworu elektromagnetycznego na 1 g usunietego ChZT
odnotowano dla reaktora 1. Wartosc¢ ta byfa o 13% wyzsza od $redniej liczby otwar¢ nalg
usunietego ChZT w stosunku do reaktora 2 oraz o 30% wyzsza od sredniej liczby otwar¢ nalg
usunietego ChZT dla reaktora 3. Najwyzszg liczbe otwar¢ na poziomie 83 na 1 g usunietego
ChZT odnotowano dla reaktora 1. Najwiekszg stabilnoscig pracy charakteryzowat sie reaktor 1
z odchyleniem standardowym 22 co stanowito 47% w stosunku do wartosci S$rednie;j.
Najmniejsza stabilnos¢ wystgpita w reaktorze 3 z odchyleniem standardowym na poziomie 20

przy Sredniej liczbie otwar¢ 37 co stanowito 54% wartosci Sredniej.

Przyktadowgq produkcje biogazu w reaktorach w czasie pokazano na Rysunek 52A i B. Reaktor
1 po zasileniu sciekami surowymi w ciggu 9 godzin osiggnat 80% produkcji biogazu przy
catkowitym czasie 22,5 godziny. Reaktor 2 osiggnat réwniez okoto 80% swojej produkcji
biogazu po 9 h lecz catkowita ilos¢ wytworzonego biogazu byta o 48% mniejsza niz ilos¢
biogazu wytworzona w reaktorze 1. Wida¢ rowniez mniej stromy przebieg krzywej dla reaktora
2. W obu przypadkach widoczne sg przetamania krzywych $wiadczace o zmniejszeniu
substratu tatwo rozktadalnego. W przypadku reaktora 3 80% produkcji biogazu nastgpito po
13 godzinach od zasilenia reaktora Sciekami po hydrolizerze 2 z czasem zatrzymania 3 dni w
temperaturze 35°Ci pH 9. Wolniejszy przyrost produkcji biogazu jest zwigzany z wyzszym pH
Sciekdw zasilajgcych reaktor. Ma to wplyw na prace reaktora, ktéry potrzebuje czasu
zneutralizowanie sciekdow. Na Rysunku 52B przedstawiono narastajgcg produkcje metanu. Do
obliczen wykorzystano prawo gazu doskonatego. Uwzgledniono, ze w reaktorze 1 i 2 udziat
metanu w biogazie byta na poziomie 60% natomiast w reaktorze 3 udziat metanu byt znacznie

nizszy i wynosit ok. 50%. Sam przebieg krzywych jest analogiczny jak przy catkowitej produkcji
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gazu przedstawionej na Rysunku 52A, natomiast, ze wzgledu na nizszy udziat metanu w
biogazie w reaktorze 3, bardzo zmniejsza sie réznica miedzy reaktorem 2 i 3. Prawdopodobna
przyczyng zmniejszenia udziatu metanu w ogodlnej ilosci biogazu w reaktorze 3, byto

podwyzszone pH doptywajgcego substratu.

Nalezy rowniez pamietac, ze ilos¢ wytworzonego biogazu w reaktorach 2 i 3 jest mniejsza ze
wzgledu na metanogeneze, ktéra réwniez wystepowata w hydrolizerach. Niestety uktady

hydrolizeréw nie byty opomiarowane w zakresie pomiaru biogazu.
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Rysunek 52. Produkcja biogazu w reaktorach w czasie w dniu 2.07.2022 dla reaktora 1, 2 i 3; A narastajgca liczba otwarc
zaworu elektromagnetycznego; B narastajgca ilos¢ wyprodukowanego metanu.

Wyzisze pH zasilajgcych $ciekdw spowodowato w diuzszym okresie ograniczenie
metanogenezy wraz ze zmniejszeniem efektywnosci redukcji zanieczyszczenn wyrazonych

stezeniem ChZT.
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5 Podsumowanie i wnioski
Zmiany zachodzgce na $wiecie zwigzane z kryzysem klimatycznym, a od 2022 wraz z inwazja

Rosji na Ukraine, kryzysem energetycznym wymuszajg na wielu firmach nowe podejscie do
produkcji w tym réwniez gospodarki wodno-$ciekowej. Najblizsze lata zweryfikujg podmioty,
ktére potrafity przystosowaé sie do tych nowych wymagajgcych warunkéw. Dotyczy to
rowniez firm, ktére dostarczajg rozwigzania w zakresie oczyszczania sciekédw w zaktadach
przemystowych. Dla firmy EMI, ktéra dziata w tej branzy od 30 lat, stato sie jasne, ze tylko
nowe rozwigzania oparte o wiasne badania bedg w stanie zapewni¢ dalsze dziatanie firmy
w kolejnych latach. W zakresie gtdwnego zainteresowania znalazty sie techniki beztlenowe
oczyszczania sciekdw, ktore moga byé wykorzystane w przemystach generujgcych duze ilosci
Sciekdw o odpowiedniej zawartosci zwigzkdw organicznych. Szczegdlng uwage zwrécono na
Scieki z przemystu miesnego ze wzgledu na znaczng liczbe klientéw firmy z tej branzy, ktérzy
eksploatujg oczyszczalnie zaprojektowane i wykonane przez firme EMI. Oczyszczalnie te

wykonano zgodnie z najlepszymi dostepnymi technikami w oparciu o wfasne urzadzenia.

Majac jednak $wiadomos¢é zachodzgcych zmian zauwazono olbrzymi potencjat
w wykorzystaniu powstatych sciekéw do produkcji energii ograniczajgc jednoczesnie koszty
eksploatacyjne zwigzane z ograniczeniem zuzycia reagentéw chemicznych oraz utylizacji
powstatych osaddéw sciekowych, co w bezposredni sposdb przektada sie na obnizenie kosztéw
eksploatacji oraz poprawe warunkéw konkurencyjnosci dziatania firmy. W tym celu wykonano
szereg doswiadczen laboratoryjnych na rzeczywistych Sciekach powstajgcych w ubojni bydta.
Doswiadczenia te pozwolity na lepsze zrozumienie procesu oraz potwierdzenie mozliwosci
oczyszczania Sciekéw na drodze beztlenowej. Nalezy pamietaé, ze tego typu instalacje sa
bardzo rzadkie w tym przemysle, a stosowane jedynie jako prymitywne uktady
podczyszczajgce w krajach ubozszych, ktére nie spetniajg zatozen zwigzanych z pozyskaniem

energii oraz odpowiednig jakos$cig odptywu.

W zwigzku z tym istnieje bardzo mato publikacji naukowych, na ktérych mozna by sie oprzec
przy projektowaniu tego typu uktadow. Wykonane doswiadczenia w sposdb znaczacy
poprawity kompetencje firmy w zakresie technik beztlenowych w oczyszczaniu Sciekow.
Ponizej zaprezentowane zostaty wnioski, ktére sg wynikiem prowadzonych obserwacji oraz

doswiadczen laboratoryjnych podczas realizacji doktoratu wdrozeniowego w firmie EMI:
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1. Scieki pochodzace z ubojni zawierajg znaczne iloéci zwigzkéw organicznych. Na ich
stezenie wyrazone za pomocg ChZT wptywa sposéb utylizacji krwi przez zaktad. Wzrost
stezenia ChZT oraz N — og jest obserwowany, gdy krew trafia do Sciekéw, a nie jest
utylizowana.

2. Zawarto$¢ krwi zaktéca mozliwos¢ precyzyjnego okreslenia stezenia ChZT
rozpuszczonego w sciekach z ubojni ze wzgledu na przechodzenie drobnych biatek
osocza krwi przez pory filtrédw strzykawkowych. Biatka te maja znaczny udziat
w zawiesinie i zwigzkach koloidalnych $ciekdw i podwyzszajg stezenie ChZT po
sgczeniu. Opracowano metode postepowania w przypadku analizy Sciekéw z ubojni
z zawartoscig krwi, opartg o metode usuniecia zwigzkdéw nierozpuszczonych w drodze
koagulacji. Metoda ta charakteryzuje sie bardziej powtarzalnymi wynikami i zostata
wdrozona w firmie EMI do oznaczania stezenia ChZT rozpuszczonego dla $ciekdw
z zawartoscig krwi.

3. Potwierdzono wptyw przebywania sciekdw w zbiorniku retencyjnym na rozpoczecie
procesu hydrolizy. Wptyw ten skutkowat przyrostem azotu amonowego oraz
zwiekszeniem stosunku stezenia ChZT rozpuszczonego do ChZT catkowitego przy czasie
przebywania w zbiorniku retencyjnym dtuzszym niz 24 h. Jednoczesnie nie stwierdzono
wptywu mikroorganizméw pochodzacych ze zbiornika na przebieg hydrolizy o czasie
trwania nie dtuzszym niz 24 h. .

4. Specyficzna produkcja metanu po hydrolizie we wszystkich testowanych przypadkach
miescita sie w zakresie od 178,8 do 242,6 Nml/g ChZT, co jest zgodne z doniesieniami
literaturowymi dla podobnych $ciekéw. W stosunku do préby kontrolnej, stwierdzono,
Zze najwyziszy przyrost potencjatu metanowego jest dla hydrolizy 5 dniowej
i temperatury 35°C. Podniesienie temperatury hydrolizy z 22 do 35°C pozwala przy
5 dniowym czasie zatrzymania uzyska¢ wzrost specyficznej produkcji metanu Sciekéw
$rednio o okoto 30%. O potowe gorszy wzrost (okoto 14%) uzyskano dla tej samej
temperatury 35°C przy 3 dniowym czasie zatrzymania i korekcie odczynu do 9 pH. Na
podstawie tych wynikéw wyselekcjonowano hydrolize 5 dniowg w temperaturze 35°C
i hydrolize 3 dniowg w temperaturze 35°C i pH 9 do badan w uktadach ciggtych.

5. W doswiadczeniu z ciggtg pracg reaktoréw beztlenowych zaden z dwdch wybranych
wariantdw hydrolizy nie zwiekszyt w znaczacy sposéb redukcji zanieczyszczen

wyrazonych stezeniem ChZT. Wynika ztego, ze czas zatrzymania w reaktorze
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wynoszgcy 3 dni byt wystarczajgcy do hydrolizowania zwigzkédw organicznych
zawartych w S$ciekach z ubojni. Jednak hydroliza z czasem trwania pie¢ dni w
temperaturze 35°C wptyneta na stabilniejszg prace reaktora beztlenowego i osiggano
nizsze stezenia ChZT w odptywie z reaktora.

Stwierdzono niekorzystny wptyw podwyzszonego pH Sciekdw po hydrolizie trwajgcej
trzy dni w temperaturze 35°C przy pH 9 na efektywnos$¢ metanogenezy.

Optymalnym obcigzeniem reaktora w procesie beztlenowego oczyszczania Sciekéw
z ubojni bydta jest obcigzenie do 6 g ChZT/dm?3d przy zatozonym stezeniu osadu na

poziomie 20 g/dm?.
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6 Perspektywa dalszych badan

W dzisiejszych czasach, ktore niosg ze sobg olbrzymie wyzwania, zwigzane z zatrzymaniem
zmian klimatycznych oraz kryzysem energetycznym, technologie oczyszczania $ciekdw, ktore
wykorzystujg zawarte w sciekach zasoby przeksztatcajgc je w cenne Zrédto produktéw beda
szczegolnie poszukiwane na rynku. Firmy, ktére bedg w stanie dostarczac te technologie beda
sie rozwijaty. Aby to mogto stac sie faktem, musi nastgpié¢ wzrost naktadéw na badania i rozwéj
w firmach. Dla firmy EMI doktorat wdrozeniowy realizowany na Politechnice Slaskiej byt
pierwszym krokiem aby rozpocza¢ droge ku temu celowi. Wspétpraca w ramach doktoratu
wdrozeniowego przyblizyta firmie srodowisko naukowe dzieki czemu w przysztosci fatwiej
bedzie realizowac wspdlne badawcze projekty. Firma podjetfa juz pewne kroki, dzieki ktérym
bedzie w stanie przeznaczy¢ cze$¢ wypracowanych srodkéw na stworzenie dziatu B+R. Dzieki

temu wspdlne projekty stang sie mozliwe.

Beztlenowy model oczyszczania $Sciekdw pochodzacych z ubojni bydta moze miec szerokie
zastosowanie na rynku ze wzgledu na duzy potencjat w oczyszczaniu zwigzkéw organicznych
przy dodatnim bilansie energetycznym procesu (wytworzenie biogazu) oraz niewielkiej
produkcji osadu nadmiernego. Doswiadczenia wykonywane podczas doktoratu
wdrozeniowego wskazaty kierunki, w ktérych dalsze badania powinny zostaé realizowane. Do

takich kierunkéw naleza:

1. Dalsze badania i zdobywanie kompetencji w zakresie technologii beztlenowych w
oczyszczaniu sciekdw pochodzenia przemystowego bogatych w zwigzki organiczne,
ktére mogg by¢ przetworzone na energie.

2. Rozbudowa ukfadu do badan proceséw beztlenowych o doktadny laboratoryjny
pomiar biogazu, ktéry powinien obejmowa¢ rdéwniez hydrolizery. Podczas
doswiadczenia wykazano powstawanie biogazu réwniez na tym etapie. Niestety ze
wzgleddw sprzetowych etap ten nie byt opomiarowany.

3. Badania nad usunieciem znacznych ilo$ci azotu na drodze biologicznej przy matej ilosci
zwigzkdw organicznych.

4. Badania nad odzyskiem azotu i fosforu ze sciekdw przy uzyciu technik membranowych.
Dzieki tej technologii mozna by pozyska¢ cenny koncentrat, ktory mogtby stanowié

dodatek do nawozow.
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