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Wykaz najwazniejszych symboli i skrotow

Symbole i skroty wystepujace w tekscie gléwnym

Symbol/skrot Pljzykladowa Znaczenie
jednostka

A n.d. proces anammox (ang. anoxic ammonia oxidation)

AER h czas fazy braku napowietrzania

AER h czas fazy napowietrzania

Al n.d. sztuczna inteligencja (ang. artificial inteligence)

ALK mmolHCO, /1 zasadowos¢

AMO n.d. monooksygenaza amonowa

AnAOB n.d. biomasa (bakterie) anammox

AOB n.d. bakterie utleniajace azot amonowy (ang. ammonia
oxidizing bacteria)

AS n.d. osad czynny (ang. activated sludge)

BF n.d. btona biologiczna (ang. biofilm)

BZT, mgO,/1 biologiczne pigciodniowe zapotrzebowanie na tlen

C mS/cm przewodnosc¢ elektrolityczna (ang. conductivity)

Cimo, mgN/1 stezenie wolnego kwasu azotawego

CHP n.d. skojarzone wytwarzanie energii elektrycznej i ciepta
(kogeneracja) (ang. combined heat and power
production)

ChZT mgO,/1 chemiczne zapotrzebowanie na tlen

ChZT/N mgO,/mgN stosunek pomi¢dzy stezeniem zwigzkow wegla
organicznego (ChZT) a azotem (N)

Ca, mgN/1 stezenie wolnego amoniaku

COMAMMOX n.d. proces utleniania azotu amonowego bezposrednio
do azotu azotanowego (ang. complete ammonium
oxidation)

DNRA n.d. proces dysymilacyjnej redukcji azotanow do amoniaku
(ang. dissimilatory nitrite reduction to ammonia)

DO mg0,/1 stezenie tlenu rozpuszczonego

e - podstawa logarytmu naturalnego

E % efektywno$¢ usuwania zanieczyszczen (ang. efficiency)

E J/mol energia aktywacji
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EPS n.d. ezgzopolimery mikrobiologiczne (ang. exctracellular
polymeric substances)

Eo % efektywnos$¢ usuwania catkowitego azotu
nieorganicznego

FBBR n.d. napowietrzane ztoza biologiczne z unieruchomionym
wypelnieniem (ang. fixed bed biofilm reactors)

FISH n.d. technika fluorescencyjnej hybrydyzacji in situ
(ang. fluorescent in situ hybridization)

GAS n.d. bioreaktor przeptywowy z granulowanym osadem
czynnym (ang. granular activated sludge bioreactor)

GR n.d. granulowany osad czynny (ang. granular activated
sludge)

G-SBR n.d. sekewncyjne reaktory porcjowe z granulowanym
osadem czynnem

H n.d. bakterie heterotroficzne (ang. heterotrophic bacteria)

HAO n.d. oksydoreduktaza hydroksyloaminy

HDH n.d. dehydrogenaza hydrazyny

HRAS n.d. tlenowe, wysoko obcigzone komory osadu czynnego
(ang. high rate activated sludge system)

HRT h hydrauliczny czas zatrzymania (ang. hydraulic retention
time)

HZO n.d. oksydoreduktaza hydrazyny

HZS n.d. syntaza hydrazyny

1C n.d. wegiel nieorganiczny (ang. inorganic cabon)

IFAS n.d. bioreaktor hybrydowy typu ,,ztoze biologiczne

z ruchomym wypelnieniem — osad czynny”
(ang. integrated fixed film activated sludge system)

IFAS-CFR bioreaktor przepltywowy typu IFAS
IFAS-SBR n.d. bioreaktor typu I[FAS-SBR
IGAS n.d. bioreaktor hybrydowy z granulowanym

i konwencjonalnym osadem czynnym (ang. integrated
granular and activated sludge system)

Ka - stata rownowagi kwasowo-zasadowej

K-AOB n.d. bakterie AOB o strategii wzrostu typu k
K-NOB n.d. bakterie NOB o strategii wzrostu typu k

LKT (VFA) n.d. lekkie kwasy tluszczowe (ang. volatile fat acid)
MBBR n.d. bioreaktor typu ztoze biologiczne z ruchomym

wypetnieniem (ang. moving bed biofilm reactor)

MBIfR n.d. biologiczne ztoze membranowe (ang. membrane biofilm
reactor)
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n - liczba punktow pomiarowych dla zmiennej y

N/DN n.d. nitryfikacja/denitryfikacja

NirS n.d. reduktaza azotynowa

N-NH, mgN/1 azot amonowy

N-NO, mgN/1 azot azotynowy

N-NO, mgN/1 azot azotanowy

N-NO, JN-NH, |- stosunek azotu azotanowego wyprodukowanego
do azotu amonowego usunig¢tego w bioreaktorze

N-N03pm JN-NH, | nd stosunek masowy azotu azotanowego wytworzonego
(N-NO,,,,4) do azotu amonowego (N-NH,,, ) usunigtego

NO n.d. oksydoreduktaza tlenku azotu

NOB n.d. bakterie utleniajace azotyny (ang. nitrite oxidizing
bacteria)

NXR n.d. oksydoreduktaza azotynowa

ORP mV potencjat redoks (ang. oxidation reduction potential)

OUR g0,/¢g/s predkos¢ poboru tlenu (ang. oxygen uptake rate)

pDN n.d. proces cz¢sciowej denitryfikacji (ang. partial
denitrification)

pDNRA n.d. procesy czgsciowej, dysymilacyjnej redukceji azotandw
do amoniaku (ang. partial dissimilatory nitrate
reduction to ammonia)

PHA n.d. polihydroksyalkaniany (ang. polyhydroxyalkanoates)

PID n.d. sterownik proporcjonalno-catkujaco-rézniczkujacy
(ang. proportional integral derivative)

PLC n.d. programowalny sterownik logiczny (ang. programmable
logical controllers)

PN n.d. czesSciowa nitrytacja (nitryfikacja) (ang. partial
nitritation)

PN/A n.d. proces czg$ciowej nitrytacji (nitryfikacji)/anammox
(ang. partial mitritation/anammox)

0 m¥/d natezenia przeptywu sciekow

qPCR n.d. iloSciowa reakcja tancuchowa polimerazy
(ang. quantitative polymerase chain reaction)

R J/mol-K uniwersalna stata gazowa

r-AOB n.d. bakterie AOB o strategii wzrostu typu

RBC n.d. ztoza biologiczne zanurzane (ang. rotating biological
contactors)

RMSE - btad $redni kwadratowy (ang. root mean squared error)

r-NOB n.d. bakterie NOB o strategii wzrostu typu
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RSM n.d. metoda modelowania przestrzeni odpowiedzi
(ang. response surface modeling)

SAA eN/g/s wlasciwa aktywno$¢ anammox (ang. specific anammox
activity)

SBR n.d. sekwencyjny bioreaktor porcjowy (ang. sequencing
batch reactor)

SCADA n.d. system nadzoru i archiwizacji danych (ang. supervisory
control and data acquisition)

SDN n.d. jednoczesna denitryfikacja (ang. simultaneous
denitrification)

SRT d wiek biomasy w reaktorze (ang. solids retention time)

T °C,K temperatura

TAN n.d. catkowity azot amonowy (ang. fotal ammonia nitrogen)

THP n.d. proces termicznej hydrolizy osadow (ang. thermal
hydrolysis proces)

TIN mgN/1 catkowity azot nieorganiczny (ang. total inorganic
nitrogen)

TNO, n.d. catkowity azot azotynowy (ang. fotal nitrite nitrogen)

TSS mgs.m./ stezenie zawiesin ogolnych (ang. total suspended solids)

UASB n.d. bioreaktor beztlenowy z zawieszonym osadem
granulowanym (ang. upflow anaerobic sludge blanket)

VNLR gN/m*/d obcigzenie objetosci bioreaktora fadunkiem azotu
(ang. volumetric nitrogen loading rate)

VNRR eN/m?/d objetosciowa wydajnos$¢ usuwania azotu w bioreaktorze
(ang. volumetric nitrogen removal rate)

VSS mgs.m.o./l stezenie zawiesin organicznych (ang. volatile suspeded
solids)

WKF n.d. wydzielone komory fermentacji

Xox g0,/1 stezenie biomasy anammox w bioreaktorze

X g0,/1 stezenia osadu czynnego w bioreaktorze

, - przewidywana przez model warto§¢ zmiennej stanu
na wyjsciu w punkcie

Viobs - warto$¢ pomiarowa (rzeczywista) zmiennej stanu
na wyjsciu w punkcie i

0 1/K wspotczynnik temperaturowy

T d czas podwojenia




Symbole i skroty uzywane w modelach matematycznych
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Symbol/skrot Jednostka Znaczenie

A, m? powierzchnia blony biologicznej
b, 1/d stala obumierania dla bakterii AnAOB
b,os 1/d stata obumierania dla bakterii AOB
b, 1/d stala obumierania dla bakterii H

OB 1/d stata obumierania dla bakterii NOB
KgK molHCO,/m’ stata nasycenia dla zasadowosci dla bakterii AnAOB
Kﬁ%lz molHCO,/m’ stata nasycenia dla zasadowosci dla bakterii AOB
KRI]?I? molHCO,/m’ stata nasycenia dla zasadowosci dla bakterii NOB
k, g0,/ g0,/d maksymalna wlasciwa szybkos¢ hydrolizy
Kgggz gN-HNO,/m’ stata inhibicji wolnym kwasem azotawym dla NOB
ngNoz gN-HNO,/m’ stata inhibicji wolnym kwasem azotawym dla AnAOB
Kf? P?EOZ gN-HNO,/m’ stala inhibicji wolnym kwasem azotawym dla AOB
KEPCI)I\]?OZ gN-HNO,/m’ stata inhibicji wolnym kwasem azotawym dla NOB
K{}I\}IH3 gN-NH_/m’ stata inhibicji wolnym amoniakiem dla AnAOB

{}9& R gN-NH,/m’ stata inhibicji wolnym amoniakiem dla AOB
KEII\?ES gN-NH_/m’ stata inhibicji wolnym amoniakiem dla NOB
ngz g0, /m’ stata inhibicji tlenem dla bakterii AnAOB
Kﬁ‘-llfll\lo2 gN-TNO,/m* stata inhibicji dla catkowitego azotu azotynowego dla

AnAOB

Ka 1/d wspotczynnik transferu tlenu

AOB . o ..
KNH, gN-NH,/m’ stata nasycenia wolnym amoniakiem dla bakterii AOB

H .
KNO3 gN-NO_/m’ stata nasycenia dla azotu azotanowego dla H

AOB . .
Ko X g0,/m’ stata nasycenia tlenem dla bakterii AOB

H .
Ko, g0, /m’ stata nasycenia tlenem dla H

NOB . .
Ko, g0, /m’ stata nasycenia tlenem dla bakterii NOB
Konan n.d. stata nasycenia da pH dla AnAOB
Kg g0 /m’ stala nasycenia substratem organicznym dla H
K%I;IN gN-TAN/m* stala nasycenia catkowitym azotem amonowym dla

AnAOB
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K—?’gﬁ gN-TAN/m? stala nasycenia catkowitym azotem amonowym dla
AOB

K%I\}IOZ gN-TNO,/m’ stata nasycenia dla catkowitego azotu azotynowego dla
AnAOB

K—[HNOZ gN-TNO,/m* stala nasycenia dla calkowitego azotu azotynowego
dla H

K%‘S& gN-TNO,/m’ stata nasycenia dla catkowitego azotu azotynowego dla
NOB

Kgs g0, /m’ stata nasycenia dla materii organicznej w formie
zawiesiny dla H

0.t m¥/d objetosciowe natezenie przeplywu na wlocie
do bioreaktora

(O m¥/d objetosciowe natezenie przeptywu na wylocie
z bioreaktora

. g0, /m’/d wzrost bakterii z grupy AnAOB

T'von g0,/m’/d wzrost bakterii z grupy AOB

AN g0,/m’/d obumieranie bakterii z grupy AnAOB

7' AoB g0,/m’/d obumieranie bakterii z grupy AOB

Ton g0, /m’/d obumieranie bakterii z grupy H

7' OB g0,/m’/d obumieranie bakterii z grupy NOB

DNNO, g0,/m’/d wzrost bakterii z grupy H w procesie nitrytacji

TDNNOS g0,/m’/d wzrost bakterii z grupy H w procesie nitratacji

y g0,/m’/d wzrost bakterii z grupy H w procesie utleniania
substratu organicznego

T'von g0, /m’/d wzrost bakterii z grupy NOB

T'yu g0,/m’/d WZI‘OS.t bak?erii z grupy H w procesie hydrolizy materii
organicznej

SiNoy gN-HNO,/m’ stezenie wolnego kwasu azotawego
(kwasu azotowego I11)

S gN-NH,/m’ stezenie wolnego amoniaku

Sxos gN-NO_/m’ stgzenie azotu azotanowego

S, g0, /m’ obliczone przez model st¢zenie tlenu rozpuszczonego
w bioreaktorze

Sos g0, /m’ zalozone stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze

Sian eN-TAN/m? stgzenie catkowitego azotu amonowego

SN0y gN-NO,/m’ stezenie catkowitego azotu azotynowego

S oii gSi/m? stezenie sktadnika ,,i” na wlocie do bioreaktora

Swymi gSi/m? stezenie sktadnika ,,i” na wylocie z bioreaktora

Sis g0 /m’ stezenie materii organicznej w formie zawiesiny
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Xin g0, /m’ stezenie bakterii AnAOB w bioreaktorze

Xios g0, /m’ stezenie bakterii AOB w bioreaktorze

X, g0, /m’ stezenie bakterii H w bioreaktorze

Xos 20 /m’ stezenie bakterii NOB w bioreaktorze

Zgo n.d. symbol funkcji nadajacej procesowi hydrolizy
warto$¢ zero w przypadku ujemnych wartosci tlenu
rozpuszczonego

Zyg n.d. symbol funkcji nadajacej procesowi hydrolizy
warto$¢ zero w przypadku ujemnych wartosci materii
organicznej w formie zawiesiny

Mnos n.d. wspotczynnik korekcyjny szybko$¢ wzrostu H na TNO,

Moy n.d. wspotczynnik korekcyjny szybko$¢ wzrostu H na TNO,

[T 1/d szybko$§¢ wzrostu dla bakterii AnAOB

[T 1/d szybko$¢ wzrostu dla bakterii AOB

TR 1/d maksymalna szybkos¢ wzrostu dla bakterii AnAOB

Haeron 1/d maksymalna szybkos§¢ wzrostu dla bakterii AOB

[T 1/d maksymalna szybkos¢ wzrostu dla bakterii H

Ko 1/d maksymalna szybko$¢ wzrostu dla bakterii AOB

[T 1/d szybko$¢ wzrostu dla bakterii NOB

a wspotezynnik proporcjonalnosci — model Wet i Rauch
(2003)

A, m? powierzchnia btony biologicznej w bioreaktorze

AER n.d. proces napowietrzania bioreaktora

A m? pole powierzchni wlotu do reaktora

A m? pole powierzchni wylotu z reaktora

D, m%/d stata dyfuzji dla wodoroweglanoéw

Duno, m*d stata dyfuzji dla wolnego kwasu azotawego

D, m*d stata dyfuzji dla substratu ,,i”

Dy, m*d stata dyfuzji dla azotu czasteczkowego

Dy, m*/d stata dyfuzji dla wolnego amoniaku

Dy, m?/d stata dyfuzji dla jonu amonowego

Dy, m*d stata dyfuzji dla azotynow

Dyo, m*d stala dyfuzji dla azotanow

Dy, m*d stata dyfuzji dla tlenu rozpuszcznego

Dy m*d stata dyfuzji dla substratu organicznego

e n.d. podstawa logarytmu naturalnego

Sinas n.d. frakcja biomasy X, w osadzie czynnym

Sansr n.d. frakcja biomasy X, w blonie biologicznej
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Srobas n.d. frakcja biomasy X, ,, w osadzie czynnym

Sronsr n.d. frakcja biomasy X, ,, w blonie biologicznej

F, gSi/d strumie?ﬁ masy sktadnika ,,i” wytworzony w fazie
wodnej

F, gSi/d strumien masy sktadnika ,,i” wytworzony w btonie
biologicznej

Jiias n.d. frakcja grupy ,,i” biomasy heterotroficznej w osadzie
czynnym

Jiias n.d. frakcja biomasy X, w osadzie czynnym

Jiisr n.d. frakcja biomasy X, w btonie biologicznej

Sians n.d. frakcja grupy ,,i” biomasy autotroficznej w osadzie
czynnym (i = AOB, NOB, AnAOB)

Txosas n.d. frakcja biomasy X, w osadzie czynnym

JnosE n.d. frakcja biomasy X, w blonie biologicznej

fp n.d. frakcja biomasy tworzaca zawiesiny inertne w procesie
obumierania

Fooa gSi/d strumien masy sktadnika ,,i” wytworzony w uktadzie

F o gSi/d strumien masy sktadnika ,,i” doptywajacy do uktadu

F o gSi/d strumien masy sktadnika ,,i” odptywajacy z uktadu

Lom n.d. udziat (frakcja) azotu w biomasie

i n.d. udziat (frakcja) azotu w zawiesinach inertnych

Je gSi/m*d gestos$¢ strumienia substratu w glab blony
biologicznej (rA)

Konig n.d. stata dysocjacji dla NH,

Koxo, n.d. stata dysocjacji dla HNO,

Kiicos gHCO,/m’ stata nasycenia dla jonu wodoroweglanowego

K, gli/m? stata inhibicji dla inhibitora ,,i”

Ko n.d. stata nasycenia dla pH

K, gSi/m3 stata nasycenia dla substratu ,,i”

LF m grubo$¢ btony biologiczne;j

LL m grubos$¢ warstwy granicznej woda/btona biologiczna

N, gSi/m%/d transport substratu ,,i” przez przekrdj poprzeczny btony
biologicznej (rA)

ot gSi/m*d strumien masy sktadnika ,,i” przez jednostkowa

powierzchni¢ wlotu

PH, n.d. warto$¢ pH odniesienia

PHpian n.d. warto$¢ pH odniesienia dla AnAOB

0 m¥/d objetosciowe natgzenie przepltywu
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N gSi/m*d powierzchniowa szybko$¢ usuwania substratu w blonie
biologicznej

Ty g/m’d szybkos¢ przemiany sktadnika ,,i” w fazie wodnej
bioreaktora

7 gSi/m*/d objetosciowa szybkos$¢ usuwania substratu w blonie
biologicznej

rho gChZT -m gestos¢ btony biologicznej

7 gSi/d szybko$¢ przemiany substratu ,,i”

Tin gN/g /d $rednia warto$¢ wlasciwej predkosci poboru azotu
ze $ciekOw przez grupg ,,i” biomasy autotroficznej,
oznaczona w tescie aktywnosci (OUR)

oo g0,/g  /d s'rednja warto$¢ wlaéciwej pr.(;dkoéci poboru tlenu .
ze SciekOw przez grupe ,,i” biomasy heterotroficznej,
oznaczona w tescie aktywnosci (OUR)

S,k molHCO,/m’ warto$¢ zasadowosci w $ciekach

S, gSi/m? stezenie sktadnika ,,i” w fazie wodnej (B) bioreaktora

Shcos gHCO, /m’ stezenie jondw wodoroweglanowych

S, gli/m? stezenie inhibitora ,,i”

Sy, gN-N,/m? stezenie azotu czasteczkowego

So, g0, /m’ stezenie tlenu rozpuszczonego

SREM n.d. proces usuwania osadu nadmiernego

SRT d wiek osadu (ang. solids retention time)

S, gSi/m? stezenie substratu ,,i”

T °C,K temperatura

T,y °C,K temperatura odniesienia

V, m? objetos¢ bioreaktora

X gChZT-m> poczatkowe stezenie osadu czynnego w bioreaktorze

X g0, /m’ stezenie biomasy z rodzaju ,,i” w bioreaktorze

X, g0, /m’ stezenie zawiesin inertnych

X, g0, /m’ stezenie trudno rozktadalnego biologicznie substratu
organicznego (zawiesin rozktadalnych biologicznie)

Y £0,/g0, wspotczynnik wydajnosci przemian substratu

N g0,/gN warto$¢ wspotczynnika wydajnosci przemian substratu
dla grupy ,,i” biomasy autotroficznej

[T 1/d maksymalna szybkos$¢ wzrostu bakteri z rodzaju ,,i”

(TN 1/d warto$¢ maksymalnej wlasciwej szybkosci wzrostu
grupy ,,i” biomasy autototroficznej

K, 1/d szybko$§¢ wzrostu bakterii z rodzaju ,,i”

0 1/K wspotczynnik temperaturowy
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Symbole i skroty uzywane do opisu metodyki RSM

Symbol/skrot Jednostka Znaczenie
A m? catkowita powierzchnia blony biologicznej
ADIJ-R? n.d. poprawiony wspotczynnik determinacji
b, n.d. wyraz wolny (stata)
b, n.d. warto$¢ wspotczynnikdéw opisujacych efekty liniowe
z n.d. warto§¢ wspotczynnikow zwiazanych z wystapieniem
interakcji
bjk n.d. warto$¢ wspotczynnikéw zwiazanych z wystapieniem
interakcji
CCFC n.d. centralnego plan kompozycyjny (ang. central composite
face centered)
DF n.d. liczba stopni swobody (ANOVA)
F n.d. statystyka F' dla regresji
HRT d hydrauliczny czas zatrzymania (ang. hydraulic retention
time)
LOF n.d. test braku dopasowania — miara btedu modelu
(ang. lack of fit)
MLR n.d. metody regresji wielorakiej (ang. multilinear regression)
MS n.d. wariancja
N n.d. liczba eksperymentéw (wynikow)
Ni n.d. numer eksperymentu numerycznego
NLR gN/m’/d obcigzenie bioreaktora fadunkiem azotu (ang. nitrogen
loading rate)
p n.d. istotno$¢ statystyczna
o n.d. wspotezynnik predykeji modelu
0. m¥/d objetosciowe natezenie przepltywu $ciekow
doplywajacych do bioreaktora
0. m¥/d objetosciowe nat¢zenie przeplywu w recyrkulacji
zewngtrznej
R n.d. wspotczynnik korelacji
R n.d. wspotezynnik determinacji
RSM n.d. model powierzchni odpowiedzi (ang. response surface
models)
SaLkn molHCO,/m’ warto$¢ zasadowosci w doptywie
SD n.d. odchylenie standardowe
SE n.d. btad standardowy (ang. standard error)
SRT d wiek osadu
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Ssin g0, /m’ chemiczne zapotrzebowanie na tlen w doptywie

SSE n.d. zmienno$¢ reszt

SSR n.d. zmienno$¢ regresji

SST n.d. zmienno$¢ catkowita

Sy gN-NH, /m’ stezenia azotu amonowego w w doplywie

V. m? objetos¢ bioreaktora wypeliona no$nikami btony
biologicznej

Ve m3 objeto$¢ bioreaktora

X, n.d. warto$ci kodowe

X, n.d. warto$ci rzeczywiste

X n.d. warto$¢ zmiennej niezaleznej

Y n.d. warto$¢ zmiennej zaleznej

o n.d. poziom istotnos$ci

® m*/m? powierzchnia wlasciwa nosnikow btony biologicznej




Czesc pierwsza

KONCEPCJA BADAWCZA



1. WSTEP

1.1. Kierunki oraz czynniki rozwoju proceséw wytwarzania
w pierwszej potowie XXI wieku

Trzecia dekada XXI wieku przynosi spodziewane zmiany w zakresie koncepcji
prowadzenia proceséw wytwarzania. U podstaw tych przeobrazen, z jednej strony,
lezg szeroko rozumiane problemy ochrony $rodowiska oraz zwigzane z nimi za-
sady ,,zrownowazonego rozwoju” (ONZ, A/RES/70/1), co manifestuje si¢ koncep-
cja ,,gospodarki o obiegu zamknietym” (ang. circular economy) (EU, COM(2020)
98 final). Z drugiej strony mamy do czynienia z dynamicznym rozwojem auto-
matyzacji zarowno urzadzen, jak i procesow technologicznych. Byt on mozliwy
dzigki zastosowaniu szerokiej gamy czujnikdOw mierzacych, niemalze w czasie
rzeczywistym (online), kluczowe parametry technologiczne danego procesu oraz
sterownikow ,,inteligentnie” przetwarzajacych sygnaly pomiarowe i kontroluja-
cych warunki prowadzenia procesow technologicznych za posrednictwem urza-
dzen wykonawczych. Kolejnym, waznym czynnikiem, wptywajacym na filozofi¢
przetwarzania materialow wejsciowych w produkty jest rewolucja informatyczna
zwigzana z rozwojem sieci komputerowej internet i zbudowang na jej fundamencie,
powszechnie dostepna, rowniez poprzez urzadzenia do bezprzewodowej transmisji
danych, strukturg sieci world wide web (Przemyst 3.0, ang. Industry 3.0). W pota-
czeniu z koncepcja ,,internetu rzeczy” (ang. Internet of Things, 10T), potezng moca
obliczeniowg wspodtczesnych komputeréw i narzgdziami analizy danych prowadzi
to do realnych mozliwosci wdrozenia zasad prowadzenia procesow wytwarzania,
znanych pod nazwa ,,Przemyst 4.0” (ang. Industry 4.0) lub ,,inteligentne wytwarza-
nie” (ang. smart manufacturing).

Gospodarka o obiegu zamknigtym ma stanowi¢ wazny element nowego modelu
gospodarki, ktéra bedzie zrdwnowazona ekologicznie (znaczaco redukowala emi-
sje zanieczyszczen do srodowiska i ilo§¢ wytwarzanych odpadow), a tym samym
przyczyniata si¢ do zmniejszenia zapotrzebowania na strategiczne zasoby (bioma-
s¢, paliwa kopalne, metale i mineraty). W ramach tej koncepcji maksymalizowa-
ny jest czas wysokiej, rynkowej wartosci zasobow, produktéw oraz materialow.
Prognozuje si¢, ze umozliwi to wzrost jej konkurencyjnosci. Musi réwniez zostac¢
oparta na innowacjach technologicznych i organizacyjnych. Ocenia si¢, ze procesy
wydobycia i przetwarzania zasobow sa odpowiedzialne za wigcej niz 90% wystepu-
jacych niedoboréw wody i zaniku bioréznorodnos$ci, jak rowniez za okoto potowe
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emisji gazow cieplarnianych do atmosfery. Z tego powodu zasady gospodarki obie-
gu zamknigtego ktada nacisk na redukcje zuzycia wody oraz procesy ponownego jej
wykorzystania w rolnictwie oraz w instalacjach przemystowych (EU, COM(2020)
98 final). Wiaze si¢ ja rowniez z ,,Przemystem 4.0” poprzez zastosowanie cyfrowych
technologii wsparcia operacji logistycznych, takich jak §ledzenie drogi produktow,
podzespotéw czy materiatow. Zwigzek wymienionych zasad gospodarki o obiegu
zamknietym z nowym podej$ciem do oczyszczania $ciekow komunalnych szerzej
omoéwiono w rozdziale 1.2.

U podstaw ,,inteligentnego wytwarzania” utozsamianego z ,,Przemystem 4.0”
lezy stworzenie cybernetycznego modelu kazdego urzadzenia oraz procesu i po-
laczenia go z jego fizyczna forma, jak réwniez z innymi procesami i urzgdzenia-
mi (ang. cyber-physical industrial revolution). Dzigki temu mozliwe bgdzie auto-
matyczne wyjasnianie, przewidywanie i przeciwdziatanie problemom zwigzanym
z funkcjonowaniem urzadzen i systemow produkcyjnych. Mozliwa begdzie rowniez
stopniowa, zautomatyzowana optymalizacja parametréw technologicznych. Kazdy
z elementdéw ztozonych systemow stanie si¢ bardziej elastyczny, jednoczesnie auto-
nomiczny i zalezny. Doprowadzi to do wytworzenia informatycznego odwzorowa-
nia catego skomplikowanego uktadu wytwarzania od poziomu maszyn i urzgdzen
az po planowanie, logistyke i ekonomi¢ procesow produkcji. W wymiarze fizycz-
nym zwiazane to bedzie z wyktadniczym przyrostem liczby stosowanych czujni-
koéw, przetwornikow oraz ,.inteligentnych sterownikow™ i robotyzacja. Olbrzymie
strumienie danych (liczone w zettabajtach) beda musiaty zosta¢ przetworzone przez
zaawanasowane systemy analizy danych, czesciowo w miejscu wytwarzania, a czgs$-
ciowo w chmurach obliczeniowych (Anthony, 2019; Karamsetty, Berryman, 2015).

Czwarta rewolucja przemystowa obejmie bez watpienia réwniez sieci i insta-
lacje sanitarne, a w szczeg6lnosci uktady technologiczne oczyszczania $ciekow
miejskich. Bedzie to zwigzane z przywolanymi wczesniej zasadami ,,gospodarki
o obiegu zamknigtym” oraz ze zmiang paradygmatu oczyszczania $ciekéw i wdro-
zeniem koncepcji oczyszczalni §ciekow jako ,,obiektu odzysku zasobow i energii”
(Schaubroeck i in., 2015; Trojanowicz, 2016; Zhang i in., 2019). Obecnie rozwija-
ne sg i wdrazane zaawansowane systemy sterowania procesami w oczyszczalniach
sciekow. Realizuje si¢ to m.in. w oparciu o analiz¢ wybranych parametrow stanu
procesow technologicznych, przewidywaniu ich zmian oraz znalezieniu ich najbar-
dziej korzystnej wartosci z uzyciem cyfrowej kopii oczyszczalni $ciekow. Kopia
taka, nazywana rowniez ,,cyfrowym blizniakiem” (ang. digital twin), ma forme
zardbwno mechanistycznych modeli matematycznych procesow, jak rowniez mode-
li tworzonych z zastosowaniem systemow sztucznej inteligencji (ang. artificial in-
teligence, Al) (Chrzescijanek, Swinarski, 2020; Sparks i in., 2023). Zlozono$¢ tych
zmian stawia wiele nowych wyzwan technologicznych na poziomie projektowa-
nia, eksploatacji, sterowania i zarzadzania uktadami oczyszczania Sciekow.
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1.2. Nowe wyzwania technologiczne wspotczesnych
oczyszczalni sciekdw miejskich

Obecny sposob oczyszczania $ciekow miejskich polega na wprowadzaniu do nich
duzej ilosci energii, ktéra paradoksalnie stuzy temu, aby utraci¢ duza czgs$¢ zaku-
mulowanej w nich pierwotnej energii chemicznej. Do zebrania i oczyszczenia jed-
nego metra szeSciennego $ciekéw miejskich w Polsce potrzebujemy $rednio okoto
1 kWh energii (Szetela, 2014). Jednoczesnie w $ciekach zakumulowana jest jej duza
ilos¢. Szacuje si¢, ze sama frakcja organiczna zanieczyszczen zawartych w kaz-
dym metrze szeSciennym $Sciekéw miejskich to rownowarto$¢ okoto 1,4-2.8 kWh
energii (Wojtowicz, 2014). Oznacza to, ze zwigkszajac odzysk energii ze $ciekow
1 optymalizujac zuzycie energii w oczyszczalni $ciekow, mozliwe jest uzyskanie jej
neutralnos$ci energetycznej. Napowietrzanie jest zasadniczym elementem procesow
biologicznego usuwania zwigzkdéw organicznych wegla (materii organicznej), azotu
i fosforu. Okoto 60% zuzycia energii na oczyszczalni jest zwigzane wlasnie z tymi
procesami. Pozostate 40% energii jest zuzywane na operacje przetlaczania $ciekow,
utrzymanie w ruchu urzadzen oraz ogrzewanie komor fermentacji i budynkow (Sze-
tela, 2014; Stinson i in., 2013, Maktabifard i in., 2018, Gu i in., 2018). Stosowana
koncepcja oczyszczania §ciekow polega wiec na wprowadzaniu do nich duzej ilosci
energii, a w zamian dostajemy trudne do zagospodarowania odpady i emisj¢ ga-
z6w cieplarnianych (CO,, CH,, N,O). Co wigcej, w odptywie z oczyszczalni zawar-
te sg pozostatosci zwigzkow biogennych i materii organicznej oraz niebezpieczne
substancje (mikrozanieczyszczenia, takie jak farmaceutyki) i patogeny (chorobo-
tworcze bakterie i wirusy). Ten sposob myslenia jednak ulega zmianie i zaczynamy
widzie¢ w strumieniu $ciekow doplywajacych do oczyszczalni zrodto energii oraz
cennych zasobow (il. 1.1).
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Il. 1.1. Oczyszczalnia $ciekéw miejskich jako ,obiekt odzysku zasobow 1 energii’
(opracowanie wlasne na podstawie serii publikacji [IVL-Stockholm, Szwecja)

ZCZALNIA SCIEKOW

i



26

Nowe wyzwania technologiczne zwigzane z transformacja systemow oczyszcza-
nia $ciekow miejskich w ,,obiekty odzysku zasobdw i energii” bedg dotyczyty:

— zwickszenia wydajnosci i efektywnos$ci odzysku energii ze §ciekow,

— zaostrzenia wymagan prawnych z zakresu usuwania azotu i fosforu ze $cie-

kow,
— odzysku wody ze $ciekow,
— odzysku lub produkcji innych cennych zasobow: azotu, fosforu, metali szla-
chetnych, biopolimerow,

— zrownowazonego ekologicznie zagospodarowania osadoéw Sciekowych.

Uzyskanie zrownowazenia energetycznego oczyszczalni §ciekow lub nawet nad-
wyzki wytwarzanej energii bedzie zwigzane ze zwigkszeniem przetwarzania energii
pierwotnej zakumulowanej w materii organicznej do biogazu, a nast¢pnie do form
praktycznie uzytecznych w uktadach skojarzonego wytwarzania energii elektrycz-
nej i ciepta (ang. combined heat and power production, CHP). Materia organiczna
w duzej czesci usuwana jest ze Sciekow w formie osadow $ciekowych (osadu wstep-
nego i osadu nadmiernego) i juz obecnie jest zrodlem energii na wielu komunalnych
oczyszczalniach sciekow (Maston, 2015; Trojanowicz, Karamus, 2016; Maktabifard
iin., 2018; Gu i in., 2018). Produktami ubocznymi beztlenowe;j stabilizacji osadow
sciekowych sg biogaz oraz ustabilizowane chemicznie osady Sciekowe. Z kazde-
go kilograma materii organicznej (rozumianej jako sucha masa osadéw sciekowych
poddawanych procesom beztlenowej stabilizacji) usuni¢tej w wydzielonych komo-
rach fermentacji wytwarzany jest okoto jeden metr sze$cienny biogazu, co jest row-
nowazne okoto 6 kWh energii pierwotnej w formie metanu (Trojanowicz, Karamus,
2016; Heidrich, Sytek-Schmeichel, 2018). W praktyce energia ta przeksztalcana
jest do ciepta i energii elektrycznej w uktadach kogeneracji (CHP) ze sprawnoscia
odpowiednio okoto 37% i 32% (Trojanowicz, 2019). Osady $ciekowe po ich sta-
bilizacji, odwodnieniu i wysuszeniu mogg zosta¢ spalone z energetyczng utyliza-
cja emitowanej energii w ilosci okoto 2,8 kWh z kazdego kilograma suchej masy
(Wojtowicz, 2014). Juz teraz beztlenowa stabilizacja osadéw $ciekowych wraz
z energetyczng utylizacja biogazu umozliwia catkowite pokrycie zapotrzebowania
oczyszczalni Sciekdw na energie cieplna. W zaleznosci od uktadu technologicznego
danej oczyszczalni $ciekdéw i1 eksploatowanych tam urzgdzen samowystarczalnosé
energetyczna w zakresie produkcji energii elektrycznej wynosi od okoto 20% (bar-
dzo niska) do powyzej 100% (bardzo wysoka) (Maktabifard i in., 2018; Gu i in.,
2018; Trojanowicz, Karamus, 2016; Maston, 2015; Trojanowicz 2019). Pozytywny
bilans energetyczny jest obecnie uzyskiwany w polskich oczyszczalniach $ciekow
komunalnych w przypadku prowadzenia wspdlnej fermentacji osadow $ciekowych
i fatwo rozktadalnych biologicznie odpadow (wspotfermentacji), na przyktad z prze-
myshu spozywczego (Maston 2015; Gieleciak 2015). Istnieje potencjat do wzrostu
stopnia pokrycia zapotrzebowania na energi¢ z produkcji wtasnej w oczyszczalniach
sciekow miejskich, ktory jest zwigzany z:
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— zwiekszeniem ilo$ci produkowanego biogazu, na przyktad poprzez poprawe
czasu fermentacji, poprawe efektywnosci mieszania komoér WKEF, wstepna
dezintegracj¢ czastek osadow $ciekowych przed ich doprowadzeniem do ko-
mor fermentacji lub wspotfermentacje osadow sciekowych z biologicznie
rozktadalnymi odpadami komunalnymi i/lub przemystowymi (Cimochowicz-
-Rybicka, 2013; Cytawa, 2018; Trojanowicz, 2019),

— zwickszeniem ilosci generowanej energii elektrycznej, na przyktad dzieki
zwigkszeniu mocy zainstalowanej i/lub mocy dyspozycyjnej uktadow koge-
neracji lub alternatywnie poprzez zwigkszanie mocy zainstalowanej innego
rodzaju urzadzen do pozyskiwania energii elektrycznej z innych niz biogaz
zrodet odnawialnych (energia promieniowania stonecznego, energia spadku
wody) (Maktabifard i in., 2018, Gu i in., 2018; Trojanowicz i in., 2019),

— redukcja zuzycia energii elektrycznej w oczyszczalni Sciekow (zwigkszeniem
efektywnosci energetycznej oczyszczalni Sciekow), na przyktad poprzez mo-
dernizacje urzadzen (zastosowanie wysokosprawnych energetycznie zespo-
low pompowych, dmuchaw, mieszadel) lub catych linii technologicznych;
zastosowanie zaawansowanych systemow sterowania optymalizujacych prze-
bieg procesow biologicznego oczyszczania Sciekow 1 innych (w tym nadrzed-
nych systeméw sterowania, bedacych jak wspomniano wczesniej waznymi
elementami systemow ,,inteligentnego wytwarzania”); zastosowanie inno-
wacyjnych, energooszczednych technologii oczyszczania $ciekow (na przy-
ktad autotroficznej deamonifikacji opartej na procesach czgsciowej nitrytacji
i anammox) (Trojanowicz, 2016; Maktabifard i in., 2018; Trojanowicz, 2019;
Chrzescijanek, Swinarski, 2020).

Zaostrzenie wymagan prawnych zwigzanych ze zmniejszeniem fadunkow
azotu 1 fosforu wprowadzanych do wod powierzchniowych wraz z oczyszczony-
mi $cieckami to kolejne zrédto nieuniknionych zmian technologicznych w oczysz-
czalniach $ciekow komunalnych. Uzyskanie stezenia azotu ogdélnego w $ciekach
oczyszczonych ponizej 6 mgN/l czy fosforu ogdlnego ponizej 0,2 mgP/I (Andersson
i in., 2016) wymagalo bedzie zar6wno optymalizacji obecnie stosowanych, kon-
wencjonalnych metod usuwania substancji biogennych ze $ciekow, zastosowania
nowych technologii, jak i dodatkowego, wtdrnego oczyszczania Sciekow, na przy-
ktad w uktadach mikro- czy ultrafiltracji (UE 91/271/EEC; Trojanowicz i in. 2020;
Helcom BSAP 2007).

Podobny, a nawet wigkszy zakres zmian technologicznych musi przynie$¢ wdro-
zenie wymagan dotyczacych ponownego wykorzystania wody w rolnictwie, do ce-
low komunalnych i do celow zwigzanych z ochrong srodowiska. W takiej sytuacji
oprocz kolejnych stopni doczyszczania $ciekow miejskich majacych na celu po-
glebiong eliminacj¢ zanieczyszczen organicznych i zawiesin og6lnych, niezbedne
bedzie odkazanie $ciekow oraz by¢ moze usuwanie mikrozanieczyszczen, takich
jak: farmaceutyki, ftalany, zwigzki fenolowe, perfluoroweglowodory, bromowane
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zwiazki organiczne i inne grupy zwigzkow chemicznych wprowadzane w ilo$ciach
sladowych do wykorzystywanej przez cztowieka wody (UE, 2020/74; Baresel et al.,
2015; Lazic et al., 2017, PUB Singapore, 2020). Odzysk wody ze $ciekow jest jed-
nym z celow priorytetowych polityki gospodarczej i ekologicznej Unii Europejskie;,
co znalazto swoje odzwierciedlenie w przyjeciu regulacji prawnych dotyczacych
,minimalnych wymogoéw dotyczacych ponownego wykorzystania wody” (Rozpo-
rzadzenie Parlamentu Europejskiego i Rady (UE) 2020/741 z dnia 25 maja 2020 r.,
L 177/32,5.6.2020). Jego obligatoryjne wejscie w zycie w dniu 26 czerwca 2023 ro-
ku jest bez watpienia jedng z ,,sit napgdowych” innowacji w zakresie technologii
oczyszczania sciekéw oraz projektow modernizacyjnych obecnie eksploatowanych
uktadéw technologicznych.

Woda jest najcenniejszym i oczywistym zasobem, ktory moze by¢ odzyskany
po usunieciu, w odpowiednim stopniu, substancji zanieczyszczajacych ze Sciekow.
Trwaja rowniez prace badawczo-rozwojowe nad gospodarczym wykorzystaniem
zawartych w $ciekach substancji odzywczych — zwiazkéw azotu i fosforu (Remy
iin., 2013), jak rowniez cennych pierwiastkow (miedzi, srebra lub zlota), ktorych
ekonomicznie optacalny odzysk udowodniono w przypadku popiotow pozostatych
po procesie spalania osadow $ciekowych w aglomeracjach z rozwinigtym prze-
mystem elektronicznym (Westerhoff i in., 2015). Z kolei biopolimery, na przyktad
w formie polihydroksyalkanianow (ang. polyhydroxyalkanoates, PHA) zgroma-
dzone przez bakterie, rozwijajace si¢ w bioreaktorach shuzacych do oczyszczania
scickow miejskich moga by¢ wykorzystane do produkcji tworzyw sztucznych
(Din et al., 2012). Wolne kwasy tluszczowe (kwasy: octowy, mastowy, propiono-
wy) pozyskiwane z beztlenowych reaktoréw biologicznych, zasilanych $ciekami
miejskimi, mogg stanowi¢ alternatywe dla produkowanych na drodze syntezy che-
micznej, szeroko stosowanych w przemysle chemicznym materiatow wyjsciowych,
rozpuszczalnikow czy tez dodatkow do produktow spozywcezych i pasz dla zwierzat
(Atasoy i in., 2018).

Rownie waznym wyzwaniem jest zrownowazone ekologicznie zagospodaro-
wanie osadow $ciekowych. Obejmuje ono takie aspekty, jak: zwigkszenie odzysku
energii z osadow Sciekowych, odzysk substancji odzywczych z osadow $ciekowych
poprzez ich wykorzystanie do nawozenia uzytkéw rolnych, zmniejszenie ryzyka
srodowiskowego zwigzanego z obecnoscia w osadach $ciekowych niepozadanych
substancji, takich jak mikrozanieczyszczenia, mikroczastki tworzyw sztucznych czy
metale cigzkie. Ma to zwigzek z koniecznoscia ulepszenia lub wdrozenia nowych
urzadzen, technik i technologii zagospodarowania osadow $ciekowych do: odwad-
niania osadow $ciekowych; wstepnej obrobki osadéw umozliwiajacych zwigksze-
nie wydajnosci produkcji biogazu; odzysku fosforu; oczyszczania Sciekow powsta-
jacych podczas odwadniania ustabilizowanych osadéw $ciekowych (tak zwanych
»cieczy osadowych”); suszenia osadow Sciekowych; termicznej hydrolizy osadow
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sciekowych; kompostowania; witryfikacji i innych (Bien, Wystalska, 2011; Cimo-
chowicz-Rybicka, 2013; Schott i in, 2013; Trojanowicz, 2019; sjostad.ivl.se; Strate-
gia postepowania z komunalnymi osadami §ciekowymi na lata 2019-2022).

1.3. Procesy usuwania azotu ze sciekow miejskich
a koncepcja oczyszczalni sciekow miejskich jako
»obiektu odzysku zasobow i energii”

Zuzycie energii elektrycznej w weztach technologicznych stuzacych do biologicz-
nego oczyszczania $ciekoOw z poglebionymi procesami usuwania zwigzkow bio-
gennych: azotu i fosforu wynosi od okoto 53% do 75% calkowitego zapotrzebo-
wania na energi¢ wspolczesnych miejskich oczyszczalni Sciekow (Szetela, 2014;
Gu i in. 2018; Trojanowicz, 2019; Bisak-Sudot, 2018). Sam proces napowietrzania,
niezbedny, aby dostarczy¢ tlen do bioreaktoréw w celu prowadzenia procesu nitry-
fikacji, pochtania od okoto 35% do 77% energii elektrycznej zuzywanej w oczysz-
czalni sciekow miejskich sciekow (Szetela, 2014; Gu i in. 2018; Trojanowicz, 2019;
Bisak-Sudot, 2018; Maktabifard i1 in., 2018). Zapotrzebowanie na energi¢ elek-
tryczng potrzebna do usunigcia 1 kg azotu ze Sciekow miejskich, w nowoczesnych
oczyszczalniach $ciekéw, wynosi obecnie od okoto 2,3 do 4,0 kWh/kgN (Mulder,
2003; Trojanowicz, 2019).

Z informacji przedstawionych w poprzednim rozdziale wynika, Zze systemy
oczyszczania §ciekOw musza sprosta¢ nowym wyzwaniom technologicznym zwia-
zanym z ich transformacja w samowystarczalne energetycznie uktady, o podwyz-
szonej efektywnosci usuwania substancji biogennych, z eliminacjga ze S$ciekow
substancji niebezpiecznych oraz patogendw w stopniu, umozliwiajagcym ponow-
ne, gospodarcze wykorzystanie wody (odzysk wody) oraz przetwarzajace osa-
dy $ciekowe w sposob ograniczajacy do minimum ich negatywne oddziatywanie
na $rodowisko.

Jak wcze$niej zauwazono, uzyskanie neutralno$ci energetycznej oczyszczalni
sciekow jest Scisle zwigzane z intensyfikacjg produkcji biogazu ze strumienia mate-
rii organicznej doptywajacej z sieci kanalizacyjnej. Problemem zwigzanym z prze-
ksztatcaniem materii organicznej zawartej w sciekach w biogaz jest to, ze wegiel
organiczny (wyrazany jako BZT,, ChZT) to takze podstawowy substrat w konwen-
cjonalnych procesach usuwania azotu i fosforu ze $ciekow w wyniku biologicznej
nitryfikacji i denitryfikacji. Jego niedobor jest czgsto gtownym czynnikiem ogra-
niczajacym efektywnos¢ tych procesow. Dlatego w takiej sytuacji wymagany jest
dodatek do $ciekow zwigzkow organicznych wegla z zewnetrznego zrodta (na przy-
ktad: metanolu Iub tatwo rozkladalnych biologicznie, ciekltych odpadéw o wysokich
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wartosciach ChZT, dochodzacych do miliona gramow tlenu na litr). Inny problem
zwigzany z beztlenowg stabilizacja osadow $ciekowych wynika z faktu, ze biogaz
nie jest jedynym produktem ubocznym tego procesu. Analizujac energetyczne wy-
korzystanie biogazu musimy wzigé¢ pod uwage, ze okoto 50% suchej masy zawiesin,
wprowadzonych do komoér fermentacji (WKF), nie jest przeksztalcanych do bioga-
zu, ale wymaga dalszego zagospodarowania. Podczas pierwszego etapu przerobki
ustabilizowanych osadow $ciekowych powstaje strumien $ciekow o wysokim steze-
niu azotu amonowego. Sa to tak zwane wody lub ciecze osadowe. Ich ilo$¢ jest uza-
lezniona od stopnia uwodnienia osadow $ciekowych oraz zastosowanych urzadzen
do ich odwadniania i wynosi od okoto 1,4 m* do 2,0 m? z kazdego metra szescien-
nego odwodnionego osadu (Trojanowicz, 2019). Stezenie azotu amonowego w cie-
czach osadowych wynosi kilkaset miligraméw azotu amonowego na litr (mgN/]),
w przypadku gdy prowadzona jest klasyczna, mezofilowa fermentacja osadow $cie-
kowych, z wczesniejszym odwadnianiem surowych osadoéw $ciekowych jako jedy-
nym etapem ich obrobki przed wprowadzeniem do komor fermentacji (Trela i in.,
2014). Kiedy celem jest zredukowanie ilosci osadéw do dalszego zagospodarowania
po ich stabilizacji oraz poprawa ich cech jako$ciowych, na przyktad przez zastoso-
wanie procesu termicznej hydrolizy osadow (ang. thermal hydrolysis process, THP)
poprzedzajacej ich fermentacje, stezenie azotu amonowego w cieczach osadowych
moze wzrosng¢ do nawet kilku tysiecy miligramow azotu na litr (Zhang i in., 2018).
Ilo$¢ cieczy osadowych stanowi jedynie okoto 2—3% dobowego doptywu $ciekow
do oczyszczalni, jednak tadunek azotu amonowego wprowadzony do bioreaktorow
z tego zrodta wynosi od okoto 20 do 30% catkowitego tadunku azotu doptywa-
jacego do oczyszczalni $ciekéw z sieci kanalizacyjnej (Dosta i in., 2007; Cema,
2009; Trojanowicz, 2017). Doptyw cieczy osadowych do bioreaktorow gtoéwnego
ciggu technologicznego oczyszczalni zaburza procesy usuwania azotu ze Sciekow
poprzez obnizenie stosunku pomiedzy stezeniem zwigzkow wegla organicznego
a azotem (ChZT/N) w glownym strumieniu $ciekéw (Trela 1 in., 2014; Trojano-
wicz, 2016). Znaczaco wzrasta rowniez zuzycie energii elektrycznej, poniewaz do-
datkowy tadunek azotu amonowego doprowadzany do komor nitryfikacji wymaga
zwickszenia ilo$ci wprowadzanego do bioreaktorow tlenu z uzyciem dmuchaw lub
aeratorow powierzchniowych. Niezbedny jest rowniez dodatek materii organicz-
nej z zewnetrznego zrddta, aby zapewni¢ odpowiedni potencjat denitryfikacyjny.
Oddala nas to od realizacji koncepcji oczyszczalni $ciekow jako ,,obiektu odzysku
zasobOw 1 energii”, poniewaz wraz ze zwigkszaniem ilo$ci energii odzyskiwanej
ze $ciekdw poprzez zwigkszenie wydajnosci produkowanego biogazu pojawiajg si¢
problemy z efektywnym i ekologicznie zrownowazonym usuwaniem azotu ze $cie-
kow (Trela i in., 2014).
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1.3.1. Autotroficzna deamonifikacja sciekow - kluczowy element
technologiczny ,,obiektéw odzysku zasobéw i energii”

Technologia, ktora umozliwia rozwigzanie problemu niedoboru materii organicz-
nej w $ciekach miejskich oraz eliminacji wysokich tadunkéw azotu z cieczy osado-
wych jest, dostepna od lat dziewigédziesigtych dwudziestego wieku, ,,autotroficzna
deamonifikacja” (ang. autotrophic deammonification) (Trojanowicz, 2016; Solon
iin., 2021). Bazuje ona na dwdch autotroficznych procesach: ,,cz¢§ciowej nitrytacji”
(ang. partial nitritation ,,PN”) oraz procesie ,,anammox” (ang. anaerobic ammonium
oxidation ,,A”) (il. 1.2). W trakcie czg¢sciowej nitrytacji okoto polowa z doptywa-
jacego do bioreaktora tadunku azotu amonowego jest utleniania do formy azoty-
now (NO,):

NH; +1,50, - NO; + H,0 + 2H" (1.1)
Oszczednos¢ energii Bez zwigzkéw C,,q
AN / /
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Il. 1.2. Usuwanie azotu ze $ciekéw na drodze nitryfikacji i denitryfikacji oraz w procesie
anammox (opracowanie wlasne na podstawie Trela i in., 2014)

Azotyny sa nastgpnie wykorzystywane przez bakterie procesu anammox
(AnAOB) do utleniania jonéw amonowych (NHj) do azotu czasteczkowego (N,).
Produktem ubocznym procesu sg jony azotanowe (okoto 11% tadunku azotu biora-
cego udzial w procesie anammox jest przeksztalcana do tej formy). Stechiometria
procesu anammox przedstawiana jest obecnie w nastepujacy sposob (Kartal, 2013):

INH; +1,32NO; +0,066HCO; +0,13H* —1,02N, +0,26NO; +
+0,066CH,0, Ny, 5 +2,03H,0 (1.2)
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Korzy$ci zwigzane z zastosowaniem autotroficznej deamonifikacji wigza sig
ze zmniejszeniem wymagane;j ilosci tlenu do utleniania azotu amonowego (utlenia-
ne jest okoto 50% jego tadunku do formy azotu azotynowego w miejsce utleniania
okoto 100% jego tadunku do azotu azotanowego, jak ma to miejsce podczas klasycz-
nej nitryfikacji/denitryfikacji). RoOwnie waznym czynnikiem dajacym przewage tej
technologii jest fakt, ze materia organiczna nie jest wymagana w tym procesie. Po-
nadto bakterie z grupy anammox charakteryzuja si¢ niska warto$cia wspotczynnika
wydajnosci przemian substratu (Y, , ), €0 moze by¢ uznawane za wadg, jednak to-
warzyszy temu maty przyrost biomasy (mala produkcja osadu nadmiernego). Dzi¢-
ki wymienionym cechom autotroficznej deamonifikacji usuwanie azotu ze Sciekow
miejskich w oparciu o procesy czesciowej nitrytacji i anammox (PN/A) umozliwié
moze osiggniecie nastgpujacych korzysci:

— redukcje zuzycia energii elektrycznej do napowietrzania o okoto 60%,

— minimalizacj¢ ilosci osadu nadmiernego powstajacego podczas oczyszczania
sciekow (redukcja o 90 % w porownaniu z klasyczng technologia osadu czyn-
nego),

— redukcje zapotrzebowania na zwigzki organiczne wegla o 100%,

— redukcje emisji gazéw cieplarnianych z systemOéw oczyszczania $ciekow
(eliminacja emisji CO, i zmniejszenie emisji N,O) (Van Loosdrecht, Salem,
2006; Trela i in., 2014).

Wrynika z tego waga proceséw czesciowej nitrytacji/anammox (PN/A) jako ele-
mentu umozliwiajagcego sprostanie wysokim wymaganiom, jakie stawiane sa juz
obecnie przed uktadami technologicznymi do oczyszczania $ciekdow miejskich, wy-
nikajacym z wdrazanych koncepcji ,,gospodarki o obiegu zamknigtym” oraz ,,inteli-
gentnego przemystu”, ktorych wynikiem jest ich transformacja w ,,obiekty odzysku
zasobow i energii”.

1.3.2. Proces czesciowej nitrytacji/anammox,gtéwnego strumienia
sciekéw miejskich” - wyzwanie technologiczne

Proces czgsciowej nitrytacji/anammox (PN/A) jest od wielu lat z powodzeniem sto-
sowany do usuwania azotu ze strumieni $ciekOw o wysokim st¢zeniu azotu amono-
wego, takich jak ciecze osadowe (Driessen, 2021b; Kanders, 2019; Christensson,
2021). Wykorzystanie jego zalet i zastosowanie do eliminacji azotu z gldéwnego stru-
mienia $ciekow miejskich wigze si¢ z koniecznos$cia rozwigzania kilku istotnych
probleméw wynikajacych z warunkéw fizyczno-chemicznych (srodowiskowych),
w ktoérych autotroficzna deamonifikacja w takim przypadku bedzie prowadzona.
Gloéwny strumien $ciekoéw nalezy rozumie¢ jako przewazajaca czes¢ Sciekow, ktora
doptywa do oczyszczalni systemem kanalizacyjnym. Charakteryzuje go wzglednie
niskie stezenie azotu amonowego (rzedu kilkudziesieciu miligramoéw azotu na litr),
a w warunkach klimatycznych Polski rowniez niska temperatura, ponizej optymal-
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nej dla wzrostu autotroficznej biomasy, bioracej udziat w procesie PN/A (Gilbert
iin., 2014; Lotti i in., 2015; Trojanowicz i in., 2016). Niskie st¢zenie azotu amono-
wego oraz niska temperatura powoduja spadek aktywnos$ci biomasy bioracej udziat
w autotroficznej deamonifikacji §ciekow, a co za tym idzie spadek wydajnos¢ pro-
cesu usuwania azotu. Ponadto w takich warunkach trudniej zahamowaé wzrost, nie-
pozadanych w procesie PN/A, bakterii utleniajacych azotyny do azotanéw (NOB)
(Roots i in., 2019; Gustavsson i in., 2020). Ich wzrost, w warunkach niskiego ste-
zenia materii organicznej (ChZT) w $ciekach, bedzie prowadzit do nagromadzenia
azotanéw w reaktorze i ich pozostawania w odptywie, czego skutkiem bedzie spa-
dek stopnia redukcji tadunku azotu (efektywnosci procesu). Usuwanie azotu azoty-
nowego w wyniku procesu nitratacji w miejsce anammox prowadzi¢ bedzie takze
do spadku ilosci biomasy anammox (AnAOB) w bioreaktorze (Wu i in., 2016; Duan
1in., 2019; Hoekstra et al., 2019).

Celem jest prowadzenie procesu autotroficznej deamonifikacji gtownego stru-
mienia $ciekow z wydajnoscig 1 efektywnoscig pordwnywalng z obserwowanag
w klasycznych systemach biologicznego usuwania azotu, bazujacych na nitryfikacji
i denitryfikacji (Zhang i in., 2023). Przybliza do niego zastosowanie wiasciwych
typow bioreaktorow: przeptywowe lub porcjowe systemy oparte na biotechnologii
bton biologicznych i granulowanego osadu czynnego; systemy hybrydowe laczace
wczesniej wymienione formy wzrostu biomasy w reaktorze z klasycznym osadem
czynnym oraz stosowanie odpowiednich metod sterowania procesami (Laureni
et al., 2015; Hoekstra et al., 2019; Malovanyy et al., 2015; Kowalski i in., 2019;
Zhang i in., 2020). Wigkszos¢ pozytywnych wynikow prezentowanych w dostepne;j
literaturze oraz podczas naukowo-technicznych seminariow i konferencji dotyczy
oczyszczania $ciekow w skali pilotowej (Malovanyy 1 in., 2015a; Swinarski i in.,
2021; Huasherr i in., 2022; Cur i in., 2022; Zheng i in. 2023). Istniejg rowniez przy-
ktady prob wdrozenia procesu PN/A w pelnej skali technicznej (Wett i in., 2015;
Caoiin., 2016; Liiin., 2019; Zhang J. i in., 2019). Cz¢$¢ grup badawczych stosuje
przy tym podejscie hybrydowe, taczac proces anammox z procesem denitryfikacji
(Juan-Diaz i in., 2022) Iub cze¢s$ciowej denitryfikacji (redukcji azotu azotanowego
do azotynowego z wykorzystaniem materii organicznej) (Ladipo-Obasa i in., 2022;
Klaus, 2023). Technologia oparta na procesach czgsciowej denitryfikacji i anam-
mox (ang. partial denitrification anammox, PANA) jest obecnie testowana w pelnej
skali technicznej w czterech oczyszczalniach $ciekow miejskich w regionie Zato-
ki Chesapeake, USA. Utrzymanie stabilnych, wysokich wydajnosci i efektywnosci
procesu usuwania azotu ze $ciekOw mozliwe jest dzigki zastosowaniu zaawanso-
wanych systemow sterowania opartych na wcze$niej wspomnianych koncepcjach
cyfrowego modelu oczyszczalni (zarowno mechanistycznego, jak i bazujacego
na sztucznych sieciach neuronowych — Al) (Klaus, 2023; Sparks i in., 2023). Poza
jednostkowymi testami mozliwos$ci zastosowania technologii PN/A w pelnej skali
technicznej, technologia autotroficznej deamonifikacji gléwnego strumienia $cie-
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koéw miejskich nie jest weigz wykorzystywana, pomimo zdefiniowanych wezesniej
zalet. Nie znajduje si¢ rowniez w portfolio ofertowym firm dostarczajacych na ry-
nek instalacje technologiczne oczyszczania $ciekow miejskich i przemystowych.
Ze wzgledu na czynniki ekonomiczne i polityczne, wptywajace na zmiang koncepcji
prowadzenia proceséw wytwarzania i funkcjonowania gospodarek w krajach rozwi-
nigtych, mozna spodziewac si¢ dalszego, intensywnego rozwoju prac badawczo-roz-
wojowych oraz wdrozeniowych w tym obszarze. Z pewnoscia w pierwszym etapie
bedzie to zwigzane ze zwigkszeniem wydajnosci produkcji biogazu w oczyszczal-
niach $ciekow 1 wlasciwym zagospodarowaniem strumieni cieczy osadowych w wy-
niku procesOw czeg$ciowej nitrytacji i anammox. Uzyskang przy tym, dodatkowa
korzyscia bedzie przyrost biomasy anammox, ktoéra bedzie mozna uzy¢ do rozru-
chu uktadoéw technologicznych autotroficznej deamonifikacji ,,gtéwnego strumie-
nia $ciekow” (Trojanowicz, 2016; Zhu i in., 2022).

Tematyka zastosowania technologii autotroficznej deamonifikacji zostala szerzej
przedstawiona w rozdziale 3 i 4.



2. PROBLEM BADAWCZY

2.1. Cel pracy

Celem niniejszej pracy bylto okreslenie najlepszych wartosci wybranych parame-
trow technologicznych procesow czg¢sciowej nitrytacji 1 anammox (ang. partial
nitritation/anammox, PN/A) w odniesieniu do efektywnos$ci i wydajnosci usuwa-
nia azotu (autotroficznej deamonifikacji) z gléwnego strumienia $ciekdéw w bio-
reaktorach hybrydowych typu ,,ztoze biologiczne z ruchomym wypetieniem —
osad czynny” (ang. integrated fixed film activated sludge, IFAS).

W pracy badawczej postuzono si¢ metodami modelowania matematycznego oraz
statystycznego planowania badan (ang. design of experiments, DoE), potaczonych
z przeprowadzeniem serii eksperymentéw numerycznych i opracowaniem uzyska-
nych wynikéw metoda modelowania przestrzeni odpowiedzi (ang. response surface
modeling, RSM). Z uzyciem modelu RSM zostaly wyznaczone najlepsze wartosci
wybranych parametréw technologicznych proceséw PN/A, przy ktorych spodziewa-
ne jest uzyskanie oczekiwanych wartosci wydajnosci i efektywnosci usuwania azotu
z gldwnego strumienia Sciekow w bioreaktorach IFAS. Kalibracja i walidacja mo-
delu matematycznego procesdOw PN/A zostaly przeprowadzone z wykorzystaniem
wynikéw uzyskanych z badan empirycznych prowadzonych w skali pilotowe;.

Ponadto scharakteryzowano procesy czesciowej nitrytacji i anammox, przedsta-
wiajac podstawowe zagadnienia zwigzane z biochemig procesow PN/A i ekologia
bioreaktorow do usuwania azotu w wyniku autotroficznej deamonifikacji scieckow
lezace u podstaw przyjetych metod badawczych. Przedstawiono takze typy ukta-
dow technologicznych, w ktorych procesy PN/A sg realizowane w petne;j skali tech-
nicznej do usuwania azotu z cieczy osadowych oraz ktore sg najbardziej obiecujace
w odniesieniu do zastosowania autotroficznej deamonifikacji do oczyszczania gtow-
nego strumienia $ciekow. Opisano rowniez wybrane zagadnienia z zakresu modelo-
wania matematycznego procesow czesciowej nitrytacji i anammox.

Zaprezentowany czytelnikowi zakres informacji ma na celu przyblizy¢ zagadnie-
nia zwigzane ze ztozono$cig procesOw czgsciowej nitrytacji 1 anammox, ich zaleta-
mi i rola, jakg majg petic przy realizacji koncepcji oczyszczalni $ciekéw miejskich
jako obiektu odzysku zasobow i energii. Wyjasniono roéznice pomi¢dzy autotroficz-
ng deamonifikacja cieczy osadowych i gtownego strumienia $ciekow. Przedstawiono
podstawowe problemy zwigzane z zastosowaniem tej technologii do usuwania azo-
tu z glownego strumienia w oczyszczalni §ciekdw miejskich oraz mozliwe metody
ich rozwigzania.
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Wszystkie informacje starano si¢ umiesci¢ w kontekscie technicznym, o jak
najwigkszym potencjale do ich praktycznego zastosowania, wynikajacym rowniez
z doswiadczenia zawodowego autora, tak aby byly uzyteczne zaréwno dla osob zaj-
mujacych si¢ pracami badawczymi w przedmiotowym obszarze, eksploatatorow
miejskich oczyszczalni §ciekow, studentow kierunkow technicznych, jak i wszyst-
kich czytelnikéw zainteresowanych zdobyciem podstawowej wiedzy z zakresu tej
niezwykle ciekawej, innowacyjnej technologii oczyszczania $ciekow.

2.2, Tezy pracy

Teza glowna

m Polgczenie metod modelowania matematycznego procesu czesciowej nitry-
tacji/anammox (PN/A) i modelowania przestrzeni odpowiedzi (RSM) umoz-
liwia znalezienie odpowiednich warto$ci: wieku osadu czynnego (SRT), po-
czagtkowego stgzenia osadu czynnego w bioreaktorze (X), objetosciowego
natgzenia przeptywu $ciekow doptywajacych do bioreaktora (Q) i zwiazanej
z nim warto$ci hydraulicznego czasu zatrzymania $ciekow (HRT) oraz ob-
cigzenia objetosci bioreaktora tadunkiem azotu (NLR) w bioreaktorach hy-
brydowych typu ,,ztoze biologiczne z ruchomym wypetieniem — osad czyn-
ny (IFAS)”, przy ktérym spodziewana efektywno$¢ i wydajnos¢ procesow
cze$ciowej nitrytacji/anammox beda porownywalne z uzyskiwanymi obecnie
w konwencjonalnych reaktorach biologicznych do zintegrowanego usuwania
materii organicznej, azotu i fosforu.

Tezy czastkowe

m Model matematyczny procesu czeSciowej nitrytacji/anammox (Trojanowicz
iin., 2019), w bioreaktorach typu ztoze biologiczne z ruchomym wypehie-
niem (ang. moving bed biofilm reactor, MBBR), moze zosta¢ poszerzony
o drugi rodzaj przyrostu biomasy — biomase rozwijajaca si¢ w formie osadu
czynnego i by¢ zastosowany do symulacji procesow PN/A w bioreaktorach
hybrydowych IFAS, pozostawiajac te same zatozenia dotyczace opisu kine-
tyki wzrostu i obumierania biomasy oraz stechiometrii przemian biochemicz-
nych na poziomie komoérkowym.

m Polaczenie modelowania matematycznego procesu PN/A w bioreaktorach hy-
brydowych typu IFAS i metody modelowania przestrzeni odpowiedzi (RSM),
umozliwi rozwinigcie pseudoempirycznego modelu wyzszego rzgdu, na pod-
stawie ktorego wyznaczone zosta¢ mogg wiasciwe wartosci wybranych para-
metrow technologicznych procesu PN/A w bioreaktorach IFAS.
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m W bioreaktorach hybrydowych typu IFAS mozliwe jest efektywne i wydajne
prowadzenie procesOw czesciowej nitrytacji/anammox w warunkach dopty-
wu $ciekow gtdéwnego strumienia.

2.3. Uzasadnienie podjecia tematu badan

Technologia autotroficznej deamonifikacji $ciekow w oparciu o procesy czescio-
wej nitrytacji i anammox (PN/A) bedzie jednym z kluczowych elementow obiek-
tu odzysku zasobow wodnych, w ktore przeksztalcone zostang miejskie oczysz-
czalnie $ciekow (rozdziat 1). Poniewaz jest procesem calkowicie autotroficznym,
umozliwia efektywne usuwanie azotu ze $ciekow bez udziatu zwiazkéw wegla or-
ganicznego. Dzigki temu wigksza czg$¢ strumienia masy materii organicznej dopro-
wadzanej do oczyszczalni §ciekow z systemu kanalizacyjnego bedzie mogta zostac¢
usunicta z uzyciem metod beztlenowych i przeksztatcona w biogaz, ktory zosta-
nie energetycznie zutylizowany. Same procesy PN/A sa roéwniez wysokosprawne
energetycznie ze wzgledu na znaczng redukcje ilosci energii potrzebnej do napo-
wietrzania w procesie utleniania czgsci doptywajacego tadunku azotu amonowego
do azotynow w poroéwnaniu z klasycznym procesem nitrytacji. Ponadto zredukuje
ona ilo$¢ odpadéw powstajacych podczas biologicznego usuwania azotu ze $cie-
koéw jako efekt znacznie mniejszego przyrostu biomasy autotroficznej w odniesie-
niu do usunigetej ilosci azotu w przypadku konwencjonalnych proceséw nitryfikacji
i denitryfikacji, gdzie obok biomasy autotroficznej rozwijaja si¢ mikroorganizmy
heterotroficzne o wysokich wartoSciach wspofczynnika przemian substratu (Y)).
Inng z wymienianych zalet procesOw PN/A jest zmniejszenie emisji gazow cieplar-
nianych do atmosfery. Podsumowujac, technologia autotroficznej deamonifikacji
pozwala na ekologicznie zrOwnowazone usuwanie azotu ze $ciekow, zwigkszajace
w duzym stopniu efektywno$¢ energetyczna systemu oczyszczania $ciekow (az do
uzyskania pelnej samowystarczalnosci energetycznej) i zmniejszajace emisj¢ nie-
pozadanych produktow ubocznych do §rodowiska (Van Loosdrecht i Salem, 2006;
Trela i in., 2014).

Proces cze$ciowej nitrytacji/anammox jest z powodzeniem stosowany od poczat-
ku XXI w. do deamonifikacji cieczy osadowych. Obecnie w pelnej skali technicz-
nej eksploatowanych jest ponad 175 takich systemoéw technologicznych (Driessen,
Hendrickx, 2021; Driessen, 2021; Lamaire, Christensson, 2021; Christensson, 2021)
znaczaco zmniejszajacych obcigzenie tadunkiem azotu amonowego bioreaktorow
gtéwnego ciggu technologicznego oczyszczalni Sciekdw miejskich. Pracuja one naj-
czgsciej w oparciu o bioreaktory, w ktorych biomasa anammox rozwija si¢ w formie
btony biologicznej oraz w formie granulowanego osadu czynnego (Lackner, 2014).
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Zastosowanie autotroficznej deamonifikacji do gtdéwnego strumienia $ciekow
wcigz pozostaje wyzwaniem technologicznym i napotyka pewne, istotne problemy.
Spowodowane sa one niskimi stgzeniami azotu amonowego i niska temperatura
sciekow doplywajacych do bioreaktorow gltéwnego ciggu technologicznego miej-
skich oczyszczalni $ciekow (Trojanowicz i in., 2016; Gustavsson i in., 2020). Pomi-
mo to trwajg bardzo intensywne prace badawczo-rozwojowe prowadzone zardwno
przez niekomercyjne placowki naukowo-badawcze, jak i duze, globalne korporacje.
Od roku 2012 nastgpit znaczacy postep w rozwoju przedmiotowej technologii. Jed-
nym z przetomowych momentdéw, umozliwiajacych zwigkszenie efektywnosci i wy-
dajnosci procesu PN/A, bylo zastosowanie bioreaktoréw hybrydowych (IFAS) (Ma-
lovanyy i in., 2015a,b; Trojanowicz i in., 2019; Plaza i in., 2016; Trojanowicz i in.,
2016, Trela i in., 2014), w ktérych biomasa rozwija si¢ jednoczesnie w formie btony
biologicznej i osadu czynnego. Jednak istniejg nierozwigzane zagadnienia blokuja-
ce jej szerokie zastosowanie w petniej skali technicznej (Trojanowicz i in., 2019;
Trojanowicz i in., 2016; Trela i in., 2014). Podstawowymi problemami efektywnego
procesu PN/A gltownego strumienia $ciekow sa:
— uzyskanie trwatej supresji aktywnosci bakterii utleniajacych azotyny (NOB)
w bioreaktorze,

— utrzymanie wysokiej aktywnosci bakterii utleniajacych azot amonowy (AOB)
i bakterii anammox (AnAOB) w warunkach niskiej temperatury (ponizej
20°C) oraz niskiego stezenia substratow.

ZYozonos$¢ interakcji pomiedzy wieloma grupami mikroorganizmow bioracy-
mi udziat w procesach utleniania azotu amonowego do azotu azotynowego (AOB)
i azotanowego (NOB), bakteriami utleniajgcymi zwiazki organiczne wegla (H) oraz
czynnikami $rodowiskowymi sprawia, ze badania czysto empiryczne, majace na
celu rozwigzanie powyzszych problemdw, sg trudne i czesto nie przynosza poza-
danych rezultatow. Pomocne w zrozumieniu mechanizméw efektywnego usuwania
azotu w procesie czgsciowej nitrytacji/anammox jest modelowanie matematyczne
tych przemian w stosowanym bioreaktorze. Wczesniejsze, opublikowane prace ba-
dawcze autora niniejszego opracowania dotyczyly migdzy innymi efektywnosci
i wydajnosci procesu PN/A gldwnego strumienia §ciekow w warunkach niskich
temperatur (Trojanowicz i in., 2016). W kolejnym etapie prac badawczych doty-
czacych autotroficznej deamonifikacji rozszerzono model matematyczny Van Hul-
le (2005) o nowe parametry determinujace kinetyke przemian w bioreaktorach
typu MBBR oraz zmian¢ sposobu wyrazenia inhibicji wzrostu mikroorganizmow
przez czynniki $rodowiskowe (Trojanowicz i in., 2019). Model nastepnie zostat
skalibrowany i zwalidowany z wykorzystaniem danych uzyskanych w badaniach
do$wiadczalnych, w szczegolnosci: dlugoterminowych badaniach procesu PN/A
do deamonifikacji cieczy osadowych w bioreaktorze MBBR, dedykowanych te-
stow porcjowych oraz deamonifikacji gtéwnego strumienia $ciekow w bioreak-
torze MBBR w warunkach niskiej temperatury. Przeprowadzony proces walidacji
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potwierdzil poprawnos¢ zaproponowanej struktury modelu i jej uniwersalny charak-
ter umozliwiajacy zastosowanie tego samego modelu matematycznego do symulacji
procesu PN/A, w bioreaktorze MBBR, w dwoch zasadniczo réznych przypadkach
autotroficznej deamonifikacji:

a) oczyszczania cieczy osadowych (charakteryzujacych si¢ wysokimi stezenia-

mi azotu amonowego);

b) oczyszczania gtdéwnego strumienia Sciekow (warunki niskiego stgzenia azotu

amonowego).

W tym samym cyklu badan zwalidowany model zostat zastosowany do znale-
zienia najlepszych wartosci o$miu niezaleznych parametréw technologicznych
procesu PN/A oraz pozwolit na znalezienie interakcji pomiedzy nimi (Trojanowicz
i Plaza, 2021). Tak zlozong analiz¢ przeprowadzono dzigki uzyciu zaawansowanych
metod statystycznych. Zastosowano do tego celu oryginalne podejscie taczace me-
tode modelowania powierzchni odpowiedzi (RSM) i symulacj¢ numeryczng proce-
su PN/A. Integralng cz¢$cig metody RSM sg statystyczne metody planowania badan
(ang. design of experiment, DoE). W opisywanej pracy, w sposob oryginalny, ekspe-
rymenty zostaly przeprowadzone w formie numerycznych symulacji procesu PN/A,
zgodnie z opracowanym planem badan. Efektem byto rozwinigcie pseudoempirycz-
nego modelu wyzszego rzedu, umozliwiajacego identyfikacje interakcji pomiedzy
osmioma niezaleznymi czynnikami procesu oraz ich optymalizacje.

Wynikiem uzyskanego do$wiadczenia autora pracy, w trakcie wykonywania
dlugoterminowych badan empirycznych: prowadzenia procesu PN/A dla gtowne-
go strumienia $ciekéw w skali pilotowej, laboratoryjnych testow porcjowych, ba-
dania zmian aktywnos$ci bakterii anammox, AOB, NOB i H w bioreaktorach au-
totroficznej deamonifikacji gtownego strumienia $ciekow, analiz teoretycznych
i symulacji numerycznych procesu PN/A oraz kilkuletnich badan literaturowych,
byt opublikowany artykut dotyczacy mozliwego mechanizmu efektywnego proce-
su PN/A w hybrydowych bioreaktorach IFAS (Trojanowicz i in., 2021). Postawione
w nim hipotezy badawcze, poparte wstepnymi analizami teoretycznymi i dowodami
z badan empirycznych wymagaja dodatkowej weryfikacji. Wtasciwym narzedziem
do zastosowania w tym celu jest systematyczna analiza teoretyczna, wykorzystujaca
opisang wczesniej metode, opartg na potgczeniu symulacji numerycznych z modelo-
waniem powierzchni odpowiedzi (RSM) (Trojanowicz i Plaza, 2021). W jej wyniku
zostang znalezione odpowiednie warto$ci wybranych parametréow technologicznych
procesu PN/A w bioreaktorze hybrydowym IFAS oraz zidentyfikowane interakcje
pomigdzy nimi.

Badania opisane w niniejszej pracy sa w petni komplementarne z prowadzonymi
przez 7 lat badaniami autora pracy i stanowig ich wartosciowe uzupehienie (Troja-
nowicz i in., 2016; Trojanowicz i in., 2019; Trojanowicz i Plaza, 2021; Trojanowicz
iin., 2021; Trojanowicz i in., 2022).



40

Tematyka czysto mechanistycznego modelowania matematycznego oraz two-
rzenia modeli empirycznych czy tez tak jak w przedstawionym przypadku pseudo-
empirycznych jest rowniez spojna z zasygnalizowana wczesniej koncepcja ,,inteli-
gentnego wytwarzania” (,,Przemyst 4.0”). Analiza procesu PN/A z wykorzystaniem
modeli matematycznych moze istotnie przyczynic¢ si¢ do zwigkszenia jego nieza-
wodnosci poprzez identyfikacj¢ odpowiednich oraz krytycznych zakreséw wartosci
parametrow technologicznych, przewidywania oraz przeciwdziatania problemom
technologicznym oraz optymalizacj¢ procesu. By¢ moze przedstawiony sposob ana-
lizy procesu technologicznego stanie si¢ przyczynkiem do stworzenia nadrzgdnych
systemoOw sterowania opartych na tworzonych w sposéb zautomatyzowany empi-
rycznych lub pseudoempirycznych modelach matematycznych tych procesow. Ist-
nieje rowniez duze prawdopodobienstwo praktycznego zastosowania uzyskanych
wynikow w trakcie do§wiadczalnych badan optymalizacyjnych procesu autotroficz-
nej deamonifikacji w bioreaktorach typu IFAS, co jest konieczne przed ich wdroze-
niem w pelnej skali technicznej, bedacym ostatecznym celem aktywnosci naukow-
cOW 1 inzynierOw w tym obszarze.

2.4, Koncepcja metodyczna i uktad pracy

W pracy przedstawiono zarowno kontekst oraz sity napedowe rozwoju innowacji,
jaka jest technologia autotroficznej deamonifikacji (rozdzial 1: czgs¢ pierwsza), opis
podstaw procesow czgsciowej nitrytacji i anammox (rozdziat 3: czg$¢ druga) oraz
przyktad praktycznego zastosowania przedstawionych informacji prowadzacych
do dalszego rozwoju technologii bedacej przedmiotem badan (rozdziat 7 i 8: czesé
trzecia). Przedstawiony stan wiedzy dotyczacy autotroficznej deamonifikacji gtow-
nego strumienia $ciekow (rozdziaty 3-5) znalazt swoje odzwierciedlenie w struk-
turze i wartosciach parametrow modelu matematycznego proceséow PN/A w bio-
reaktorze hybrydowym IFAS (rozdziat 6). Nastgpnie model matematyczny zostat
zastosowany, w sposob metodyczny, do znalezienia najlepszych warto$ci wybra-
nych parametrow technologicznych procesu PN/A, prowadzacych do osiagniecia
efektywnosci 1 wydajnosci procesu, porownywalnych z obserwowanymi obecnie,
w konwencjonalnych bioreaktorach do usuwania azotu ze $ciekoéw miejskich (roz-
dziaty 7 1 8). Otrzymane wyniki odniesiono do wnioskow dotyczacych mozliwosci
aplikacji procesu PN/A w pelnej skali technicznej, formutowanych przez wiodace
grupy badawcze (rozdziat 8.2.6). Calos¢ konczy podsumowanie rezultatow badan
wlasnych w kontekscie dalszego rozwoju technologii PN/A wraz z wnioskami kon-
cowymi oraz propozycja dalszych kierunkéw badan (rozdziat 9).
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Zakres badan wiasnych

Badania wtasne, majace na celu wyznaczenie wartosci wybranych parametrow tech-
nologicznych procesow czesciowej nitrytacji/anammox w bioreaktorze hybrydo-
wym IFAS, objety swoim zakresem nastepujace obszary:

Poszerzenie modelu wtasnego procesu czesciowej nitrytacji/anammox (PN/A)
(Trojanowicz i in., 2019) o procesy wzrostu i obumierania, powigzane wspot-
czynnikami stechiometrycznymi z kinetyka przemian substratow w produk-
ty wlasciwe dla biomasy rozwijajacej si¢ w formie osadu czynnego, w biore-
aktorach autotroficznej deamonifikacji sciekow.

Konfiguracje poszerzonego modelu matematycznego PN/A w programie
komputerowm ,,Aquasim2.1f” w celu zbudowania modelu matematyczne-
go bioreaktora hybrydowego typu IFAS (ang. integrated fixed film activated
sludge system), o pelnym wymieszaniu, przeptywie ciaglym i przerywanym
napowietrzaniu.

Kalibracje modelu matematycznego procesoOw PN/A w bioreaktorze IFAS
z uzyciem danych empirycznych uzyskanych przez autora podczas prac
badawczych w ramach projektu ,,The Potential of Innovative Technologies
to Improve Sustainability of Sewage Treatment Plants — Pioneer STP (Kro-
lewski Instytut Technologii — KTH — Sztokholm, Szwecja, 25 lipca 2018—
—28 wrzesnia 2018)”.

Walidacj¢ modelu z zastosowaniem niezaleznego zbioru danych z badan
empirycznych uzyskanych w ramach projektu ,,The Potential of Innovative
Technologies to Improve Sustainability of Sewage Treatment Plants — Pioneer
STP (Krolewski Instytut Technologii — KTH — Sztokholm, Szwecja, 25 lip-
ca 2018-28 wrzesnia 2018)”.

Znalezienie odpowiednich warto$ci wybranych parametréw technologicz-
nych procesu PN/A: poczatkowego stezenia osadu czynnego, wieku osadu
czynnego, hydraulicznego czasu zatrzymania (powigzanego z objgtoscio-
wym natezeniem doplywu $ciekéw do bioreaktora i obcigzeniem bioreak-
tora tadunkiem azotu) w bioreaktorze IFAS, w odniesieniu do efektywnosci
1 wydajnos$ci procesu, z uzyciem metody taczacej modelowanie powierzchni
odpowiedzi (RSM) i symulacje numeryczne, prowadzone z zastosowaniem
zwalidowanego modelu matematycznego procesow PN/A w hybrydowym
bioreaktorze IFAS.

Weryfikacje wyznaczonych, najlepszych wartosci parametréow technologicz-
nych procesow PN/A w bioreaktorze IFAS z zastosowaniem zwalidowane-
go modelu matematycznego procesow PN/A w hybrydowym bioreakto-
rze IFAS.
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m Odniesienie uzyskanych wynikéw do wnioskow przedstawianych na pod-
stawie badan empirycznych i teoretycznych przez wiodace grupy badawcze
w przedmiotowym zakresie.
Wszystkie etapy badan mialy na celu uzyskanie wynikow umozliwiajacych we-
ryfikacj¢ postawionej tezy gtownej i tez czastkowych.



Czesc druga

STAN WIEDZY



3. PRAKTYCZNE ASPEKTY FIZJOLOGII
| EKOLOGII MIKROORGANIZMOW PROCESOW
CZESCIOWEJ NITRYTACJI | ANAMMOX (PN/A)

3.1. Postep technologii usuwania azotu ze sciekéw -
wypadkowa badan podstawowych oraz prac
badawczo-rozwojowych

Stosowane technologie biologicznego usuwania azotu ze $ciekow wykorzystujg na-
turalne procesy wystepujace w przyrodzie, znane z cyklu biogeochemicznego azo-
tu. Intensyfikuje si¢ je w specjalnie skonstruowanych do tego celu bioreaktorach.
Dzigki temu procesy usuwania azotu w nowoczesnych oczyszczalniach $ciekow
maja wysoka wydajnos¢ i efektywnos¢. Optymalizacja procesow eliminacji azotu
ze $Sciekdw, sterowanie nimi i poglebione zrozumienie, majace praktyczne zasto-
sowanie w biotechnologii srodowiskowej, bazujg na ich matematycznym opisie.
Jest to mozliwe dzigki danym i wnioskom pochodzacym zaréwno z prac badaw-
czo-rozwojowych w zakresie nowych technologii usuwania azotu ze $ciekéw, jak
i z badan podstawowych w dziedzinach mikrobiologii, biochemii i ekologii mikro-
organizmow.

W odniesieniu do aktualnego stanu wiedzy klasycznie prezentowany w podrecz-
nikach cykl obiegu azotu w przyrodzie musi ulec znaczagcemu poszerzeniu. Do po-
stepu w tej dziedzinie przyczynity si¢ badania dotyczace odkrytego w 1989 roku
procesu beztlenowego utleniania azotu amonowego (ang. anaerobic ammonium
oxidation — ANAMMOX (Mulder i in., 1995; Remy i in., 2016), a takze jego prak-
tycznego zastosowania w innowacyjnej technologii oczyszczania sciekow (Mulder,
1989; Jetten i in., 1997; Strous i in., 1997). Analizy proceséw nitryfikacji maja-
ce na celu uzyskanie odpowiedzi, migdzy innymi na pytanie ,,w jakich warunkach
eksploatacji bioreaktoréw PN/A do usuwania azotu z gléwnego strumienia $ciekow
mozliwe jest skuteczne hamowanie procesu utleniania azotynéw do azotanow (ni-
tratacji)?”, doprowadzity do kolejnego waznego odkrycia. Mianowicie, zidentyfi-
kowano proces utleniania azotu amonowego bezposrednio do azotu azotanowego
(ang. complete ammonium oxidation, COMAMMOX) (van Kessel i in., 2015).
Byt to kolejny przetom rzutujacy mocno na nasze zrozumienie, w jakich przemia-
nach moga bra¢ udzial zwiazki azotu w przyrodzie i jak duza jest réznorodnosé
mikroorganizméw odpowiedzialnych za ich przebieg. Zainteresowanie naukow-
cOW 1 inzynieroOw zajmujacych si¢ rozwojem procesu autotroficznej deamonifikacji
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sciekow gldwnego strumienia budza rowniez procesy czgsciowej, dysymilacyjnej
redukcji azotanow do amoniaku (ang. partial dissimilatory nitrate reduction to
ammonia, pPDNRA), ktora pozwoli¢ moze na wzrost efektywnos$ci usuwania azo-
tu w wyniku czg¢éciowej nitrytacji/anammox, ale rowniez prowadzi do kolejnych
innowacji technologicznych (Castro-Barros i in., 2017; Cao i in., 2017). Niezwy-
kle interesujaca jest takze wiedza z zakresu fizjologii bakterii anammox i odkry-
cie, ze w okreslonych warunkach srodowiskowych potrafiag one wykorzystywa¢ do
wzrostu zwigzki wegla organicznego (Winkler 1 in., 2012). Ciagle poszerzany stan
wiedzy dotyczacej systematyki mikroorganizméw bioracych udzial w przemianach
azotu w przyrodzie, bedacy pochodng zastosowania molekularnych technik ana-
litycznych (ang. quantitative polymerase chain reaction ‘qPCR’, ang. fluorescent
in situ hybridization ‘FISH’), prowadzi do wniosku, Ze nasze zrozumienie r6zno-
rodnosci rodzajow i szczepdw bakterii bioracych udziat w tych procesach oraz ich
fizjologii wlasciwie dopiero si¢ rozpoczyna. Rozwoj technologii autotroficznej de-
amonifikacji, w szczego6lnosci stosowanej do usuwania azotu z gtbwnego strumienia
sciekow, wymaga bez watpienia realizacji projektow badawczych w zakresie badan
podstawowych, jak i aplikacyjnych (technicznych) oraz $cistej wspotpracy pomig-
dzy naukowcami z r6znych dziedzin nauk technicznych i przyrodniczych oraz prak-
tykami z obszaru inzynierii sSrodowiska.

Na ilustracji 3.1 przedstawiono schematycznie kluczowe procesy biogeoche-
micznego cyklu azotu w przyrodzie wedtug aktualnego stanu wiedzy.

BIOMASA
Asymilacja/
Mineralizacja
Wiagzanie N .
N, ===—m—m———————————— » NH, —
Nitrytacja
Anammox l
o «
g -
S N,O NO, g
= | £
[0 o
o T Nitratacja o
NO
1 Asymilacyjna/Dysymilacyjna
redukcja azotanéw
NO, < NO;, <«
Asymilacyjna/Dysymilacyjna
redukcja azotynow

Il. 3.1. Cykl biogeochemiczny azotu wedtug aktualnego stanu wiedzy
(opracowanie wlasne na podstawie Daims i in., 2016)
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3.2. Podstawy procesow czesciowej nitrytacji i anammox

3.2.1. Czesciowa nitrytacja

Nitryfikacja nazywamy utlenianie amoniaku (NH,) do azotanéw (NOy3), w ktorym
tlen jest akceptorem elektrondw (tlenowe utlenianie amoniaku do azotanow). Naj-
czegsciej nitryfikacje rozumie si¢ jako dwuetapowy proces zachodzacy w komodrkach
dwoch rodzajow chemolitoautotroficznych bakterii.

W pierwszym etapie amoniak (NH,) utleniany jest do kwasu azotowego (III)
(kwasu azotawego, HNO,) przez bakterie utleniajgce amoniak (ang. ammonium
oxidizing bacteria, AOB) (X, ). Ten etap nazywany jest mitrytacja. Przemiana
amoniaku do azotynow w komorkach bakterii AOB zachodzi poprzez etap posred-
ni (3.1), w ktorym amoniak (NH,) utleniany jest do hydroksyloaminy (NH,OH).
Dopiero w kolejnej fazie (3;2) zachodzi utlenianie hydroksyloaminy (NH,OH) do
kwasu azotawego (HNO,). Zrodlem tlenu w tej reakcji jest molekuta wody (H,O).
Elektrony pochodzace z procesu utleniania hydroksyloaminy zasilajg tancuch od-
dechowy. Dwa elektrony oraz protony sa przeksztalcane w wode, ktora nastgpnie
uczestniczy w utlenianiu amoniaku do hydroksyloaminy. Dwa pozostale natomiast
zuzywane s3 do wygenerowania NADH, czyli posrednio w syntezie biomasy.
Pierwsza reakcje (3.1) katalizuje monooksygenaza amonowa (AMO) zlokalizowa-
na w btonie komérkowej. Natomiast w drugiej reakcji (3.2) uczestniczy oksydore-
duktaza hydroksyloaminy (HAO) znajdujaca si¢ w peryplazmie (Daims i in., 2016;
Miksch i in., 2000; Kovalchuk, Stephen, 2001).

2H" + NH, +2e¢” +0, — NH,OH + H,0 3.1)
NH,OH + H,0 — HNO, +4¢” +4H" (3.2)
2H* + %02 +2¢” - H,0 3.3)

Sumarycznie: NH; + 1%02 — HNO, + H,0 + E(242-351) kJ/molHNO,  (3.4)

W drugim etapie kwas azotawy (HNO,) jest utleniany do azotanow (NOj3) przez
bakterie utleniajgce azotyny (ang. mitrite oxidizing bacteria — NOB). Przemiana ta
okreslana jest mianem nitratacji. Reakcja (3.5) jest katalizowana przez oksydore-
duktazg azotynowa (NXR) zlokalizowang glownie w btonie komodrkowej (z podjed-
nostkami w peryplazmie i cytoplazmie). Dwa elektrony uwolnione podczas procesu
utleniania azotynu przekazywane sg do tancucha oddechowego, a nastepnie wraz
z protonami zostajg przeksztatcone do wody (3.6) (Miksch i in., 2000; Kovalchuk,
Stephen, 2001).
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NO; +H,0 - NO; +2H" +2¢~ (3.5)
2H" +%O2 +2¢” > H,0 (3.6)
Sumarycznie:  NO, + %Oz — NO;j + E(64,4-87,4) kJ/moINO; (3.7

Dwa gtéwne rodzaje bakterii AOB to Nitrosomonas i Nitrospira. Obok nich wy-
roézniane sg rodzaje Nitrosococcus, Nitrosolubus 1 Nitrosovibrio (Miksch i in., 2000;
Kovalchuk G.A. i Stephen J.R., 2001).

Zidentyfikowane w $srodowisku naturalnym oraz w systemach inzynieryjnych
(oczyszczalnie $ciekow, systemy wodociggowe, biofiltry) bakterie NOB naleza do
rodzajow: Nitrobacter, Nitrotoga, Nitrococcus, Nitrospira, Nitrospina, Nitrolancea
i Candidatus Nitromaritima (Miksch 1 in., 2000; Daims i in., 2016; Spieck i Lipski,
2011; Kovalchuk i Stephen, 2001).

Opisane powyzej przemiany sg zrodtem energii (£) magazynowanej w ATP i wy-
korzystywanej do przyrostu komorek bakterii. W reakcjach anabolicznych asymi-
lowany jest obecny w Srodowisku wegiel nieorganiczny, glownie w postaci wodo-
roweglanéw (HCOj3) oraz azot amonowy (N-NH,) i azotynowy (N-NO,). Reakcje
wzrostu bakterii AOB i NOB mozna wyrazi¢ za pomocg ponizszych rownan che-
micznych (Miksch i in., 2000):

- AOB

13NH; +23HCO; — 10NO; +8H,CO, +3C,H,0,N+19H,0  (3.8)
~ NOB
NH; +10NO; +4H,CO, + HCO; —>10NO; +C,H,0,N+3H,  (3.9)

gdzie:

CH ON — stechiometryczny wzor opisujacy sktad komorki bakterii.

Z réwnan (3.4) i (3.7) wynika, ze zapotrzebowanie na tlen w procesach nitrytacji
i nitratacji wynosi odpowiednio 3,43 gO /gN i 1,14 gO,/gN.

Nitryfikacja moze by¢ rowniez heterotroficzna, chociaz nie jest to proces wyko-
rzystywany w biotechnologii oczyszczania $ciekow. Czgsto wymieniang grupg hete-
rotrofow zdolnych do nitryfikacji jest Thiosphaera pantotropha, a obok niej bakterie
metanotroficzne, ktore sg zdolne do utleniania metanu (CH,) (Miksch i in., 2000).

Jak wczesniej wspomniano, w przyrodzie wystepuja rowniez mikroorganizmy
zdolne do catkowitego utleniania azotu amonowego do azotanow (COMAMMOX).
Bakterie commamox nalezg do rodzaju Nitrospira, co byto zaskakujacym odkry-
ciem (Koch i in., 2019). Bakterie Nitrospira sa zdolne do utleniania azotu azoty-
nowego, catkowitej nitryfikacji z poziomu azotu amonowego, ale rowniez utlenia-



48

nia wodoru 1 mrowczanow (Koch i in., 2019). W ich komoérkach zidentyfikowano
wszystkie enzymy biorace udziat w dwdch etapach nitryfikacji: monooksygenazg
amonowa (AMO), dehydrogenaze hydroksyloaminy (HAO) oraz oksydoreduktaze
azotynowg (NXR) (Daims i in., 2016, Koch i in., 2019).

Przez cze$ciowa nitrytacje (ang. partial nitritation, PN) (rzadziej wystgpuja-
ca w literaturze jako cze$ciowa nitryfikacja z racji tego, ze zwigzana jest jedynie
Z jej pierwszym etapem) rozumie si¢ proces utleniania czgsci obecnego w roztworze
amoniaku do azotyndéw. Pochodzace z tego procesu jony amonowe (NH}) i azoty-
nowe (NO;) stanowia podstawowe substraty reakcji katabolicznych w komoérkach
bakterii anammox (Van Hulle et al., 2005; Kartal i in., 2012). Natomiast nitratacja
i proces catkowitego utleniania amonu do azotanéw (comammox) s3g niepozada-
ne w bioreaktorach PN/A. W warunkach niedoboru zwigzkéow organicznych we-
gla prowadza one do akumulacji azotanow (NO;) w bioreaktorze, a wigc rowniez
w strumieniu $ciekow oczyszczonych. Zmnigjsza to efektywnos$¢ procesu autotro-
ficznej deamonifikacji.

Bakterie utleniajace zwigzki chemiczne azotu rozwijajg si¢ przy optymalnym,
lekko zasadowym odczynie pH (7,2-8,2) oraz w zakresie temperatur od okoto
25 do 35°C (Van Hulle, 2005). W tabeli 3.1 przedstawiono zakresy wartosci pod-
stawowych parametrow fizjologicznych i kinetycznych bakterii AOB i NOB. Pu-
blikowane wartosci tych parametrow charakteryzujg si¢ duza zmiennoscia, ponie-
waz sg zalezne od warunkow prowadzenia procesu, takich jak stezenie substratow
w $ciekach doptywajacych do bioreaktora oraz w bioreaktorze, temperatury (7)
i odczynu pH.

Tabela 3.1
Typowe zakresy wartos$ci parametrow fizjologii wzrostu bakterii AOB i NOB
(Van Hulle, 2005; Kaelin i in., 2009)
Lp. Parametr Jednostka X.on Xios
1 | Maksymalna wlasciwa szybkos¢ wzrostu (u_ ) | [d™'] 0,3-2,2 0,2-2,5
2 | Wspotczynnik wydajnosci przemian azotu (Y) | [g, /gN] 0,04-0,13 0,02-0,08
3 | Stafa nasycenia dla azotu amonowego (Ky.yy,) | [mgN-NH/1] | 0,06-27,5 n.d.
4 | Stata nasycenia dla azotu azotanowego (Ky yo,) | [mgN-NO,/1] | n.d. 0,1-15
5 | Stala nasycenia dla tlenu (K, [mgO,/1] 0,03-1,3 0,3-2,5
6 | Zakres temperatury wzrostu (7') [°C] 4-42 4-46
7 | Zakres pH -] 4,5-8,5 4,5-9
8 | Czas podwojenia (7) [d] 0,32-2,31 0,28-3,5

Do podstawowych substratow wykorzystywanych do wzrostu przez bakte-
rie AOB 1 NOB nalezg nieorganiczne zwigzki azotu (odpowiednio azot amonowy
N-NHj i azot azotynowy N-NO,), a obok nich tlen (O,) i dwutlenek wegla (CO,)
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rozpuszczone w roztworach wodnych. Forma w jakiej wystgpuje N-NH;, N-NO,
oraz CO, w roztworach wodnych zalezy od odczynu pH oraz temperatury (7'), ponie-
waz stezenie kationdéw wodorowych (H*) oraz temperatura wptywa na rownowage
chemiczng pomigdzy formami wolnymi (NH,, HNO,, CO,, H,CO,) a zjonizowany-
mi (NH], NO;, HCO;, CO;") wymienionych zwigzkéw chemicznych. Do wzro-
stu mikroorganizméw potrzebne sg rowniez mikro- i makroelementy, takie jak: Na*,
Mg, K*, Mn?, BOg’, Zn**, Fe**, MoOy, Cu?*, Co* (Spieck, Lipski, 2011).

Dwutlenek wegla (CO,) rozpuszczony w wodzie jest stabym kwasem i ulega
przemianie do kwasu weglowego (H,CO,). Réwnowaga pomigdzy jego niezjonizo-
wanymi formami jest nast¢pujaca:

CO,(,y) + H,0 = H,CO;4
(3.10)
K =2x107(T =25°C)

Zjonizowane formy dwutlenku wegla (CO,): jon wodorowgglanowy (HCO53)
1 jon weglanowy (CO?’) zwiekszaja jego rozpuszczalno$¢ w roztworach wod-
nych i pozostaja w nastgpujacej rownowadze:

CO, +H,0=H" +HCO; =H" +CO0;3" (3.11)

_ [H']-[HCO;]

u TN —4,45x107, pK,, =6,35 (T =25°C) (3.12)
2

_[H"]-[COT]

a2 (CO.] =4,69x10™", pK,, =10,33 (T =25°C) (3.13)
2

Wynika z tego, ze w zakresach warto$ci pH, jakie wystgpuja w naturalnych wo-
dach, dominujaca forma sg jony wodoroweglanowe (HCOy3). Obnizanie pH ponize;j
warto$ci 6,35 skutkuje przesunigciem rownowagi chemicznej w strone formy wolnej
dwutlenku wegla (CO,), natomiast wzrost wartosci pH powyzej 10,33 powoduje
dominacje weglanow (CO?’) (Manahan, 2000).

Wolny amoniak (NH,) oraz wolny kwas azotawy (HNO,) pozostajg w roztwo-
rach wodnych w réwnowadze z ich formami zjonizowanymi, odpowiednio jonem
amonowym (NHj) oraz jonem azotynowym (NO,), co przedstawiono ponizej
w formie rownan dysocjacji:

NH! = NH, +H" (3.14)

 _[HJ[NH,]

. —32=1,946x107 (T =25°C) (3.15)
[NH, ]

HNO, = NO, +H" (3.16)
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_[H']:[NO;]

TN =1,781x107 (T =25°C) (3.17)
2

Calkowity azot amonowy (ang. total ammonia nitrogen, TAN) oraz catkowity
azot azotynowy (ang. total nitrite nitrogen, TNO,) definiuje si¢ jako:

TAN = NH, + NH}, (3.18)

TNO, = HNO, + NO; (3.19)

Na tej podstawie mozna obliczy¢ stgzenia wolnego amoniaku (Cyy,) 1 wolnego
kwasu azotawego (Cyyyo,) z nastgpujacych rownan:

Cup, = G _ (3.20)

107PH
1+ 7KNH3

C
= (3.21)
KMo

10?1

CHNO2
1+

Ponadto, korzystajac z zaleznos$ci pomiedzy stalg rownowagi K a temperatu-
ra (T') zaproponowang przez Anthonisen i in. (1976) (rownania 3.22 i 3.23), mozna
obliczy¢ wptyw T’ (w Kelwinach) na st¢zenia wolnych form azotu amonowego i azo-
tynowego (obliczanych z formut 3.20 1 3.21):

{ 4344]
K;\IHS _ o\ T+273 (3.22)
KENO: — e(;?z(;g) (3.23)

Wolny amoniak (NH,) i wolny kwas azotowy (III) (HNO,) nalezg do podstawo-
wych inhibitorow procesu wzrostu bakterii AOB i NOB. Jest to bardzo wazna infor-
macja, poniewaz wymienione zwigzki chemiczne sg zarowno gtownymi substrata-
mi, jak i inhibitorami proceséw nitrytacji i nitratacji. Zalezy to tylko od poziomu ich
stezen, na ktore wplyw maja czynniki srodowiskowe (pH, 7). Zwigzkami hamuja-
cymi nitryfikacje sa rowniez fosforany (POi’), siarkowodor (H,S) oraz lotne kwasy
thuszczowe (LKT) (Van Hulle, 2005).
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3.2.2. Anammox

Procesem anammox nazywamy beztlenowe utlenianie amoniaku (NH,) do azotu
czasteczkowego (N,) z jednoczesng redukcjg azotynéw (NO,) (ang. anaerobic
ammonium oxidation, ANAMMOX). Proces ten jest autotroficzny, dlatego obok
amoniaku (NH,) i azotynow (NO,) (ktorych przemiany sg zrodlem energii), bak-
terie w komorkach, w ktérych ten proces zachodzi, zuzywaja rowniez (w procesach
anabolicznych) zwigzki chemiczne wegla nieorganicznego — glownie wodorowegla-
ny (HCO;j). Proces anammox zachodzi w komoérkach chemolitoautrotroficznych
bakterii anammox (X, ) (Kartal i in., 2012; Van Hulle, 2005).

Sumaryczny zapis reakcji chemicznej prowadzacej do utlenienia amoniaku azo-
tynami, zwigzanej z generowaniem energii ma postac:

NH! +NO; - N, +2H,0 (3.24)

Proces ten jest wieloetapowy i nadal pozostaje nie do konca poznany. W 1997 ro-
ku Van de Graaf'i wspotpracownicy (Van de Graaf'i in., 1997) zaproponowali wyjas-
nienie przebiegu procesu redukcji azotynow amoniakiem w trzech etapach:

— redukcja azotynow do hydroksyloaminy (enzym redukujacy azotyny — oksy-

doreduktaza hydroksyloaminy HAO),

HNO, +4e” +4H" — NH,OH + H,O (3.25)

— reakcja amonu z hydroksyloaming prowadzaca do syntezy hydrazyny (niezna-
ny enzym hydrolizujgcy hydroksyloaming — syntaza hydrazyny),

NH,OH + NH; + OH™ — N,H, + 2H,0 (3.26)

— utleniania hydrazyny do azotu czasteczkowego z wydzieleniem czterech elek-
tronow zuzywanych do redukcji azotyndw w reakcji (3.25) (oksydoreduktaza
hydrazyny HZO).

N,H, > N, +4e¢” +4H" (3.27)

Jednak w toku dalszych badan w komoérkach bakterii anammox nie wykazano
obecnosci hydroksyloaminy ani hydrazyny. Wskazywalo to, ze powyzszy opis pro-
cesu anammox, pomimo ze logiczny, prawdopodobnie nie jest w petni poprawny.
Analiza genomu Kuenenia stuttgartiensis przeprowadzona przez Strous 1 in. (2006)
to potwierdzita. Wykazano brak gendéw kodujacych biosyntez¢ oksydoreduktazy
hydroksyloaminy (HAO). Swiadczyto to, ze produktem posrednim redukcji azoty-
now nie jest hydroksyloamina (NH,OH). Jednocze$nie znaleziono sekwencje kodu
genetycznego oksydoreduktazy tlenku azotu (NO) (reduktaze azotynowsa). Sugero-
walo to, ze hydrazyna syntezowana jest wiasnie z tlenku azotu (I), a nie jak wczes-
niej przypuszczano z hydroksyloaminy. W postulowanym przez Strous i in. (2006)
przebiegu procesu anammox, w pierwszym etapie azotyn (NO,) jest redukowany
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do tlenku azotu (NO) z udziatem reduktazy azotynowej (NirS) (3.28). Nastepnie re-
akcja amonu (NH}) z tlenkiem azotu (NO) prowadzi do syntezy hydrazyny (N,H,),
zaktadajac katalizowanie syntazg hydrazyny (HZS) (3.29). W ostatnim etapie hy-
drazyna utleniana jest przy udziale dehydrogenazy hydrazyny (HDH) do czastecz-
ki diazotu (N,) oraz z uwolnieniem czterech elektronow (3.30) (Kartal i in. 2012;
Van Hulle, 2005).

NO; +e” +2H" - NO +H,0 (3.28)
NO+NHj +3e¢” +2H" - N,H, + 2H,0 (3.29)
N,H, > N, +4e +4H" (3.30)
Sumarycznie: NH; + NO, - N, +2H,0 + E(357) kJ/moIN, (3.31)

Reakcje wzrostu bakterii AnAOB, podczas ktorego asymilowany jest rozpusz-
czony w wodzie dwutlenek wegla w formie wodoroweglanow (HCO53), mozna wy-
razi¢ za pomoca ogdlnego rownania chemicznego (Kartal i in., 2012):

0,26NO; +0,066HCO; — 0,26NO; +0,066CH,00 N, s (3.32)

Nalezy w tym miejscu zwroci¢ uwagg, ze azotyny (NO,) sa w tym procesie wy-
korzystywane do redukcji nieorganicznych zwiazkdéw wegla, z ktérego syntezowana
jest biomasa, a produktem tych przemian sg azotany (NO5J).

Biorac pod uwage zaréwno przemiany kataboliczne, opisane rownaniem (3.31)
oraz anaboliczne (3.32), sumaryczng stechiometri¢ procesu anammox opisuje si¢
za pomocg nastepujacego rOwnania:

INH; +1,32N0; +0,066HCO; +0,13H" —>1,02N, +0,26NO; +
+0,066CH,0, ;N 5 +2,03H,0 (3.33)

Wynika z niego, ze w trakcie przebiegu procesu anammox tworzone sa zaw-
sze azotany w stosunku masowym azotu azotanowego wytworzonego (N—NO3pr0 d_)
do azotu amonowego (N-NH, ), usunigtego w tym procesie (N-NO, | JN-NH, ),
wynoszacym okoto 0,11.

Bakterie anammox zostaly zidentyfikowane w 1996 roku (Mulder i in., 1995;
Ven der Graaf, 1996). Naleza do typu Planctomycetes (Kartal i in., 2012), ktére
charakteryzujg si¢ ztozong budowsa prokariotycznej komorki. W szczegdlnosci
w komoérkach anammox znajdujg si¢ organelle zwane anammoksosomami (ang.
anammoxosome), zajmujace ich duza czes¢ (50-70%) (Kartal i in., 2012). Cha-
rakteryzuja si¢ one bardzo gesta btona komorkowa oddzielajaca je od cytoplazmy,
zbudowana z lipidéw o ztozonej, ,,drabinkowe;j” strukturze. W anammoksosomach
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przebiegaja opisane wczesniej procesy metaboliczne zwigzane z beztlenowym utle-
nianiem azotu amonowego. Badania wykazuja wszechobecnos¢ bakterii anammox
w $rodowisku wodnym i glebowym. Uwaza sig¢, ze okoto polowa (50%) azotu cza-
steczkowego (N,) obecnego w atmosferze jest produktem procesu anammox. Ziden-
tyfikowane do tej pory gatunki nalezg do rzedu Brocadiales i zostaly podzielone na
pie¢ rodzajéw: Kuenenia, Brocadia, Anammoxoglobus, Jettenia (wszystkie wyizo-
lowane z osadu czynnego) oraz Scalindua (wyizolowana z §rodowiska morskiego
i stodkowodnego oraz $ciekow miejskich).

Warto$ci podstawowych parametrow fizjologicznych i kinetycznych bakterii
anammox (AnAOB) przedstawiono w tabeli 3.2.

Tabela 3.2
Zakresy wartosci parametrow fizjologicznych i kinetycznych bakterii AnAOB (za Kartal i in., 2012)

Lp. Parametr Jednostka Brocardza_ (8) B. sinica Kuenema .
anammoxidans stuttgartiensis
1 | Maksymalna wilasciwa [d1] 0,0648 0,0984 0,0624-0,084
szybko$¢ wzrostu (u )
2 | Wspodlczynnik [g/gN] 0,16 0,014 b.d.
wydajnos$ci przemian
azotu (V)
3 | Stata nasycenia dla azotu | [mgN-NH/1] | <0,07 0,392 b.d.
amonowego (Kyy,)
4 | Stala nasycenia dla azotu | [mgN-NO,/I] | <0,07 1,2 0,003-0,042
azotanowego (Ky xo,)
5 | Czas podwojenia (t) [d] 10,7 7,0 811
6 | Zakres temperatury [°C] 2043 2545 25-37
wzrostu (7')
7 | Zakres pH [-] 6,7-8,3 7,0-8,8 6,5-9,0
Zrédto: Strous i in. (1997, | Oshiki Egliiin. (2001),
1998, 1999b), iin. (2011) | van der Star
Jetten i in. (2005) i1in. (2008a, b)

Gtéwnymi substratami bakterii anammox sg: amoniak (NH,), azotyny (NO;)
oraz zwigzki chemiczne nieorganicznego wegla, gtdéwnie wodoroweglany (HCO;S).
Podtoza wzrostowe kultur anammox zawieraja rowniez mikro- i makroelementy, ta-
kie jak: Mg*, Ca*", Fe*", Zn*, Co*", Mn*', Cu**, MoO,, Ni*, SeOj, BOi’ (Van der
Graafiin., 1996; Egliiin., 2001; Van Der Berg i in., 2016; Ni, Zhan, 2013). Van der
Graaf i in. (1996) zaobserwowali aktywujacy wplyw na wzrost bakterii anammox
siarczkow i siarki (1-5 mM), siarczynow i tiosiarczanow (1 mM).

Inhibitujgcy wplyw na wzrost bakterii anammox majg wolny amoniak (NH,)
1 wolny kwas azotawy (HNO,) (Cema i in., 2013; Jaroszynski i in., 2011). Bar-
dzo mocnym supresorem procesu anammox jest tlen (O,), ktory catkowicie hamuje
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wzrost biomasy anammox w stezeniu powyzej 0,01 mgO,/1 (Van Hulle, 2005). Octa-
ny, pirogroniany, mrowczany oraz glukoza, cysteina i hydroksyloamina obnizaly
aktywnos$¢ bakterii anammox od —11% do —28%. Mocne dziatanie hamujace ak-
tywno$¢ anammox miaty rowniez fosforany (5-50 mM) (Van der Graff i in., 1996).
Do inhibitorow anammox nalezg réwniez: alkohole, aldehydy, fenole i antybioty-
ki (Jin i in., 2012). Supresje wzrostu AnAOB moze powodowac¢ rowniez zasole-
nie. Inhibicja solami zalezy od rodzaju soli oraz jej stezenia (z reguty wspotczyn-
nik IC50 dla nietoksycznych soli odnosi si¢ do stezen powyzej 10 mg/l, (Jin i in.,
2012; Dapena Mora i in., 2007)). Zaobserwowano rowniez adaptacje bakterii anam-
mox do wzrostu zasolenia (Kartal i in., 2006). Dapena Mora i in. (2007) podaje,
ze siarczki przy stezeniach powyzej 5 mM zatrzymywaly metabolizm anammox.
Rowniez metale cigzkie moga powodowac inhibicje tego procesu (Jin i in., 2012;
Jetten i in., 1998).

Interesujacym faktem jest to, ze bakterie anammox nie sg obligatoryjnymi au-
totrofami. W ich komoérkach moga zachodzi¢ procesy charakterystyczne dla bak-
terii heterotroficznych. Potwierdzono, ze moga one wykorzystywaé jako donory
elektronow lotne kwasy thuszczowe (LKT) (kwas mrowkowy (HCOOH), octowy
(CH,COOH), propionowy (CH,CH,COOH), metanol (CH,OH), metylo- (CH,NH,)
i dimetyloaming ((CH,),NH). Akceptorem elektronow w tych procesach moga by¢
takze azotany (NO5). Mozliwa jest wowczas ich petna redukcja do azotu czastecz-
kowego (N,), czyli w komdrkach bakterii anammox moze zachodzi¢ proces denitry-
fikacji. Innymi akceptorami elektrondw przy heterotroficznym metabolizmie bakte-
rii AnAOB moga by¢ jony zelazowe (Fey), dwutlenek manganu (MnO,), a nawet
tlen (O,) (Kartal i in., 2012; Winkler i in. 2012). Azotany (NO;) mogg réwniez
zosta¢ czgsciowo lub w pelni zredukowane do azotynow (NO,) w procesie dy-
symilacyjnej redukcji azotanéw do amoniaku (ang. dissimilatory nitrite reduction
to ammonia, DNRA). W ten sposob mozliwe jest dostarczenie jednego z podsta-
wowych substratow w procesie anammox, ktorego niedobor jest dos¢ powszech-
nym czynnikiem limitujagcym (Castro-Barros i in., 2017). Wykazano, ze donorem
elektroné6w w tym procesie moze by¢ rozpuszczony w Sciekach metan oraz siarczki
(Zhang i in., 2019; Li i in., 2021).

3.3. Ekologia bioreaktora PN/A

W systemie autotroficznej deamonifikacji, w zwiazku ze ztozonoscia przebiegaja-
cych rownolegle obok siebie proceséw biochemicznych, niezwykle wazne jest zro-
zumienie powigzan ekologicznych pomigdzy biocenozg (czynnikami biotycznymi)
i biotopem (czynnikami fizycznymi i chemicznymi) reaktora. Umozliwia to stero-
wanie wybranymi procesami, w tym ustalanie ich przebiegu w kierunku zatozo-
nym i pozadanym. W przypadku deamonifikacji wlasciwymi przemianami, ktérych
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efektywnos$¢ 1 wydajnos¢ chcemy maksymalizowaé sg cze$ciowa nitrytacja oraz
anammox. Jednocze$nie staramy si¢ hamowac aktywnos$¢ bakterii NOB, ktorych
wzrost zwigzany jest z konkurencyjnym wzgledem anammox procesem utleniania
azotynoéw do azotanow.

Najwazniejszym czynnikiem biotycznym wptywajacym na przebieg deamonifi-
kacji jest ekologiczna struktura populacji mikroorganizméw w blonie biologiczne;.
Do czynnikéw abiotycznych, ktorych nie mozna poming¢, analizujac przebieg pro-
cesOWw czesSciowej nitrytacji i anammox, zaliczamy: temperature (7), st¢zenie glow-
nych substratow procesu anammox — azotu amonowego (N-NH}) i azotu azotyno-
wego (N-NO3), stezenie tlenu rozpuszczonego (DO), stezenie materii organicznej
(ChZT), zasadowos¢ (ALK) i stezenie wegla nieorganicznego, odczyn pH.

Bakterie anammox charakteryzuja si¢ niska maksymalng szybko$cig wzrostu (ta-
bela 3.2). Aby ich ilo$¢ w bioreaktorze byla wystarczajaca do uzyskania satysfak-
cjonujacej, z punktu widzenia technicznego i ekonomicznego, wydajnosci usuwania
azotu ze $ciekow, musza one rozwijac¢ si¢ w formie utrudniajacej ich wymywanie
z uktadu oczyszczania $ciekéw. Ochrone taka daja blony biologiczne oraz granulo-
wany osad czynny (bgdacy specyficznym rodzajem bardzo ggstej blony biologicz-
nej). Wymienione formy wzrostu bakterii spotykane sg w wickszo$ci bioreaktorow,
w ktorych prowadzi si¢ proces autotroficznej deamonifikacji. Z tego powodu blony
biologiczne znajduja si¢ w centrum rozwazan i analiz przedstawionych w niniej-
szym rozdziale.

3.3.1. Biotyczne czynniki ekologiczne

Ekologiczna struktura populacji mikroorganizméw w blonie biologicznej
Mozliwos¢ poznania ekologicznej struktury btony biologicznej zardowno empirycz-
nie, jak i w wyniku modelowania matematycznego jest konieczna, aby ocenic¢ jej
funkcjonowanie w odniesieniu do rodzaju i kinetyki proceso6w przemian bioche-
micznych zachodzacych w jej obrebie, jak rowniez w stosunku do procesow fizycz-
nych i chemicznych. Przez ,.ekologiczng strukture btony biologicznej” rozumie sig¢
powigzanie jej cech morfologicznych (geometrycznych i fizycznych) i przestrzen-
nego roztozenia w btonie biologicznej grup mikroorganizmow, zewnatrzkomorko-
wych substancji polimerowych oraz sktadnikéw abiotycznych (inertnych) (Herma-
nowicz, 2003).

Wysokie stezenie aktywnych bakterii utleniajagcych amoniak (AOB) i anam-
mox (AnAOB) w systemie autotroficznej deamonifikacji jest warunkiem koniecz-
nym, aby proces czgsciowej nitrytacji — anammox (PN/A) zachodzit efektywnie
i wydajnie. Bakterie AOB zuzywaja cze¢$¢ tadunku azotu amonowego, utleniajac
g0 1 generujac strumien masy azotu azotynowego, wykorzystywany z kolei przez
bakterie AnAOB. Obok wymienionych powyzej grup mikroorganizmoéow, w bio-
reaktorze moga takze rozwijac si¢ bakterie utleniajace azotyny (NOB). Pomiedzy



56

wymienionymi gildiami mikroorganizméw zachodza ekologiczne zaleznosci opar-
te na konkurencji i komensalizmie. Bakterie NOB konkuruja z bakteriami AOB
o tlen, a z bakteriami anammox o azotyny, produkowanymi przez AOB. Ta ostatnia
zalezno$¢ mocno wptywa na efektywno$¢ procesu PN/A. Skutkiem mniejszej ilosci
azotu azotynowego redukowanego przez bakterie AnAOB, w wyniku aktywnosci
bakterii NOB, jest wyzsze stezenie azotanéw w bioreaktorze i nizszy przyrost bio-
masy anammox. W warunkach prowadzenia procesu anammox, w szczego6lnosci
niskiego st¢zenia organicznych zwigzkow wegla w stosunku do azotu (C/N), przy
ograniczonym potencjale denitryfikacyjnym uktadu nadprodukcja i nagromadze-
nie azotandw obniza efektywnos$¢ procesu deamonifikacji, poniewaz azotany pozo-
staja w odptywie. Produkcja azotyndow jest uwazana za proces limitujacy szybkos¢
procesu PN/A (,,waskie gardto” procesu PN/A), dlatego wysoka aktywnos$¢ bak-
terii utleniajgcych azot amonowy (AOB) jest jednym z najwazniejszych czynnikow
wplywajacych na mozliwos$¢ osiggnigcia wysokiej efektywnosci 1 wydajnosci pro-
cesu PN/A (Malovanyy i in. 2015; Miao i in. 2017; Laureni i in. 2019; Trojanowicz
iin., 2019).

W bioreaktorze PN/A mogg rozwija¢ si¢ rowniez bakterie heterotroficzne (H).
Ich obecno$¢ z jednej strony moze by¢ korzystna, gdyz posiadaja zdolno$¢ usu-
wania, na drodze klasycznej denitryfikacji, azotanoéw generowanych przez bakterie
AnAOB i AOB. Z drugiej strony jako grupa mikroorganizmow o wysokiej szybkosci
wzrostu mogg one zuzywac tlen potrzebny do procesu nitrytacji, utleniajgc materi¢
organiczng obecng w reaktorze i zmniejszajgc rownoczesnie potencjat denitryfikacji.
Efekt ten moze by¢ widoczny szczegdlnie w procesach zachodzacych w btonie bio-
logicznej (Trojanowicz i in., 2017). Hoekstra i in. (2018) wskazuje, iz obecnos¢
warstwy bakterii heterotroficznych w btonie biologicznej moze utrudnia¢ supresje¢
bakterii NOB poprzez zmiang stref, w ktorych rozwijaja si¢ bakterie AOB i NOB.
Jezeli ich rozktad w blonie biologicznej jest podobny (nie sg przestrzennie oddzie-
lone od siebie) to znacznie trudniej jest wyeliminowac z uktadu NOB poprzez ogra-
niczenie dostepnego dla nich azotu azotynowego. Badania symulacyjne przeprowa-
dzone przez Trojanowicza i in. (2017) pokazaty, ze wynikiem akumulacji bakterii
heterotroficznych w zewngtrznych warstwach btony biologicznej byt wzrost bakterii
AOB i NOB w jej glebszych warstwach, w ktérych stezenia substratow zuzywa-
nych w komorkach bakterii AOB byly dalekie od optymalnych. To z kolei przekta-
da si¢ na niekorzystne ograniczenie ich aktywnosci i przyrostu biomasy.

Skuteczna eliminacja bakterii NOB jest podstawowym czynnikiem efektywne-
go prowadzenia procesu PN/A zwlaszcza w warunkach doptywu do bioreaktora
gtéwnego strumienia $ciekow. Z kolei wysoka wydajnos$¢ procesu deamonifikacji
jest uzalezniona od aktywnosci bakterii AOB i AnAOB (zwigzanej z ich szybkoscia
wzrostu) oraz ich ilo§cig w bioreaktorze (Trela i in., 2014; Malovanyy i in. 2015a, b;
Plaza i in., 2016; Miao i in., 2017; Laureni i in., 2019; Hoekstra i in., 2018; Yang
etal., 2017).
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Il. 3.2. Schemat przedstawiajacy podstawowe procesy w bioreaktorach czgsciowej nitrytacji/
anammox (PN/A), grup mikroorganizmow biorgcych w nich udzial oraz wybranych,
ekologicznych zaleznosci pomiedzy nimi

Czynniki determinujace strukture populacji mikroorganizmow
w blonie biologicznej

Rodzaj mikroorganizmoéw, ktory bedzie rozwijat si¢ w blonie biologicznej oraz
ich przestrzenna lokalizacja zalezy od proceséw: wbudowania komorek bakterii
w btong biologiczng lub ich przywierania na powierzchni nosnika (w fazie formowa-
nia si¢ btony biologicznej); przyrostu i obumierania biomasy oraz odrywania blony
biologicznej i jej usuwania poza system (Hermanowicz, 2003).

To, ktéra grupa mikroorganizméw dominuje w blonie biologicznej pod wzgle-
dem aktywnosci jest uzaleznione od szybkosci zuzycia substratow przez dang gru-
pe bakterii (r,). W warunkach konkurencji, frakcja mikroorganizmow, ktora osigga
najwyzsze szybkos$ci przemian danego substratu, o ktory toczy si¢ konkurencja, be-
dzie miala najwigksze szanse na zdominowanie danej niszy ekologicznej, rowniez
(ale niekoniecznie) pod wzgledem ilosci biomasy.

Kinetyka przemian substratow w komorkach bakterii (r,) jest funkcjg zarbwno
czynnikow uwarunkowanych genetycznie (ang. intrinsic parameters), opisywanych
takimi parametrami, jak: maksymalna wiasciwa szybkoSci wzrostu (n__ ), stata na-
sycenia dla substratow (K,), stata inhibicji (K)), jak i czynnikéw Srodowiskowych,
migdzy innymi: stgzenia substratow (S,) i inhibitorow (S)), temperatury ('), od-
czynu pH. Szybko$¢ usuwania substratow w bioreaktorze zalezy rowniez od steze-
nia biomasy (X) oraz wydajnosci przemian substratow w biomasg (Y)). Zalezno$ci
te przedstawia si¢ najczesciej z wykorzystaniem teorii wzrostu bakterii Monoda
(Michaelis-Menten) jako podstawy modelu opisujacego szybko$¢ przemian substra-
tow (3.34):
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Na kinetyke przemian substratow w przypadku btony biologicznej wplywa jej
podstawowa cecha, jaka jest heterogeniczno$¢ manifestujgca si¢ migdzy innymi
w gradientach stezen substratow w przekroju btony biologicznej. Wynikaja one
z ograniczen dyfuzyjnych transportu masy substratoéw w glab blony biologicznej
oraz ich zuzycia w procesach biochemicznych. Efektem tego jest rowniez zmienia-
jaca sie¢ w przestrzeni blony biologicznej i czasie kinetyka procesow przemian bio-
chemicznych w komoérkach bakterii (im nizsze stezenie substratow dla danej grupy
bakterii, tym nizsza ich szybko$¢ wzrostu oraz przemian substratéw w produkty).
Kazda grupa bakterii konkuruje o przestrzen w obregbie btony biologicznej, ktorej
grubo$¢ ograniczona jest czynnikami fizycznymi (migdzy innymi hydraulicznymi
sitami §cinajgcymi dziatajacymi na btong biologiczng) oraz czynnikami biotycznymi
(ilodcig biomasy, ograniczong dostgpnoscig bakterii do substratow oraz procesami
wzrostu 1 obumierania komoérek). Konkurencje wygrywaja te mikroorganizmy, ktore
w danych warunkach srodowiskowych z najwigksza szybkoscia i wydajnoscia prze-
twarzajg substraty w nowe komorki. To wszystko skutkuje obecno$cia roznorodnych
grup bakterii rozwijajacych sie obok siebie w btonie biologicznej i zmianami ich
koncentracji w réznych jej czesciach. Jest to mozliwe, poniewaz warunki wzrostu
okreslonych rodzajow bakterii, r6znigcych si¢ metabolizmem i szybkoscig wzro-
stu (1), w jednej czesci blony biologicznej sg bardziej zblizone do optymalnych
niz w innej (Hermanowicz, 2003). Wynikiem tego jest niezwykle ztozona struktura
btony biologicznej oraz skomplikowany uktad powigzan pomiedzy czynnikami bio-
tycznymi i abiotycznymi w jej obrebie.

3.3.2. Abiotyczne czynniki ekologiczne

Temperatura

Dhugookresowe badania przeprowadzone przez Sultana i in. (2014) oraz Malova-
nyy’ego i in. (2015) pokazatly, ze w wyniku obnizenia wartosci temperatury oraz
stezenia substratow w bioreaktorze PN/A przewage konkurencyjng w systemie uzy-
skaty bakterie NOB. Podobne obserwacje zostaty opisane rowniez przez inne grupy
badawcze (Cao et al., 2017; Han et al., 2016, Picullel et al., 2018). W niniejszym
podrozdziale wyjasniono przyczyny oraz sposoby ograniczenia wptywu tych nieko-
rzystnych zjawisk na proces deamonifikacji.

Wplyw temperatury na szybko$¢ wzrostu mikroorganizméw w systemach PN/A
moze by¢ zardwno bezposredni, jak i posredni. Wplyw bezposredni zwigzany jest
ze zmiang maksymalnej szybkosci wzrostu mikroorganizméw (p_ ). Temperatu-
ra wplywa rowniez na stezenia form substratoéw, w ktorych pobierane sg one do
wnetrza komorek bakterii (wolnego amoniaku i wolnego kwasu azotynowego, roz-
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dziat 3.1), a w wyniku tego rowniez na wlasciwg szybkos¢ wzrostu bakterii w biore-
aktorze (w,). Spadek temperatury ponizej optymalnej wartosci (wlasciwej dla okre-
slonej grupy bakterii) powoduje obnizenie maksymalnej szybkosci wzrostu (u_ ).
To z kolei jest zwigzane z szybko$cig usuwania substratow (r, rownanie 3.34).
Po pierwsze wptywa to na wydajnos$¢ procesu, a po drugie na strukture populacji
mikroorganizmow w btonie biologicznej. Jak wyjasniono wczesniej, grupa bakterii,
ktora osigga najwyzsza szybkos¢ wzrostu w okreslonych warunkach prowadzenia
procesu (7, pH, stezefi substratow — S i inhibitorow — S ) wygrywa konkurencje¢
o dang nisz¢ ekologiczng z innymi mikroorganizmami i rozpoczyna dominacje¢
w systemie. Wraz z nig w bioreaktorze zaczynaja przewazac¢ wlasciwe dla niej pro-
cesy przemian biochemicznych.

Jak zostalo juz wczesniej wyjasnione, w odniesieniu do prowadzenia proce-
su PN/A pozadana jest wysoka szybko$¢ wzrostu biomasy AOB i AnAOB oraz jed-
noczesna supresja bakterii NOB. Pojawia si¢ tutaj problem, poniewaz niska tempe-
ratura wplywa negatywnie w mniejszym stopniu na aktywnos$¢ bakterii NOB niz
AOB i AnAOB (il. 3.3). Jest to pochodna nizszej energii aktywacji (E) procesu
utleniania azotynéw do azotanow w komorkach bakterii NOB (tabela 3.3). Co wie-
cej, niska wartos¢ wspotczynnika wydajnosci przemian substratu dla NOB (Y ,,)
oraz wzglednie wysoka wartos¢ ich maksymalnej szybkosci wzrostu (. op) (ta-
bela 3.1 i 3.3) manifestuje si¢ w zdolnos$ci bakterii NOB do uzyskiwania wysokich
wartosci szybko$ci przemian azotu (r,), wyrazanych jako objgtosciowa lub wiasci-
wa szybko$¢ usuwania azotu (tabela 3.3 iil. 3.3). Oznacza to, ze nawet przy nizszej
o rzad lub dwa rzgdy ilosci aktywnych komorek bakterii NOB w poréwnaniu odpo-
wiednio do ilosci komorek AOB i AnAOB, przy jednoczesnym braku innych czyn-
nikéw ograniczajacych, bakterie NOB bedg generowaly poréwnywalne strumienie
masy azotu w uktadzie jak pozostate rodzaje biomasy autotroficznej. Konsekwencja
tego bedzie ich zdolnos¢ do efektywnej konkurencji z bakteriami AnAOB o azotyny
(NO;). Wnioski z tej teoretycznej analizy sa spojne z wynikami pochodzacymi z
badan dotyczacych aktywnosci bakterii oraz struktury populacji mikroorganizmow
btony biologicznej w pilotowym bioreaktorze typu MBBR (ang. moving bed biofilm
bioreactor), ktére zaprezentowat Persson i in. (2016). Z uzyciem analizy qPCR oraz
testow aktywnosci biomasy wykazano, ze pomimo roéznic we wzglednej ilo§¢ bak-
terii NOB 1 AnAOB w btonie biologicznej: odpowiednio 0,15%—-0,25% 1 50-57%
(ilo$¢ biomasy NOB byta o dwa rzedy wielkosci mniejsza niz AnAOB), szybko§¢
przemian azotu w komorkach bakterii NOB byla na tym samym poziomie w po-
réownaniu do bakterii AnAOB w warunkach wysokich st¢zen azotu amonowego do-
plywajacego do bioreaktora — doptyw cieczy osadowych (okoto 0,6 i 0,7 gN/m?d,
odpowiednio dla NOB i AnAOB). Natomiast w warunkach niskiego st¢zenia azotu
amonowego w doptywie (warunki gtdéwnego strumienia §ciekoOw) nawet przewyz-
szyta szybko$¢ usuwania azotu przez bakterie AnAOB (okoto 1,21 0,2 gN/m?d, od-
powiednio dla NOB i AnAOB).



60

Tabela 3.3.

Warto$ci energii aktywacji (£, ), obliczonych wspotczynnikéw temperaturowych (0),
wspotczynnikow wydajnosci przemian substratow (Y;), wlasciwej maksymalnej szybkosci
wzrostu (1, ), czasu podwojenia (t) i wlasciwej szybkosci usuwania azotu () w idealnych
warunkach wzrostu bakterii (brak ograniczajacego wptywu substratow lub/i inhibitoréw)

tp | S | pmacsenia | Be | O N | B R G
bakterii T-T,[C] | [kJ/mol]| [K'] [ [d'] | [d] |[gChZT,/gN] | [gN/gChZT,-d]
1 |AOB 5-35! 62,8! 0,087 |0,80°| 0,9 0,200° 4,0
2 |NOB 5-35! 27,76' | 0,038 | 0,60°| 1,2 0,041°¢ 14,6
3 |AnAOB 5-25° 50? 0,073 |0,05°| 13,9 0,150¢ 0,3
5-253 613 0,089
10-20* 1244 0,179
10-20° 140° 0,203
10-157 436,87 | 0,645
15-407 50,57 | 0,067
12-24,58 968 0,136

'Wong-Chong i Loehr (1975); 2Sultana (2014); *Sultana (2014); “Lotti i in. (2015); Tomaszewski i in. (2017),
*Trojanowicz i in. (2017), "Sobotka i in. (2016), *Hoekstra i in.(2018).

Na ilustracji 3.3A i B pokazano teoretycznie przewidywany spadek wlasciwej
szybkosci wzrostu (u) oraz objgtosciowej szybkosci usuwania azotu (r,) dla bak-
terii anammox, w stosunku do wartosci tych parametréw obliczonych dla tempe-
ratury (7') roéwnej 20°C. Krzywe wykreslono, uzywajac wartosci wspotczynnikow
temperaturowych, ktore zostaty obliczone dla AnAOB (tabela 3.3) zgodnie z teorig
Arrheniusa (réwnanie 3.35):

E

RT T, (3.39)
gdzie:
0 — wspotczynnik temperaturowy [1/K],
E, — energia aktywacji [J/mol],
R — uniwersalna stata gazowa [J/mol-K],
T,T, — gornaidolna warto$¢ zakresu temperatur (7), w ktérym analizowano

kinetyke reakcji [K].

Co moze by¢ zrodtem roéznic we wplywie temperatury na aktywnos¢ biomasy
AnAOB, ktoéry analizowano w oparciu o wyniki przedstawione przez Sultana i in.
(2014) oraz innych autorow (Lotti i in., 2015; Tomaszewski i in., 2017)? Odpo-
wiedz prawdopodobnie zwigzana jest z warunkami hodowli bakterii anammox
w uktadach, z ktérych pochodzity proby biomasy wykorzystane do badan. Biomasa
uzyta do oznaczenia wartosci energii aktywacji (£, = 50 1 61 kJ/mol, odpowiednio
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dla przypadku ,,a” 1,b”) przez Sultana i in. (2014) pochodzita z pilotowego biore-
aktora MBBR, w ktorym rozwijata si¢ w warunkach doptywu cieczy osadowych
(wysokie stezenie azotu amonowego) oraz w temperaturze 16°C (przypadek ,,a” —
il. 3.3A) oraz 13°C (przypadek ,,b” —il. 3.3A). Natomiast warto$¢ £ przedstawio-
na przez Lottiego i in. (2015), wynoszaca okolo 124 kJ/mol, zostata wyznaczona
z wykorzystaniem prob biomasy pobranych z systemu PN/A do oczyszczania cie-
czy osadowych w pelnej skali technicznej, eksploatowanego w zakresie temperatur
od 30 do 35°C. Podobnie Tomaszewski i in. (2017) oznaczyt wysokie warto$ci ener-
gii aktywacji dla bakterii AnAOB (okoto 140 kJ/mol) z uzyciem prob biomasy pobie-
ranych z bioreaktora w skali laboratoryjnej, w ktorym prowadzono proces anammox
w temperaturze okolo 32°C. Roéznice w uzyskiwanych warto$ciach energii akty-
wacji moga wskazywac na zdolnos¢ aklimatyzacji lub adaptacji bakterii anammox
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Il. 3.3. Zréznicowany wplyw temperatury na aktywno$¢ wybranych grup biomasy w idealnych
warunkach wzrostu (brak ograniczen ze strony substratow i inhibitorow, zatozono
warto$¢ stezenia biomasy (X,) na poziomie 1 g/m?)
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do niskich temperatur, poniewaz wartosci £ oznaczone z uzyciem biomasy AnAOB
hodowanej w niskich temperaturach byly nizsze od tych, ktére wyznaczono z uzy-
ciem biomasy przyrastajacej w wyzszych, zblizonych do optymalnych warunkow
temperaturowych. Do podobnych wnioskow doszli rowniez Hu i in. (2013), Glibert
iin. (2014, 2015) oraz Lotti i in. (2015). Bytaby to bardzo pozadana cecha bakterii
AnAOB w odniesieniu do celu, jakim jest zastosowanie procesu PN/A do usuwania
azotu z gléwnego strumienia $ciekdéw, czyli w warunkach niskich temperatur oraz
niskich stezen substratow.

W trakcie badan prowadzonych w skali pilotowej, ktorych celem byta analiza
wpltywu temperatury na jednostopniowy proces PN/A, w przeplywowym bioreak-
torze MBBR z pelnym wymieszaniem i cigglym napowietrzaniem do deamonifi-
kacji cieczy osadowych (stezenie N-NH, w doptywie w zakresie 735-999 mgN/I),
Sultana i in. (2014), uzyskali stala efektywno$¢ usuwania azotu (od 71,9 £ 8,5
do 81,5 £ 0,0%) i jednoczesnie spadek wydajnos$ci usuwania azotu (z 540 do
180 gN/ m*d) przy stopniowym obnizaniu temperatury z 25°C do 16°C. Byto to po-
wigzane ze zmniejszeniem obserwowanej wydajnos$ci utleniania azotu przez AOB
z okoto 354 do 128 gN/m’d. W tym samym okresie maksymalna aktywnos$¢ bakterii
AnAOB zmalata o okoto 40% (z 600 do 360 gN/m*d). Waznym i zastugujacym
na podkreslenie faktem jest to, ze potencjal w zakresie usuwania azotu przez AOB,
zmierzony testami aktywnosci, poczatkowo wyzszy niz biomasy NOB, zréwnat si¢
z nim w temperaturze 16°C. Dalsza redukcja temperatury do 13°C, a nastgpnie
do 10°C spowodowata spadek efektywnosci procesu odpowiednio do 52,7% oraz
15,9%. Wydajnos¢ deamonifikacji zmalata przy tym z okoto 100 do 40 gN/m?d.
Bylo to powigzane ze spadkiem efektywnosci utleniania azotu amonowego z okoto
86% w 16°C do 64% 1 16% odpowiednio w temperaturze 13°C i 10°C (obserwo-
wana wydajnos$¢ utleniania azotu amonowego przez AOB zmalata o okoto 72%,
z okoto 128 gN/m*d do 36 gN/m’d). Jednocze$nie oznaczana w tym samym czasie,
w laboratoryjnych testach porcjowych (prowadzonych w 7' = 25°C), maksymalna
aktywnos¢ AOB byla wcigz wysoka i obnizylta si¢ jedynie o okoto 35% w porow-
naniu z warto$ciami obserwowanymi, kiedy bioreaktor pracowat w temperatu-
rze 25°C. Mozna z tego wyciagnac¢ wniosek, ze spadek efektywnos$ci usuwania azotu
amonowego byt wynikiem obnizenia temperatury, a nie spadku ilo$ci biomasy AOB
(na skutek obumierania w niekorzystnych warunkach §rodowiska), tym bardziej ze
pozostate czynniki w bioreaktorze nie ograniczaty ich wzrostu (warunki doptywu
cieczy osadowych i wynikajace stad wysokie stezenie azotu amonowego i wolne-
go amoniaku w bioreaktorze oraz utrzymywane na wysokim poziomie st¢zenie tle-
nu rozpuszczonego). Oznaczana w tych samych badaniach, w testach porcjowych,
maksymalna aktywno$¢ bakterii AnAOB byta stabilna az do 13°C (400 gN/m?d)
i zaczeta male¢ dopiero od momentu ustalenia temperatury w bioreaktorze na pozio-
mie 10°C. Prawdopodobnie byl to efekt endogennej respiracji biomasy anammox,
bedacej skutkiem niedoboru azotynow dostarczanych w znaczaco mniejszej ilosci
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przez AOB w niskich temperaturach. Jednoczesnie na aktywno$¢ biomasy anammox
musial wptywac negatywnie rowniez spadek temperatury, jak wczesniej opisano
(aktywnos¢ zmierzona w testach laboratoryjnych w temperaturze 15 i 10°C zostala
zredukowana o okoto 50%). Jednak aktywno$¢ bakterii AnAOB byta wciaz obser-
wowana nawet w temperaturze 5°C (50 gN/m*d). Co jest rowniez wazne, w tem-
peraturze 10°C biomasa NOB wcigz wystepowata 1 byta aktywna w blonie biolo-
gicznej. Zmierzona maksymalna aktywnos$¢ NOB, kiedy temperature bioreaktora
utrzymywano na poziomie 10°C, wzrosta nawet o 77% w stosunku do pomiarow
wykonywanych dla biomasy pobieranej z bioreaktora pracujgcego w temperatu-
rze 16°C. Mogto to by¢ skutkiem nizszego stezenia wolnego amoniaku po redukcji
temperatury w bioreaktorze, ktory jest czynnikiem hamujgcym wzrost NOB.
Opisane wyniki wskazuja, ze ,,waskim gardlem” procesu w systemie autotroficz-
nej deamonifikacji jest produkcja azotynéw przez AOB. Podobny wniosek przedsta-
wit Lotti 1 in. (2015) oraz Laureni i in. (2019). Z drugiej strony, Gilbert i in. (2015)
zaproponowali inne wyjasnienie wptywu niskich temperatur na autotroficzng bioce-
noze systemow PN/A. Zauwazono mocng supresje biomasy NOB w temperaturze
okoto 10°C, co wyjasnili jako efekt przekroczenia najnizszej temperatury NOB, przy
ktorej ich wzrost jest mozliwy. Jednoczesnie rejestrowano wysokie wartosci pred-
ko$ci usuwania azotu amonowego przez bakterie AOB, co skutkowalo akumulacja
(wzrostem stgzenia) azotynéw w bioreaktorze PN/A. Obliczone przez tych samych
autorow wartosci wspotczynnikow temperaturowych sugerowaly mocniejszy, nega-
tywny wplyw niskich temperatur na bakterie NOB niz AOB. Obserwacje Gilbert
iin. (2014), dotyczace wptywu niskich temperatur na biomas¢ anammox byty zbli-
zone do przedstawionych przez Sultana i in. (2014). Stwierdzono brak negatywne-
go oddziatywania temperatury na bakterie AnAOB przy jej zmniejszaniu do 13°C.
Jednoczesnie zaobserwowano mocng redukcje aktywnosci bakterii AnAOB (o okoto
70%) po obnizeniu temperatury z 13 do 10°C. Skuteczne dzialanie systemu PN/A
udato si¢ utrzymywac w temperaturze 15°C, a nawet 12°C (pomimo spadku wydaj-
no$ci) w badaniach prowadzonych przez Sobotka i in. (2016). Jednakze po dalszej
redukcji temperatury do okoto 11°C zaobserwowano redukcj¢ aktywnosci AnAOB,
co znalazto odzwierciedlenie w akumulacji azotu azotynowego (N-NO,) w bio-
reaktorze. W tych samych badaniach aktywno$¢ AOB nie zmalata, w warunkach
niskich temperatur, ponizej aktywnosci biomasy AnAOB i NOB, jak w przypadku
opisanym przez Sultana i in. (2014). Wystepowanie lub brak akumulacji azotynow
zalezy rowniez od wzglednej ilosci biomasy AOB, NOB i AnAOB w reaktorze.
Maja na to takze wptyw rozwigzania technologiczno-konstrukcyjne systemu PN/A
oraz ustalone wartos$ci parametrow technologicznych. Hoekstra i in. (2018) zreje-
strowali mocny spadek usuwania azotu w jednostopniowym bioreaktorze opartym
na granulowanym osadzie czynnym do deamonifikacji gtéwnego strumienia $cie-
koéw, po redukeji temperatury z 22 do 20°C. Wydajno$¢ usuwania azotu nastgpnie
ustabilizowata si¢ w zakresie temperatur od 20 do 14°C, by stopniowo male¢ przy
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dalszej redukcji temperatury w bioreaktorze do 11°C. Wplyw temperatury na ak-
tywno$¢ bakterii anammox w zaleznosci od formy wzrostu biomasy przedstawili
Gilbert i in. (2015). Wykazano, ze negatywny wplyw niskich temperatur (12—13°C)
na aktywnos$¢ bakterii AnAOB rozwijajacych si¢ w blonie biologicznej (grubosc¢
2 mm) oraz w granulowanym osadzie czynnym ($rednica okoto 2 mm) byt mniejszy
niz w przypadku biomasy rozwijajacej si¢ w formie osadu czynnego. Graniczna tem-
peratura, ponizej ktorej nastepowata akumulacja azotynow, wynosita odpowiednio
13°C w przypadku blony biologicznej i granulowanego osadu czynnego oraz 16°C
w przypadku osadu czynnego. Ponadto stwierdzono, ze spadek aktywnosci biomasy
rozwijajacej si¢ w btonie biologicznej o wigkszej grubosci (10 mm) byt mniejszy niz
w przypadku btony biologicznej o grubosci 2 mm. Wynikiem tego byto utrzymanie
wysokiej efektywnosci usuwania azotu w bioreaktorze MBBR na poziomie 75%,
az do temperatury 10°C.
Podsumowujac, spadek temperatury zwykle redukuje aktywno$¢ bakterii AOB
1 AnAOB w wigkszym stopniu niz bakterii NOB. Skutkuje to obnizeniem wydaj-
nosci procesu PN/A. W takich warunkach na proces autotroficznej deamonifikacji
moga negatywnie wplywac nastepujace czynniki:
— obnizenie wydajnosci produkcji azotyndw przez bakterie AOB (obnizenie
szybkosci utleniania azotu amonowego),
— konkurencja pomiedzy biomasg AnAOB i NOB o azotyny (zuzycie azotynow
przez biomas¢ NOB w procesie nitryfikacji zamiast przez biomas¢ AnAOB
W procesie anammox),
— zmniejszenie ilosci substratéw dostepnych dla bakterii AnAOB i mozliwa re-
dukcja wzglednej liczby komorek AnAOB w bioreaktorze na skutek ich ob-
umierania (endogennej respiracji).

Stezenie azotu amonowego (N-NH) i azotu azotynowego (N-NO;) —
glownych substratéw procesu anammox

Przedstawiona wczesniej dyskusja wynikow badan dotyczacych wptywu tempe-

ratury na aktywnos$¢ autotroficznej biomasy w systemie PN/A wymaga uzupeienia,
ze wzgledu na to, ze w uktadzie deamonifikacji wzrost mikroorganizmow jest ogra-
niczany rowniez innymi czynnikami.

Technologia autotroficznej deamonifikacji moze zosta¢ zastosowana do dwoch,

réznych celow:

a) oczyszczania strumieni $ciekéw o wysokim stezeniu azotu amonowego
(rzgdu kilkaset, a nawet kilku tysigcy miligraméw azotu amonowego w li-
trze), takich jak ciecze osadowe, rozumiane jako strumien $ciekow powsta-
jacy podczas odwadniania ustabilizowanych osadow $cickowych (gldwnie
w procesach beztlenowych) w komunalnych oczyszczalniach §ciekow,

b) oczyszczania strumieni §ciekow o niskim stezeniu azotu amonowego (rze-
du kilkudziesigciu miligramow azotu amonowego w litrze), na przyktad gtow-
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nego strumienia $ciekow, czyli Sciekow miejskich doptywajacych do oczysz-
czalni z sieci kanalizacyjne;j.
Wplywa to mocno na warunki fizyczne i chemiczne, jakie beda panowaty
w uktadzie PN/A. Wérdd nich nalezy wymieni¢: temperature (7), odezyn pH, zasa-
dowos¢ (ALK), stezenie azotu amonowego i azotynowego oraz ich wolnych form
(wolnego amoniaku i wolnego kwasu azotawego). Rownie istotnym substratem pro-
cesu utleniania azotu amonowego jest rozpuszczony w wodzie tlen (DO), ktérego
nie wymieniono wczesniej z uwagi na mozliwos$¢ jego kontrolowanego doprowa-
dzania do uktadu PN/A w wymaganej iloéci oraz utrzymywania jego stezenia w re-
aktorze na ustalonym poziomie.

Warunki autotroficznej deamonifikacji cieczy osadowych

Celem usuwania azotu ze strumienia $ciekow powstajacego podczas odwadniania
ustabilizowanych beztlenowo osadow Sciekowych jest zmniejszenie obcigzenia ta-
dunkiem azotu konwencjonalnych bioreaktorow do oczyszczania gtéwnego strumie-
nia $ciekdéw. Przyktadowe wartosci wskaznikow jakosci $ciekow dla cieczy osado-
wych przedstawiono w tabeli 3.4.

Tabela 3.4
Przyktadowe warto$ci wskaznikow jakosci Sciekow dla cieczy osadowych
Wskaznik jakoséci | Szatkowska | Malovanyy | Zhangiin. | Zhangiin. | Gutiin. |Trojanowicz
Sciekow 1in. (2007) |iin. (2015b)| (2016) (2016)* (2006) (2016)

N-NH, [mgN/1] 568 + 63 884 1068 = 138 | 1781+ 188 | 717+ 96 | 629,8 = 109
ChZT [mgO,/1] 210 +28 404 369+ 63 4242+ 1048369+ 136| 792 +284
pH [-] 7,8+0,2 7,34 82+0,2 8,1+02 | 7,8+0,1 | 8,1+0,2
Zawiesiny ogdlne 83 +28 b.d.** 49+ 12 283 +217 b.d. 283 £ 157
[mg s.m./1]
Zasadowos$¢ 54+9 71 77+ 15 125+22 86 =40 b.d.
[mmolHCO3 /1]
ALK/N-NH, 1,3 1,1 1,0 1,0 1,7 b.d.
[mol/mol]
ChZT/N-NH, 0,4 0,5 0,3 24 0,51 1,3
[m/m]

* strumien $ciekow pochodzacy z odwadniania osadow $ciekowych po procesie termicznej hydrolizy oraz
fermentacji (ang. thermal hydrolysis process, THP).

** _b.d.” —brak danych.

Z reguty zapewnienie stopnia redukcji azotu amonowego w tym procesie na po-
ziomie 70—80% jest wystarczajace, aby osiagnag¢ zaktadany cel. Dlatego stezenia
azotu amonowego (N-NH,) w oczyszczonych ,,cieczach osadowych” pozostajg na
wysokim poziomie, rzgdu setek miligramdéw azotu amonowego w litrze (Lackner
iin., 2014; Gut i in., 2006; Szatkowska i in., 2007; Cema et al., 2009) (tabela 3.5).
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Przy takim stezeniu azotu amonowego, z uwzglednieniem temperatury i odczy-
nu pH, warto$¢ stgzenia wolnego amoniaku (N-NH,) waha si¢ od kilku do kilku-
dziesigciu miligraméw azotu w litrze (il. 3.4). Bedzie to miato wptyw na szybkos¢
wzrostu 1 kinetyke przemian azotu w ukladzie. Porownanie spodziewanych war-
tosci stezenia NH, w bioreaktorach PN/A z warto$ciami statych inhibicji (K, y,) dla
bakterii AOB, AnAOB (20 mgN-NH,/1, Trojanowicz i in., 2019) i NOB (0,1 mgN-
-NH//l, Trojanowicz i in., 2019) oraz stalych nasycenia (Kyy,) dla bakterii AOB
1 AnAOB (odpowiednio: od okoto 0,002 do 0,02 oraz okoto 0,000272 mgN-NH./I,
Trojanowicz i in. 2019, 2021) prowadzi do wniosku, iz w warunkach panujacych
w systemach oczyszczania cieczy osadowych nastgpi mocne hamowanie wzrostu
bakterii NOB wolnym amoniakiem (NH,) oraz jednoczesnie zniesienie ograniczeh
ze strony tego podstawowego substratu dla bakterii AOB i AnAOB. Inaczej méwiac,
w tego rodzaju systemach bedg istnialy warunki sprzyjajace czgsciowej nitrytacji
i anammox jako wynik wysokiego stezenia wolnego amoniaku, z jednej strony ogra-
niczajacego niepozadany przyrost i aktywno$¢ biomasy NOB, z drugiej zapewnia-
jacego uzyskiwanie wysokiej szybkos$ci przemian substratow przez AOB i AnAOB.

Jednak, w pewnych przypadkach, mozliwa jest inhibicja biomasy AOB
i AnAOB zarébwno wolnym amoniakiem (NH,), jak i wolnym kwasem azota-
wym (HNO,). Moze pojawi¢ si¢ ona wowczas, gdy w bioreaktorze st¢zenie cat-
kowitego azotu amonowego (N-NH,) pozostawaloby na wysokim poziomie, rzgdu
kilkuset miligraméw azotu w litrze lub wiecej, przy jednoczesnie podwyzszonej
warto$ci temperatury (rzedu 25-35°C) i odczynu pH (rzedu 8-9). Stezenie wolnego
amoniaku w takich warunkach moze przekroczy¢ warto$ci statych inhibicji rowniez
dla AOB 1 NOB. Sytuacja taka moze wydarzy¢ si¢ w trakcie rozruchu systemu PN/A
(zar6wno dwu- jak i jednostopniowego) oraz przy uderzeniowych tadunkach N-NH,
w doplywie. Stad pozadanym elementem w uktadzie PN/A beda zbiorniki buforo-
we wyrownujace wartosci stezenia azotu amonowego w $ciekach doptywajacych
do bioreaktora. Konieczne begdzie rowniez monitorowane, stopniowe zwigkszanie
obcigzenia bioreaktora tadunkiem azotu amonowego w trakcie jego rozruchu, do-
stosowane do wzrastajacej aktywnosci biomasy AOB i AnAOB (zwigzanej z przy-
rostem jej ilo§ci w systemie) w celu uniknigcia akumulacji azotu amonowego i, co
za tym idzie, wzrostu stezenia wolnego amoniaku powyzej progu inhibicji.

Drugi niekorzystny przypadek wiaze si¢ z zatruciem bioreaktora wskutek na-
gromadzenia wolnego kwasu azotawego HNO,. Sytuacja taka bytaby mozliwa
w przypadku wysokiej wydajno$ci utleniania azotu amonowego przez bakterie AOB
1 jednocze$nie niskiej aktywnosci bakterii anammox (AnAOB). Akumulacji HNO,
sprzyja rowniez spadek odczynu pH $ciekow w bioreaktorze (il. 3.5). W zakresie
temperatur 20-35°C obnizenie pH ponizej wartosci okolo 6 moze doprowadzi¢
do hamowania wzrostu bakterii anammox juz przy st¢zeniach calkowitego azotu
azotynowego (N-NO,) w bioreaktorze, rzgdu kilku miligramow azotu w litrze. War-
tos¢ statej inhibicji wolnym kwasem azotawym dla bakterii AnAOB (K no,) Wy-
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nosi okoto 0,05 mgN/l. Wigksza tolerancja wzgledem tego czynnika charakteryzuje
bakterie AOB 1 NOB (K| yo,, 0odpowiednio: AOB = 1,64 mgN/l oraz 0,2 mgN/I).
Roéznice warto$ci statych inhibicji dla AOB i AnAOB mogg doprowadzi¢ do nega-
tywnego sprzgzenia zwrotnego wzgledem aktywnosci i wzrostu bakterii anammox
(AnAOB), wynikajacego ze zwickszajacego si¢ stezenia wolnego kwasu azotawe-
go wraz ze spadkiem aktywnos$ci bakterii AnAOB 1 jednocze$nie utrzymania wy-
sokiej wydajnosci procesu nitrytacji przez AOB (aktywno$¢ biomasy NOB bedzie
w tych samych warunkach z duzym prawdopodobienstwem hamowana wolnym
amoniakiem i dlatego nie bedzie wplywata na obnizanie stgzenia azotynéw w bio-

Wartosci stezenia wolnego amoniaku (NH;) w funkcji pH i T

5 10 15 20 25 30 35 40 45
T[°C]

Stezenie catkowitego azotu amonowego (N-NH,) [mgN/I]

0,1 1,0 10 100 1000

Stezenie wolnego amoniaku (N-NH;) [mgN/I]

> 0,08 >0,80 >8,00 >80,0 >800

<0,07 <0,70 <7,00 <70,0 <700

<0,05 <0,50 <500 <500 <500

<0,03 <0,30 <3,00 <30,0 <300

< 0,01 <0,0 <1,00 <10,0 <100

HECEN

Il 3.4. Stezenie wolnego amoniaku w roztworach wodnych w funkcji pH, 7 oraz st¢zenia
catkowitego azotu amonowego
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Wartosci stezenia wolnego kwasu azotawego (HNO,) w funkcji pHi T

T[°C]

Stezenie catkowitego azotu azotynowego (N-NO,) [mgN/I]
0,1 1,0 10 100 1000

Stezenie wolnego kwasu azotawego (N-HNO,) [mgN/I]
> 0,025 > 0,25 >250 >250 > 250
< 0,021 <0,21 <210 <210 <210
<0,016 <0,16 <1,60 <16,0 <160
< 0,011 <0,11 <1,10 <11,0 <110
< 0,006 <0,06 <0,60 <6,00 <60

< 0,001 <0,01 <0,10 <1,00 <10

[ [

Il. 3.5. Stgzenie wolnego kwasu azotawego (HNO,) w roztworach wodnych w funkcji pH, T
oraz st¢zenia calkowitego azotu azotynowego

reaktorze). Z tego powodu w systemie PN/A do deamonifikacji cieczy osadowych
monitorowaé nalezy rowniez warto$¢ stezenia azotu azotynowego, odczynu pH, wy-
posazy¢ go w rozwigzania techniczne umozliwiajace korekte pH oraz dostosowaé
obcigzenie tadunkiem azotu do aktualnej aktywnos$ci biomasy anammox (monitoro-
wanej na przyktad testami wlasciwej aktywnos$ci anammox, ang. specific anammox
activity, SAA).

Podsumowujac, w przypadku usuwania azotu ze strumieni sciekéw o wysokich
stezeniach azotu amonowego bardziej prawdopodobne jest wystapienie sytuacji
ograniczenia wzrostu pozadanych grup mikroorganizmow (AOB, AnAOB) na sku-
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tek inhibicji nadmiarem substratow niz ich niskim stezeniem w systemie. Jedno-
czesnie w tego typu uktadach PN/A wystepuja korzystne warunki do supresji aktyw-
nosci biomasy NOB, co jest korzystne i pozadane.

W tabeli 3.5 przedstawiono obserwowane efektywnosci i wydajnosci procesu
autotroficznej deamonifikacji Sciekéw wraz ze wskazaniem typu bioreaktora, w kto-
rym proces PN/A byt prowadzony oraz wybranych parametréw technologicznych
jego pracy. Wynika z niej, ze wysoka efektywno$¢ (64—88%) 1 wydajnos¢ (0,36—
—1,7 kgN/m?d) systemow PN/A do oczyszczania cieczy osadowych utrzymywana
byta przy wartosciach odczynu pH mieszczacych si¢ w zakresie od 7,2 do 7.8, tem-
peraturze (7') w bioreaktorze z zakresu od okoto 22 do 30°C oraz przy st¢zeniu azotu
amonowego (N-NH,) w odptywie z reaktora rzgdu od okoto 120 do 240 mgN/I.
Odnoszac je do obliczonych wartosci wolnego amoniaku w tych bioreaktorach (po-
danych w tabeli 3.5), jak rowniez do zaleznosci przedstawionych na il. 3.4, mozna
zauwazyc¢, iz stezenie wolnego amoniaku znajdowato si¢ w obszarze, w ktorym war-
tosci statej inhibicji wzgledem tego zwigzku chemicznego dla AOB i AnAOB nie
byly przekraczane, a jednoczesnie byly wystarczajaco wysokie, aby zatrzymywac
aktywno$¢ NOB. Jest to zgodne z przedstawiong wcze$niej analizg.

Tabela 3.5

Przyktady st¢zenia azotu amonowego w bioreaktorach deamonifikacji, usuwajacych ciecze osadowe
oraz odpowiadajace im, obliczone st¢zenia wolnego amoniaku w zarejestrowanych warunkach
odczynu pH i temperatury (7")

L Szatk((;\(l)vgl;;i iin. Vlae(r;l(i)r(l)cgl; iin. Yang (2016) Mal(g?ﬁ};})’ iin.
pH [-] 7,83 +£0,23 7,2-1,1 7,5+0,2 7,34
T[°C] 25+2.4 258 +0,4 22+0,8 25
N-NH, . [gN/m?] 170 240 240 123
N-NH, [gN/m’] 6,3 7,12 34 1,5

Badania Trojanowicza i Plazy (2021), majace na celu okreslenie odpowiednich
warto$ci wybranych parametréw procesu deamonifikacji cieczy osadowych w jed-
nostopniowym systemie PN/A, potwierdzajg rowniez stawiane tezy i sa zgodne
z wynikami badan empirycznych zaprezentowanych w tabeli 3.5. Okreslone w wy-
niku tych badan najlepsze wartosci pH w temperaturze 22,5°C i 29,2°C i przy steze-
niu N-NH, w bioreaktorze na poziomie okoto 322,5 mgN/l oraz 161,5 mgN/I wyno-
sity odpowiednio 7,5 oraz 7,8, co odpowiada stezeniu wolnego amoniaku (N-NH,)
W systemie na poziomie, odpowiednio okoto 4,8 mgN/l oraz 7,4 mgN/l (obydwie
warto$ci znajduja si¢ ponizej poziomu statej inhibicji wolnym amoniakiem dla AOB
1 AnAOB oraz sg o rzad wielko$ci wyzsze od stalej inhibicji dla NOB).
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Stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorach PN/A do deamonifikacji cieczy
osadowych

Stezenie tlenu rozpuszczonego oraz sposob prowadzenia procesu napowietrzania
w systemach do jednostopniowej czgsciowej nitrytacji/anammox sg wskazywane
przez wielu autorow jako jeden z najwazniejszych czynnikow efektywnego pro-
cesu czeSciowej nitrytacji/anammox. Do parametrow podawanych czesto w pu-
blikacjach zespotow badawczych, zajmujacych sie niezaleznie procesem PN/A,
naleza: stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze (DO), czas fazy napowie-
trzania (AER,) oraz braku napowietrzania (AER ), w przypadku stosowania
przerywanego napowietrzania bioreaktora. Zhou i in. (2014) uzyskal najwyzsza
efektywno$¢ usuwania calkowitego azotu nieorganicznego na poziomie okolo
91,3% w temperaturze 35°C, przy stezeniu tlenu rozpuszczonego okoto 3,0 gO_/m’.
Stopien redukcji azotu nieorganicznego utrzymywano na poziomie okoto 88,7%,
rowniez w temperaturze 19,2°C po obnizeniu obcigzenia reaktora tadunkiem azo-
tu z 0,6 do 0,35 gN/m’d, z rbwnoczesnym zmniejszeniem stezenia tlenu do okoto
2,6 gO,/m’. W badaniach, ktore prowadzit Cema i in. (2011) najwyzszg objetoscio-
wa wydajnos¢ usuwania azotu, w bioreaktorze MBBR, utrzymywano przy DO na
poziomie 3.0 g0,/m’i 2,5 gO,/m’, odpowiednio w testach porcjowych oraz podczas
badan w skali pilotowej (obciazenie bioreaktora tadunkiem zanieczyszczen wynosi-
to 1,9 gN/m?d). W warunkach niskich temperatur, w zakresie od 16 do 19°C, proces
PN/A przebiegal z najwyzsza wydajnoscig i efektywnoscig przy st¢zeniu tlenu roz-
puszczonego ustalonego w zakresie 1,2-1,5 gO /m* (Sultana i in., 2014). Zastoso-
wanie strategii przerywanego napowietrzania, w badaniach prowadzonych w skali
laboratoryjnej przez Zubrowska-Sudot i in. (2011), skutkowato wysoka wydajno-
$cig procesu deamonifikacji, na poziomie okoto 3,4 gN/m?d. Stezenie tlenu roz-
puszczonego w fazie napowietrzania, wynoszacej 20 minut, utrzymywano na wyso-
kim poziomie okoto 4 gO,/m’. Wysokie stezenie tlenu rozpuszczonego, w zakresie
34 gO,/m’, utrzymywano réwniez w bioreaktorze MBBR podczas prowadzenia
procesu autotroficznej deamonifikacji w peinej skali technicznej (Gustavsson 1 in.,
2010). Podobnie jak we wczesniej podanych przypadkach, Rosenvikel-Cornelius
(2005) zarejestrowali okoto 80% efektywnos$¢ usuwania azotu podczas prowadzenia
procesu PN/A w pelnej skali technicznej w bioreaktorze MBBR w warunkach ste-
zenia tlenu dochodzacego do 4 gO_/m’. Wysoka efektywnos¢ ,,hybrydowego biore-
aktora kolumnowego, mieszanego powietrzem” (ang. air-lift shaft reactor) zostata
osiagnigta, utrzymujac stezenie tlenu w zakresie 0,9-1,2 gO,/m* (Hosseinpour i in.,
2019). Z kolei Zhang i in. (2016) z sukcesem poprawit wydajnos¢ i efektywnosc¢
procesu deamonifikacji ,,cieczy osadowych” pochodzacych z osadow sciekowych
poddanych procesowi hydrolizy termicznej oraz fermentacji metanowej, poprzez
zwigkszenie DO z poziomu okoto 0,38 gO,/m’ do 1,0 gO,/m’ oraz czas fazy na-
powietrzania sekwencyjnego bioreaktora porcjowego (SBR, ang. sequencing batch
reactor). Z reguly w przypadku procesu PN/A prowadzonego w reaktorach typu
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SBR opartych na wzrosécie biomasy w formie granulowanego i konwencjonalnego
osadu czynnego (odpowiednio biomasa anammox i pozostale grupy auto- i hetero-
troficznych mikroorganizméw), stgzenie tlenu rozpuszczonego utrzymuje si¢ na
poziomie nizszym o rzad wielkosci (Gustavsson et al. 2010; Lackner et al. 2014).
Na podstawie doswiadczen z prowadzenia procesow autotroficznej deamonifikacji,
zebranych przez Lackner i in. (2014) wynika, ze w bioreaktorach SBR (techno-
logia DEMON) warto$¢ DO byla utrzymywana na $rednich poziomach z zakresu
0,2-0,3 gO,/m’ oraz ponizej 0,05 gO /m’ przy ciggtym napowietrzaniu bioreakto-
ra. Z kolei w uktadach SBR, w ktorych zastosowano strategi¢ przerywanego na-
powietrzania, st¢zenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze ustalano na wyzszym
poziomie okoto 0,8-1,0 gO,/m’. Lackner i in. (2014) wskazywata rowniez na awarie
systemu napowietrzania oraz uktadu sterowania i automatyki tego procesu jako na
jeden z gtéwnych powodoéw zaburzenia prawidtowego przebiegu autotroficzne;j de-
amonifikacji. Strategia przerywanego napowietrzania byta wskazana przy tym jako
przynoszaca najlepsze rezultaty w zakresie osiaggéw procesu PN/A, zaréwno w od-
niesieniu do wydajnosci okoto 0,17 kgN/m*d, jak i efektywnosci okoto 85%.

Powyzsze przyktady wskazuja na konieczno$¢ dostosowania wlasciwych war-
tosci stezenia tlenu w bioreaktorze w odniesieniu do rodzaju formy wzrostu biomasy
(osad czynny, btona biologiczna, granulowany osad czynny) oraz obcigzenia bioma-
sy tadunkiem zanieczyszczen.

Tlen jest ~mocnym inhibitorem wzrostu dla bakterii AnAOB (Ko, =
= 0,01 mgO,/1) i moze hamowac proces anammox zarOwno w trakcie napowie-
trzania, jak przez pewien czas po zatrzymaniu doptywu powietrza do bioreaktora,
w fazie anoksycznej (Seuntjens i in., 2018). Pomimo ze blona biologiczna moze
by¢ catkowicie przepuszczalna dla tlenu, to jednak bakterie anammox sg znacznie
skuteczniej chronione przed tym czynnikiem niz w osadzie czynnym, w ktorym
mikroorganizmy sa w wigkszym stopniu eksponowane na tlen. Stad moze wyni-
ka¢ réznica pomigdzy optymalnym st¢zeniem tlenu rozpuszczonego w bioreakto-
rze z osiadlg biomasa i osadem czynnym. Wyjasnia to rowniez, dlaczego strate-
gia napowietrzania prowadzi do wyzszej efektywnosci pracy bioreaktorow PN/A.
Z podanych wczesniej informacji wynika, ze warto$¢ stezenia tlenu w bioreaktorze
powinna by¢ dodatnio skorelowana z tadunkiem doprowadzanego azotu amonowe-
go. Im wyzszy tadunek azotu, tym wyzsza ustalona warto$¢ st¢zenia tlenu rozpusz-
czonego. Na powigzania te wskazywatl w swoich wczesniejszych badaniach autor
(Trojanowicz i Plaza, 2021; Trojanowicz i in., 2021).

Analizy optymalizacyjne procesu PN/A w bioreaktorze MBBR wykonane przez
Trojanowicza i Ptazg (2021) prowadzily do wniosku, ze efektywno$¢ usuwania cat-
kowitego azotu nieorganicznego w reaktorze MBBR do cz¢$ciowej nitrytacji/anam-
mox zwigkszata si¢ wraz z wzrostem st¢zenia tlenu w bioreaktorze od 0,2 mgO./1
do 3,0 mgO,/1. Stwierdzono rowniez, ze dalszy wzrost efektywnosci jest mozliwy
przy zastosowaniu strategii przerywanego napowietrzania bioreaktora, w ktorej dtu-
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go$¢ fazy napowietrzania w stosunku do okresu braku napowietrzania wynosita oko-
lo 1/1, w jednogodzinnym cyklu (okoto 30 minut napowietrzania bioreaktora oraz
nastepujacej po niej fazy anoksycznej). Zaroéwno stezenie tlenu rozpuszczonego, jak
i dlugo$¢ fazy napowietrzania byty najbardziej istotnymi czynnikami (p = 3,1-10°®
oraz 1,4-107%), ktore wplywajg na efektywnos¢ procesu autotroficznej deamonifika-
cji w warunkach doptywu do bioreaktora Sciekow o wysokim stezeniu azotu amono-
wego (cieczy osadowych).

Warunki autotroficznej deamonifikacji glownego strumienia Sciekow

W przypadku usuwania azotu z gtownego strumienia $ciekow, charakteryzujace-
go si¢ niskim stgzeniem substratow (rzedu kilkudziesigciu miligraméw na litr) oraz
biorac pod uwage wymagania prawne zobowiazujace do utrzymywania, w $ciekach
oczyszczonych, stezenia azotu ogdlnego na poziomie ponizej 10 mgN/l, wptyw tem-
peratury oraz stezenia gtownych substratow na wydajnos¢ i1 efektywnos$¢ procesu
deamonifikacji bedzie przejawial si¢ w inny sposob niz opisany wczesnie;j.

Jak juz wskazano (rozdziat 3.1), znaczny wpltyw na wzrost mikroorganizmow
w ukfadach PN/A ma stezenie wolnego amoniaku (NH,) oraz wolnego kwasu azo-
tawego (HNO,) (Anthonisen i in., 1976; Jin i in., 2012). Wymienione substancje sg
prawdopodobnie rzeczywistymi substratami dla bakterii AOB i NOB (Anthonisen
iin., 1976; Volcke, 2006), pomimo Ze transfer jonowych form amoniaku oraz kwasu
azotawego przez $ciany i blony komorkowe bakterii jest rowniez mozliwy (Keerio
i in., 2020). Nalezy zwroci¢ uwage na fakt, ze substancje bedace substratami dla
bakterii AOB, AnAOB i NOB s3 jednoczesnie ich gldownymi inhibitorami (Anthoni-
sen iin., 1976; Jin i in., 2012). W warunkach panujacych w systemie PN/A, stuza-
cym do usuwania azotu z cieczy osadowych stezenie wolnego amoniaku w reaktorze
jest wystarczajaco wysokie, co umozliwia hamowanie wzrostu bakterii NOB i jed-
noczesnie nie wptywa negatywnie na aktywno$¢ bakterii z grupy AOB 1 AnAOB
(Trela i in., 2014; Sultana i in. 2014). De Pra i in. (2016) wykazali, iz jednoczesny
wzrost bakterii AOB 1 AnAOB, potaczony z kometabolizmem, zwigksza odpornosé
tych grup biomasy na wysokie stezenia wolnego amoniaku. Z drugiej jednak stro-
ny zbyt wysokie obcigzenie bioreaktora PN/A tadunkiem azotu moze doprowadzi¢
do akumulacji azotynéw (NO;) 1 supresji bakterii anammox (AnAOB) wolnym
kwasem azotawym (HNO,), szczegélnie przy jednoczesnym obnizeniu odczynu pH
w bioreaktorze (Jin i in., 2012). Na il. 3.6 przedstawiono przyktadowe zmiany ste-
zenia wolnego amoniaku oraz wolnego kwasu azotawego w zaleznos$ci od zmian
stezenia w uktadzie azotu amonowego i azotynowego. Zostaty one réwniez porow-
nane z odpowiednimi wartosciami statych nasycenia i inhibicji (K, K) dla wolne-
go amoniaku i wolnego kwasu azotynowego dla poszczegolnych grup autotrofow.
Analizujac warunki panujgce w pilotowym bioreaktorze MBBR do deamonifikacji
gltéwnego strumienia sciekoéw, rejestrowane w trakcie prowadzenia badan empirycz-
nych (Trojanowicz i in., 2016; Malovanyy i in., 2015b; Plaza i in., 2016) (il. 3.6)
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stezenie HNO, bylo od trzech do pigciu rzgdow wielko$ci nizsze od warto$ci statej
inhibicji dla AnAOB, NOB 1 AOB. W przypadku wolnego amoniaku (NH,) jego ste-
zenie przekroczyto warto$¢ stalej inhibicji wzgledem NOB w jednym spos$rod trzech
analizowanych przypadkow. Pomimo tego inhibicja aktywnosci NOB nie byta ob-
serwowana, co miato odzwierciedlenie w niekorzystnym wzro$cie stezenia azotu
azotanowego w strumieniu $ciekdw oczyszczonych. Prawdopodobnie omowiona
wczesniej zdolnos¢ bakterii NOB do osiagania wysokich szybkosci procesu utle-
niania azotu azotynowego (il. 3.3D) rekompensowata cz¢$ciowq utrate ich aktyw-
nosci na skutek inhibicji wolnym amoniakiem. Podsumowujac, mozna stwierdzic,
ze w analizowanych warunkach aktywno$¢ autotroféw nie byta hamowana wyso-
kim stezeniem inhibitorow: wolnego kwasu azotawego i wolnego amoniaku. Jednak
w kazdym z analizowanych przypadkéw czynnikiem, ktory ograniczat aktywno$¢
mikroorganizmoéw procesow czesciowej nitrytacji (AOB) i anammox (AnAOB)
bylo niskie stezenie substratow (ponizej wartosci statej nasycenia), jakimi sg wolny
kwas azotawy (HNO,) i wolny amoniak (NH,). Z tego powodu st¢zenia wolnego
amoniaku i wolnego kwasu azotawego pozostajg wcigz bardzo waznymi czynnikami
procesu PN/A w warunkach deamonifikacji gtéwnego strumienia $ciekow, chociaz
ich wplyw na stan procesu ma inny charakter niz inhibicja charakterystyczna dla
warunkow panujacych w bioreaktorach do usuwania azotu z cieczy osadowych. Po-
kazuje to rowniez, jak trudno znalez¢ odpowiednie $rodki umozliwiajgce jednocze-
sng supresje wzrostu bakterii NOB i utrzymanie wysokiej aktywnos$ci bakterii AOB
1 AnAOB. Na podstawie tych obserwacji widzimy rowniez, ze posrednio temperatu-
ra oddziatuje na aktywnos¢ mikroorganizmow rozwijajacych si¢ w systemach PN/A
poprzez jej wplyw na st¢zenie substratow i inhibitoréw w bioreaktorze.
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Il. 3.6. Wartosci stezen wolnego kwasu azotawego (A) i wolnego amoniaku (B) w bio-
reaktorach (stupki) oraz stalych nasycenia (K ) i inhibicji (K)) bakterii autotroficznych
(linie poziome)
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Przyktadem tego sa wyniki badan prowadzone przez Sultana i in. (2014), w trak-
cie ktorych analizowano wplyw obnizania st¢zenia azotu amonowego w $ciekach
doprowadzanych do bioreaktora MBBR na efektywno$¢ i wydajno$¢ procesu au-
totroficznej deamonifikacji. Proces PN/A byl przy tym prowadzony w temperatu-
rze 13°C. Zarébwno wydajnos¢, jak i efektywnos¢é procesu PN/A byla stabilna az
do stgzenia azotu amonowego w $ciekach doprowadzanych do reaktora MBBR
wynoszacego 85 = 7 mgN/l. Jednak po kolejnej redukcji wartosci tego parametru
do poziomu 44 + 4 mgN/I efektywno$¢ i wydajno$¢ procesu zmalata, odpowiednio
0 55% (16,8 £ 10 gN/m*d) 1 60% (8 £ 6 gN/m’d). Byt to wynik spadku usuwania
azotu amonowego do poziomu 52% oraz akumulacji w uktadzie azotanow (oko-
o 65% utlenionego azotu amonowego byto dalej utleniane przez NOB do azotu
azotanowego N-NO,). Maksymalna aktywno$¢ AOB w bioreaktorze zmniejszyla sig
o rzad wielkosci, z poziomu 66 gN/m’d (przy N-NH, wynoszacym 496 mgN/l) do
okoto 6 gN/m’d (przy N-NH, rownym 44 mgN/l). Co wigcej aktywno$¢ bakterii
AOB 1 AnAOB byta nizsza od aktywnosci biomasy NOB. Wszystkie te niekorzyst-
ne zjawiska byly prawdopodobnie wynikiem zmniejszenia ilosci azotynéw produ-
kowanych przez AOB w niskich temperaturach i przy niskim stgzeniu substratu
w doplywie, znacznie wyzszej aktywnosci bakterii NOB niz AnAOB oraz zastoso-
wanej strategii cigglego napowietrzania bioreaktora (pomimo ze stezenie tlenu roz-
puszczonego utrzymywano na niskim poziomie wynoszgcym okoto 0,41 mgO,/1).
Badania prowadzone w skali pilotowej przez Malovanyy’ego i in. (2015b), doty-
czace adaptacji systemu PN/A do deamonifikacji cieczy osadowych (w tempera-
turze 25°C, z zastosowaniem bioreaktora MBBR) do warunkow wilasciwych dla
bioreaktoréw usuwajacych azot z gtdwnego strumienia $ciekow, rowniez pokazaty,
7e zmniejszanie stezenia azotu amonowego w doplywie powoduje wzrost stezenia
azotanéw w $ciekach oczyszczonych i w konsekwencji obnizenie efektywnosci pro-
cesu. Przy zmianie stezenia N-NH, w doptywie z poziomu okoto 108 do 67 mgN/1
aktywno$¢ biomasy AOB zredukowana zostata o okoto 44%. W tych samych bada-
niach stwierdzono rowniez, ze w biomasie rozproszonej w bioreaktorze w formie
osadu czynnego duza cze$¢ aktywnosci biochemicznej byta zwigzana ze wzrostem
biomasy AOB. Spadek stezenia zawiesiny organicznej w bioreaktorze, spowodo-
wany nizszym hydraulicznym czasem zatrzymania i wymywaniem osadu z ukladu,
zmniejszyt wydajno$¢ utleniania azotu amonowego w uktadzie. To z kolei wplyneto
negatywnie na ilos¢ i1 aktywno$¢ biomasy AnAOB w reaktorze. Prawdopodobnie
gléwna przyczyna tego niekorzystnego zjawiska byta niedostateczna ilo$¢ azoty-
noéw dostgpnych dla bakterii anammox w systemie i stopniowe obumieranie tej
frakcji biomasy. Diugookresowa praca tego uktadu PN/A w warunkach doptywu
scickow gtownego strumienia skutkowata ustabilizowaniem si¢ efektywnosci usu-
wania azotu na niskim poziomie okoto 30%. W trakcie prowadzenia procesu PN/A
w przeplywowym bioreaktorze MBBR z ciagglym napowietrzaniem, w warunkach
niskiej temperatury wynoszacej 15°C, roéwniez zarejestrowano niska efektywnos¢
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procesu deamonifikacji (Trojanowicz i in., 2016). Byt to prawdopodobnie wynik
niskiej szybkosci i efektywnos$ci usuwania azotu amonowego w bioreaktorze MBBR
(odpowiednio 0,04 gN/m?d i 21%) i jednoczes$nie wysokiej wydajnosci procesu ni-
tratacji. Ponownie niska wydajnos$¢ produkcji azotynow byta procesem ogranicza-
jacym szybko$¢ przemian w uktadzie, co w polaczeniu z konkurencja o ten sub-
strat pomigdzy biomasg NOB a anammox miato negatywny wpltyw na aktywnos¢
tej ostatniej. Zmierzona maksymalna aktywno$¢ biomasy AnAOB byla na niskim
poziomie wynoszacym od 0,1-0,2 gN/m*d. Ponadto maksymalna szybko$¢ usuwa-
nia azotu przez bakterie AOB byta okoto trzykrotnie nizsza w porownaniu z aktyw-
nos$cig biomasy NOB (odpowiednio 0,5 i 1,5 gN/m?d). Te czynniki w powigzaniu
ze strategig napowietrzania bioreaktora w sposob ciagly umozliwity NOB zuzycie
duzej czgsci (okoto 60%) ze strumienia N-NO, generowanego przez bakterie AOB.

Podsumowujgc, spadek stezenia N-NH, prowadzi najczesciej do redukcji przy-
rostu AOB 1 obnizenia szybkos$ci utleniania azotu amonowego. W konsekwencji
aktywnos¢ biomasy AnAOB maleje, przy jednoczesnie obserwowanym wzroscie
szybkosci utleniania azotynow przez NOB, szczegélnie wtedy gdy bioreaktor na-
powietrzany jest w sposob ciggly. Niskie stezenie N-NH, w bioreaktorze uniemoz-
liwia inhibicj¢ NOB wolnym amoniakiem, jak ma to miejsce w systemach PN/A
do deamonifikacji cieczy osadowych. Stezenia azotu amonowego i azotynowego
mimo to majg istotny wptyw na efektywnos¢ i wydajnos¢ deamonifikacji poprzez
zmiang kinetyki proceséw przemian azotu zachodzacych w bioreaktorze. Jest to
szczegolnie widoczne w sytuacji, gdy stezenia N-NH, w bioreaktorze muszg by¢
nizsze od statej nasycenia dla bakterii AOB, co bedzie powszechne w przypadku
autotroficznej deamonifikacji gldéwnego strumienia $cieckow w przeptywowych sys-
temach z pelnym wymieszaniem, ktorych celem jest utrzymywanie stezenia azotu
ogolnego na wylocie ponizej 10 mgN/l. Czy zatem mozliwe jest stworzenie warun-
kéw $rodowiskowych, w ktorych aktywno$¢ NOB bedzie skutecznie hamowana?
Takie sposoby prowadzenia procesu istniejg. Oparte sa one na wiedzy dotyczacej
wplywu stezen: tlenu rozpuszczonego, azotu amonowego i azotu azotynowego
w bioreaktorze na kinetyke wzrostu bakterii AOB, NOB i AnAOB. Wiedza ta pro-
wadzi do ustalenia odpowiedniej strategii napowietrzania oraz prowadzenia pro-
cesu we wlasciwym typie bioreaktora. Zostanie to przedyskutowane w kolejnych
rozdziatach.

Stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorach PN/A do deamonifikacji
gléwnego strumienia Sciekow

Jednym z przetomowych momentéw w rozwoju technologii autotroficznej deamo-
nifikacji glownego strumienia $ciekow byly badania przeprowadzone przez Regmi
1in. (2013, 2014) i Al-Omari i in. (2013). W ich trakcie oznaczono warto$ci sta-
tych nasycenia tlenem (K ) dla AOB i NOB. Badania ujawnity, ze stala nasycenia
tlenem dla NOB (Kg?B ) wynosi 0,1 mgO,/11 jest znacznie nizsza niz dotychczas
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przyjmowano: 0,8 do 1,5 mgO,/I (Kaelin i in., 2009; Van Hulle, 2005). Moglo to by¢
zwigzane z adaptacja NOB do niskiego stgzenia tlenu (S,,) w badanym systemie
czgsciowej nitrytacji. Innym wyjasnieniem moze by¢ dobér w bioreaktorze, w kto-
rym panujg warunki niskiego stezenia tlenu rozpuszczonego (S,,), szczepow bakte-
rii NOB o strategii wzrostu typu K (K-NOB) (Wu i in., 2016; Winkler i in., 2017).
Bakterie o strategii wzrostu typu K charakteryzuja si¢ niska wartoscia statej nasy-
cenia dla okre§lonych substratow oraz jednoczesnie niska wartoscia maksymalne;j,
specyficznej szybkosci wzrostu. Z tego powodu sg dobrze przystosowane do rozwo-
ju w warunkach niskiego stezenia substratow w §rodowisku. Z kolei bakterie o stra-
tegii wzrostu typu r (r-bakterie) przyrastajg szybciej (wysoka wartos¢ maksymal-
nej, specyficznej szybkosci wzrostu), z mniejszym powinowactwem do substratow
(wyzsza warto$¢ statej nasycenia dla okreslonych substratoéw), w warunkach $ro-
dowiska charakteryzujacych si¢ wysokimi stezeniami substratow. Przytoczone po-
wyzej wyniki badan pokazaty, ze wydajna nitratacja moze zachodzi¢ przy nizszych
stezeniach tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze niz uwazano wczesniej. Ponadto
oznaczona wartos¢ KNOB byta nizsza od wartosci statej nasycenia tlenem dla AOB
(KAOB ) z zakresu od 0 4 do 1,45 mgO,/1 (Sin i in., 2008). Jednoczesnie byto wia-
domo ze maksymalna szybko$¢ wzrostu bakterii AOB jest wyzsza niz NOB (il. 3.7,
tabela 7.2). Posiadanie przedstawionej powyzej wiedzy umozliwito zaproponowanie
metody hamowania wzrostu bakterii NOB opartej na strategii przerywanego napo-
wietrzania, ze stosunkowo wysoka warto$cig stezenia tlenu w bioreaktorze (powy-
zej 1 mgO /1, przy ktorej specyficzna maksymalna szybkos¢ wzrostu bakterii AOB
jest wyzsza od NOB, il. 3.7) oraz krotkim okresem napowietrzania i wydluzona faza
braku napowietrzania. Prowadzenie procesu z powyzsza technika napowietrzania
moze skutkowa¢ eliminacja biomasy NOB z uktadu poprzez:

— obnizenie szybkosci wzrostu bakterii NOB ponizej przyrostu AOB w warun-
kach tlenowych, co moze prowadzi¢ do zmniejszenia szybkosci usuwania
azotu przez NOB ponizej osigganej przez bakterie AOB w fazie napowietrza-
nia bioreaktora i akumulacjg azotyndow (innymi stowy: wigcej N-NO, zosta-
nie wygenerowane przez AOB niz bedzie moglo zosta¢ wykorzystane w tym
samym czasie przez NOB),

— ograniczenie dostgpu bakterii NOB do tlenu rozpuszczonego w fazie bra-
ku napowietrzania, co umozliwi zuzycie nagromadzonych azotynéw przez
AnAOB w wydtuzonej fazie anoksycznej. Krzywe ilustrujace zmiany szyb-
kosci wzrostu bakterii AOB i NOB w funkcji stezenia tlenu rozpuszczone-
g0, uzasadniajace opisang strategie napowietrzania jako metody hamowania
wzrostu biomasy NOB pokazano na il. 3.6A. Przyktad zmian stezenia tlenu
rozpuszczonego w reaktorze przy przerywanym napowietrzaniu stosowanym
w bioreaktorze MBBR do jednostopniowej, czgsciowej nitrytacji i anammox
przedstawiono na il. 3.7B.
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Il. 3.7. Wykresy ilustrujace zastosowanie strategii przerywanego napowietrzania jako metody
ograniczenia wzrostu bakterii NOB (A — na podstawie danych Malovanyy i in. (2015a,
b); B — na podstawie danych Trojanowicz i in. (2016), Malovanyy i in.(2015a) oraz

Plaza i in. (2016); C — na podstawie danych Trojanowicz i in. (2016))

77



78

Wyniki czeéci z opublikowanych prac badawczych potwierdzily zasadnos¢
prowadzenia procesu deamonifikacji przy wysokich wartos$ciach stgzenia tlenu
rozpuszczonego, co potwierdza skutecznos¢ zaproponowanej wczesniej strategii
napowietrzania. Wysoka efektywnos$¢ procesu PN/A osiggang przy utrzymywaniu
wysokiego stezenia tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze wykazali w swoich bada-
niach Malovanyy i in., 2015a; Laureni i in., 2019; Wen i in., 2017; Miao i in., 2018;
Pedruso i in., 2018. Z drugiej strony zaobserwowano, ze prowadzenie procesu PN/A
w warunkach niskiego ste¢zenia tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze nie eliminuje
NOB z biomasy 1 wplywa negatywnie na efektywno$¢ procesu (Sultana i in., 2014;
Malovanny i in., 2015b; Trojanowicz i in., 2016; Caligaris i in., 2018). Jednakze
inni autorzy badan zarejestrowali wysokie efektywnos$ci procesu PN/A, utrzymujac
w bioreaktorze niskie stezenia tlenu rozpuszczonego (Yang i in., 2017; Miao i in.,
2017; Azari i in., 2018; X. Li i in., 2017). Z tego powodu, aby wtasciwie zrozu-
mie¢ mechanizmy determinujace efektywnos$¢ i wydajnos$¢ procesu autotroficznej
deamonifikacji, musza zosta¢ uwzglednione rowniez inne czynniki wptywajace na
kinetyke zachodzacych w uktadzie przemian biochemicznych, na przykltad wczes-
niej analizowane stgzenie azotu amonowego i azotynowego oraz temperatura, jak
rowniez typ bioreaktorow, w ktorych proces PN/A jest realizowany.

Strategia przerywanego napowietrzania miata inny wptyw na efektywnos¢ auto-
troficznej deamonifikacji w bioreaktorach typu MBBR niz IFAS. Pomimo zastoso-
wania przerywanego napowietrzania jako metody supresji wzrostu bakterii NOB,
nie zostata ona osiggnigta w przypadku biomasy rozwijajacej si¢ w bioreaktorze
MBBR, niezaleznie od wartosci ustalonego stezenia tlenu rozpuszczonego w bio-
reaktorze (od 0,2 do 1,5 mgO,/1), w temperaturze pracy bioreaktora utrzymywanej
w zakresie od 15 do 17°C (Trojanowicz i in., 2016).

Srednia efektywno$é usuwania catkowitego azotu nieorganicznego (TIN, ang. fo-
tal inorganic nitrogen) oraz azotu amonowego (TAN, ang. fotal ammonium nitro-
gen) wynosita odpowiednio 23 = 7% 1 53 + 19%. Wcigz glownym czynnikiem, ktory
uniemozliwiat osiggniecie wyzszego stopnia usuwania azotu byta aktywnos$¢ bioma-
sy NOB. Potwierdzily to rowniez wyniki, ktére przedstawit Malovanyy i in. (2015b),
uzyskane w trakcie prowadzenia procesu PN/A w bioreaktorze MBBR w temperatu-
rze 25°C z zastosowaniem przerywanego napowietrzania i przy stezeniu tlenu roz-
puszczonego na poziomie okoto 0,4 mgO,/l. Chociaz efektywnos$¢ usuwania azotu
wzrosta do okoto 40%, to zastosowana technika prowadzenia procesu nie pozwolita
na zatrzymanie aktywnos$ci NOB (okoto 52% azotyndéw wytworzonych przez AOB
bylo utleniane przez NOB). Zastosowanie przerywanego napowietrzania przynio-
sto pozadany efekt dopiero, gdy ilos¢ biomasy AOB w bioreaktorze zostala zwigk-
szona po jej zatrzymaniu w formie osadu czynnego, dzieki recyrkulacji oderwanych
czastek btony biologicznej z osadnika wtérnego (przeksztatcenie bioreaktora MBBR
w bioreaktor hybrydowy typu IFAS) (Malovanyy i in., 2015a). Pozwolito to na osig-
gnigcie wysokiej efektywnosci 1 wydajnosci procesu deamonifikacji w temperatu-
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rze 25°C, nawet w warunkach niskich stezen substratow procesow nitrytacji i anam-
mox. Srednia efektywno$¢ usuwania catkowitego azotu nieorganicznego wynosila
70 + 4%, przy sredniej wydajnosci procesu na poziomie 55 + 6 gN/m’d. St¢zenie
tlenu rozpuszczonego w trakcie okreso6w napowietrzania o dlugosci 15 minut wyno-
sito 1,0 mgO,/1, natomiast czas fazy anoksycznej (braku napowietrzania) ustalono na
45 minut (Malovanyy et al., 2015a). Pomimo redukcji temperatury, w tym samym
pilotowym bioreaktorze IFAS, do poziomu okoto 16°C, osiggane efektywnos$ci usu-
wania azotu nieorganicznego i wydajnosci procesu PN/A pozostawaly na wzglednie
wysokim poziomie, odpowiednio 55 + 12% i 32 + 8 gN/m*d (Plaza i in., 2016). Za-
szczepienie cyklicznie napowietrzanego bioreaktora MBBR (w ktorym przez okoto
4 lata w warunkach niskich temperatur prowadzono proces autotroficznej deamoni-
fikacji) porcja osadu czynnego, pobranego z sekwencyjnego bioreaktora porcjowego
(SBR, ang. sequencing batch reactor) shuzacego do konwencjonalnego oczyszczania
sciekow komunalnych, rowniez spowodowato znaczny wzrost efektywnosci proce-
su z poziomu 23% do 44% (z maksimum 51%) (Trojanowicz i in., 2016). Jak wynika
z przedstawionych przyktadow, system hybrydowy, w ktéorym biomasa rozwija sig¢
zarowno w formie blony biologicznej, jak i osadu czynnego, umozliwia supresje¢
bakterii NOB 1 przez to znaczace zwigkszenie wydajnosci i efektywnosci procesu
PN/A. Ten sam fenomen zostat zaobserwowany i1 opisany w badaniach innych auto-
row (Yang i in., 2017; Laureni i in., 2019; Miao i in., 2018).

Biorac pod uwage powyzsze dane, rodza si¢ pytania dotyczace mechanizmow
opisanych zjawisk. Jak to si¢ dzieje, ze z zastosowaniem przerywanego napowie-
trzania mozliwa jest eliminacja bakterii NOB z osadu czynnego, a jednoczes$nie sa
one praktycznie niemozliwe do usunigcia z btony biologicznej? Jak dziala mecha-
nizm, ktoéry determinuje, ze strumien masy azotu azotynowego, produkowany przez
biomas¢ AOB w fazie napowietrzania bioreaktora, nie jest symultanicznie utlenia-
ny do azotanow przez NOB, obecne zardbwno w btonie biologicznej, jak i osadzie
czynnym bioreaktora hybrydowego IFAS? Czy rzeczywiScie strategia przerywa-
nego napowietrzania, wraz z ustalonym wysokim stezeniem tlenu rozpuszczonego
w bioreaktorze jest najwazniejszym czynnikiem umozliwiajacym supresj¢ NOB
w systemie [FAS do autotroficznej deamonifikacji gtbwnego strumienia Sciekdw?
Przytoczone wyniki badan wskazujg, ze przerywane napowietrzanie jest jednym
z wickszej liczby kluczowych elementéw umozliwiajgcych skuteczne usuwanie azo-
tu na drodze cze$ciowej nitrytacji/anammox z gtownego strumienia $ciekéw. By¢
moze podstawg efektywnego prowadzenia procesdéw PN/A jest wysoka aktywno$¢
AOB, co bylo sugerowane wczesniej w publikacjach innych autorow (Malovanyy
iin., 2015a,b; Miao i in., 2017; Hoekstra i in., 2018)? Prébe¢ znalezienia odpowiedzi
na te pytania podjal autor monografii w swojej wczesniejszej publikacji (Trojano-
wicz i in., 2021). W wyniku przeprowadzonej analizy zaproponowano wyjasnienie
mechanizmu efektywnego procesu PN/A prowadzonego w bioreaktorach hybry-
dowych typu IFAS.
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Mechanizm efektywnego procesu czesciowej nitrytacji/anammox

w bioreaktorze IFAS

Trojanowicz i in. (2021) zaproponowat wyjasnienie mechanizmu efektywnej czgs-
ciowej nitrytacji i anammox w bioreaktorach hybrydowych typu IFAS, §cisle zwia-
zane z ekologia tego typu bioreaktorow (wynikajace z analizy wpltywu temperatury
oraz stezenia substratow i inhibitor6w w bioreaktorze oraz w przekroju blony bio-
logicznej, jak rowniez strategii wzrostu mikroorganizmow autotroficznych rozwi-
jajacych si¢ w btonie biologicznej i osadzie czynnym). Po pierwsze stwierdzono,
ze przy obnizonej aktywnosci mikroorganizmow btony biologicznej (spowodowa-
nej niskimi stezeniami substratdéw — ponizej wartosci odpowiednich statych nasy-
cenia) i przy wysokim stezeniu tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze, btona biolo-
giczna moze by¢ catkowicie przepuszczalna dla czasteczek tlenu (warunki tlenowe
w catym przekroju blony biologicznej). Ma to duze znaczenie, poniewaz wiemy,
ze dla bakterii anammox (AnAOB) tlen jest czynnikiem toksycznym, ktéry moze
spowodowa¢ zahamowanie ich wzrostu w trakcie napowietrzania bioreaktora oraz
przez pewien czas po jego zatrzymaniu (Seuntjens i in., 2018). Uzasadnia to do-
datkowo zastosowanie opisanej w poprzednim podrozdziale strategii przerywane-
g0 napowietrzania bioreaktoréw do prowadzenia procesow PN/A. Przeprowadzone
analizy umozliwily rowniez wyciaggnigcie wniosku, iz ustalenie wartosci stezenia
tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze do autotroficznej deamonifikacji powinno by¢
zwigzane z aktywnoscig biomasy w blonie biologicznej oraz obcigzeniem biore-
aktora tadunkiem azotu (NLR, ang. nitrogen loading rate). Im wyzsza aktywnos¢
biomasy utleniajacej azot (jak rowniez biomasy heterotroficznej), tym oczekiwany
w przekroju blony biologicznej spadek stezenia tlenu bedzie bardziej dynamiczny
(Trojanowicz i in., 2019, 2021). Zaproponowano réwniez, aby ustalana warto$¢ ste-
zenia tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze zmniejszata si¢ proporcjonalnie do spad-
ku NLR. Ponownie wykazano, ze inhibicja wzrostu biomasy autotroficznej, biorgce;j
udziat w przemianach zwigzkéw azotu, wolnym amoniakiem oraz wolnym kwasem
azotawym jest mato prawdopodobna w bioreaktorach do autotroficznej deamonifi-
kacji glownego strumienia sciekow.

Wazna obserwacja dotyczyta faktu, iz w przypadku bioreaktoréw IFAS prze-
widywane stezenie wolnego kwasu azotawego (oraz jonow azotynowych) bylo
znacznie wyzsze w porownaniu do bioreaktora MBBR. Bylo to wynikiem wyzszej
produkcji azotu azotynowego w uktadzie, dzigki rozwojowi bakterii AOB nie tylko
w blonie biologicznej, ale rowniez w osadzie czynnym. W wyniku tego roéwniez ste-
zenie azotyndw w przekroju btony biologicznej osiaga wyzsze wartosci. Ten feno-
men w polgczeniu z wyzszym powinowactwem bakterit AnAOB niz NOB do HNO,
przewage AnAOB nad NOB w btonie biologiczne;.

Istotng czg$cig analizy bylo poroéwnanie szybkosci usuwania azotu przez bak-
terie AnAOB (r , ..) 1 NOB (r ) oraz AOB ( ) i NOB w bioreaktorze

I\ aoB
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IFAS wyrazone jako stosunek tych wspotczynnikow, odpowiednio ,,r , .\ u/Tx xop
1,0 o0p/Tx nos - J€) Wyniki wskazaly na uzyskanie przewagi konkurencyjnej bakterii
anammox nad bakteriami NOB w btonie biologiczne;j (er A AOB/rI\LNOB >1). Oznacza
to, ze bakterie AnAOB mogg usung¢ wigcej azotu niz NOB w tym samym czasie.
Jednak zalezno$¢ t¢ mozna bytoby w pelni wykorzysta¢ jedynie w sytuacji, w kto-
rym tlen nie hamowalby wzrostu AnAOB. Z tego powodu w uktadzie PN/A wew-
natrz blony biologicznej konieczna jest obecnos$¢ stale anoksycznej strefy (nawet
Ww czasie napowietrzania bioreaktora), jak rowniez okresowego tworzenia, w petni
anoksycznych warunkow w bioreaktorze (fazy braku napowietrzania).

Przewidywane st¢zenia wolnego amoniaku w btonie biologicznej byly o rzad
wielko$ci nizsze od statej nasycenia dla AOB dla tego kluczowego substratu. Jed-
noczesnie dla AnAOB (o znacznie wigkszym powinowactwie do NH,) byty wyzsze
o dwa rzedy wielkosci od stalej nasycenia wolnym amoniakiem dla tej grupy bio-
masy. Z tego powodu stezenie wolnego amoniaku nie byto czynnikiem ogranicza-
jacym wzrost AnAOB. Moze to by¢ uznane jako kolejna wskazowka, ze to wzrost
AOB i nitrytacja jest limitujacym etapem procesu PN/A. Innymi stowy, jezeli tylko
bakterie AOB generowalyby wyzszy strumient masy N-NO, niz biomasa NOB mo-
glaby utleni¢ w czasie trwania napowietrzania reaktora, wowczas cata nadmiarowa
(nieutleniona) ilo$¢ azotu azotynowego bytaby dostepna dla bakterii AnAOB. Dla-
tego tez najwazniejszym parametrem systemu PN/A jest prawdopodobnie stosunek
pomigdzy szybkoscia przemian azotu przez AOB do warto$ci szybko$ci przemian
azotu przez NOB (1 , 4/Ty nop)- IM WyZsza wartos¢ tego wspdtezynnika, tym wyz-
szy potencjal do eliminacji z uktadu niepozadanych bakterii NOB. Wyniki dalszych
obliczen i analiz wykazaty, ze w temperaturze 15°C szybkos$¢ usuwania azotu przez
AOB w blonie biologicznej bedzie zawsze nizsza od tej uzyskiwanej przez NOB
(niezaleznie czy brano pod uwage wzrost bakterii AOB o strategii wzrostu ,,r”°,
r-AOB czy ,,K”, K-AOB). Dlatego NOB rozwijajace si¢ w btonie biologicznej beda
mialy zdolno$¢ do wykorzystania catej ilosci azotu azotynowego produkowanego
przez AOB (w czasie napowietrzania bioreaktora, w natlenionej strefie blony bio-
logicznej) i przez to zmniejszaty ilos¢ tego substratu dostepnego dla bakterii anam-
mox. Wyjasnia to roéwniez, dlaczego eliminacja NOB z btony biologicznej jest tak
trudna. Wykazano, ze w przypadku biomasy autotroficznej rozwijajacej si¢ w for-
mie osadu czynnego, przy zatozeniu obecno$ci w osadzie r-AOB jako dominuja-
cego rodzaju tej grupy bakterii, moze wystapi¢ zjawisko nadmiarowej produkcji
N-NO,, akumulacji azotynéw w fazie napowietrzania, ktore nie sg utylizowane
przez NOB (1 , /Ty nos = 1)- Taka sytuacja otwiera mozliwo$¢ skutecznej elimi-
nacji z systemu NOB i przez to efektywnego usuwania azotu ze $ciekow. Wartos$¢
wspotezynnika ,,r, |, /T (o Zalezy gtownie od ilo$¢ bakterii AOB i stezenia azotu
amonowego (w szczegdlnos$ci wolnego amoniaku) w bioreaktorze. Wysokie steze-
nie N-NH, nie tylko zwigksza szybkos¢ wzrostu AOB, ale rowniez stwarza warunki
do doboru szybko przyrastajacych r-AOB (Wu et al., 2016).
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W bioreaktorach typu IFAS istnieje mozliwo$s¢ wzrostu ilo$ci biomasy AOB po-
przez wzrost stezenia osadu czynnego i to prawdopodobnie dzigki temu systemy
hybrydowe maja tak zasadnicza przewage nad reaktorami typu MBBR. Nie mozna
jednak zapomnie¢ o drugim istotnym problemie, jakim jest niskie st¢zenie azotu
amonowego w jednostopniowym uktadzie PN/A do usuwania azotu z ,,gtdbwnego
strumienia” $ciekow. Zgodnie z regulacjami prawnymi, stezenie azotu ogoélnego
w $ciekach oczyszczonych nie powinno przekracza¢ 10 mgN/l (dla duzych miej-
skich oczyszczalni $ciekow). W konsekwencji stezenie azotu amonowego w Scie-
kach oczyszczonych musi by¢ rowniez ponizej tej warto$ci. W przypadku jedno-
stopniowych bioreaktorow PN/A, o przeptywie ciggltym i calkowitym wymieszaniu
(kiedy stezenie azotu w bioreaktorze jest zblizone do stezenia azotu w $ciekach
oczyszczonych) bedzie to miato negatywny wptyw na kinetyke procesu utleniania
azotu amonowego poprzez ograniczenie szybkosci wzrostu AOB niskim stgzeniem
substratu w systemie. W wyniku tego mozemy spodziewac si¢ obnizenia szybkos$ci
usuwania azotu przez AOB i wartosci wspotczynnika ,,r. , o/T\ nop » JaK rOWNiez
wzrostu ilosci produkowanych azotanow przez NOB.

W dalszej czesci przytaczanej analizy stwierdzono, ze zaréwno szybko$¢ usuwa-
nia azotu (r ,.,), jak i specyficzna szybko$¢ wzrostu AOB (u, ) jest wyzsza przy
zatozonym st¢zeniu N-NH, w bioreaktorze na poziomie 5 mgN/l niz przy N-NH,
wynoszacym 1 mgN/l. Warto$¢ r, , ,, przekraczata szybkos¢ utylizacji azotu przez
NOB (r, o) Przy stezeniu N-NH, wynoszacym 5 mgN/l i temperaturze wyzszej
od 16°C. Natomiast przy stezeniu N-NH, wynoszgcym 1 mgN/l warto$¢ szybkosci
usuwania azotu przez AOB byla nizsza od NOB w catym analizowanym zakresie
temperatury (10-25°C). Z tego powodu w pierwszym przypadku (st¢zenie N-NH,
rowne 5 mgN/1) warunki w bioreaktorze umozliwialyby stopniowa eliminacje NOB
z systemu w temperaturach powyzej 16°C. W drugim przypadku, przy prawie catko-
witym utlenianiu azotu amonowego, usuni¢gcie NOB z biomasy bytoby niemozliwe
niezaleznie od warunkow temperaturowych (poniewaz r , . <T o). Godne uwagi
jest to, ze progowa temperatura wynoszgca 16°C (ponizej ktorej wartosci r , . 3
nizsze od r, ), okreslona podczas teoretycznej analizy, jest spojna z wynikami
badan empirycznych uzyskanymi przez Sultana i in. (2014), w ktorych szybkos¢
usuwania azotu osiggana przez AOB i NOB zrownana zostata w temperaturze 16°C.
Gilbert i in. (2015) rowniez okreslili warto$¢ temperatury wynoszaca 16°C jako gra-
niczng, ponizej ktorej w bioreaktorze wystgpowata akumulacja N-NO, $wiadczaca
o uzyskiwanej przewadze konkurencyjnej przez bakterie NOB. Mozemy zauwazy¢,
ze wzrost stezenia osadu czynnego w uktadzie PN/A ma pozytywny wpltyw na wy-
dajno$¢ usuwania azotu przez AOB, co jest wazne z uwagi na mozliwos¢ zastoso-
wania tego parametru w celu utrzymania wysokiego potencjalu do deamonifikacji
sciekow, rowniez w warunkach niskich temperatur. Jednak stezenie osadu czynne-
go w bioreaktorze nie wplywa na réznice we wzglednej szybko$ci usuwania azotu
przez bakterie AOB i NOB.
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Dzieki porownaniu specyficznych szybkosci wzrostu AOB i NOB w roznych
warunkach prowadzenia procesu (Trojanowicz i in., 2021) mozemy wnioskowac,
ze dodatkowym parametrem technologicznym, ktéory moze zosta¢ wykorzystany
do usunigcia NOB z systemu, jest wiek osadu czynnego (SRT, ang. solids reten-
tion time). Byloby to mozliwe w warunkach temperatury wyzszej od 18°C i przy
utrzymywaniu stezenia azotu amonowego w bioreaktorze powyzej 5 mgN/l, po-
niewaz w takich warunkach specyficzna szybkos¢ wzrostu AOB (u, ) jest wyz-
sza od NOB () (czyli minimalny wiek osadu dla AOB bedzie nizszy od NOB).
W tych samych badaniach sprawdzono wplyw wzrostu lepiej przystosowanych
do niskich wartosci stezen substratow bakterii K-AOB i K-NOB oraz wzbogacenia
biomasy w bakterie AOB o strategii wzrostu typu ,,r”” (r-AOB) na kinetyke usuwania
azotu oraz szybkosci wzrostu analizowanych grup mikroorganizméw. Stwierdzo-
no wyzsze wartosci szybko$ci usuwania azotu oraz specyficznej szybkosci wzrostu
lepiej przystosowanych do warunkéw niskiego stezenia substratdow w bioreaktorze
mikroorganizméw. Ponadto uzyskane wyniki wskazaty, ze bakterie r-AOB uzyska-
ja przewage konkurencyjng nad bakteriami K-NOB w szerszym zakresie tempe-
ratur (od 12°C do 25°C). Takze skrocenie wieku osadu czynnego jako $rodka do
kontroli wzrostu NOB 1 ich eliminacji z systemu PN/A mogloby by¢ zastosowa-
ne w takim przypadku az do temperatury 14°C (przy ktorej specyficzne szybkosci
wzrostu r-AOB 1 K-NOB réwnowazg si¢).

W kazdym z rozwazanych przypadkow, w ktorych szybkos¢ utylizacji azotu
przez AOB (r ,.,) bylaby wyzsza od NOB (r ), calo$¢ nadmiarowe;j ilosci azo-
tynéw mogtaby zosta¢ skonsumowana przez bakterie anammox. Im wyzsza ilo§¢
produkowanych azotyndw, tym lepsze warunki uzyskuje si¢ w uktadzie deamoni-
fikacji dla AnAOB. Przy ich niedoborze bowiem istnieje potencjal do obumierania
komorek bakterii anammox i niekorzystnego zmniejszania ilosci tej zasadniczej gru-
py biomasy w bioreaktorze. Bakterie NOB prawdopodobnie bylyby wciaz aktywne
w okresie napowietrzania bioreaktora. Jednakze stata obecno$¢ strefy anoksycznej
w blonie biologicznej (poprzez ustalenia odpowiedniej wartosci stgzenia tlenu) mo-
glaby zmniejszy¢ strumien masy azotyndéw utlenianych przez NOB, rowniez w trak-
cie napowietrzania bioreaktora. W przypadku gdy wartos¢ r, , . bylaby nizsza
odry s @ jednoczesnie warto$¢ r , . bytaby wyzsza od r ., powstalyby warun-
ki sprzyjajace akumulacji azotynow w bioreaktorze. W takiej sytuacji, jezeli tylko
produkcja nadmiernej ilosci azotynéw bytaby kontrolowana (tak aby stezenie wol-
nego kwasu azotawego nie przekraczato wartos¢ statej inhibicji dla bakterii anam-
mox), wowczas odpowiednie wydtuzenie okresu braku napowietrzania w reaktorze
(anoksycznego) pozwolitoby na ich catkowitg utylizacj¢ przez bakterie AnAOB.
Korzystnym efektem bylby wowczas wzrost iloSci biomasy anammox w uktadzie
i dalsze ulatwienie eliminacji NOB z bioreaktora.

Usuniecie z systemu PN/A bakterii NOB nie byloby mozliwe w sytuacji, gdyby

wartose r .y byta wyzsza od I poB (co jest mozliwe na przyktad, kiedy niskie st¢ze-
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nia azotu amonowego ogranicza specyficzng szybkos$¢ wzrostu bakterii AOB). Kon-
sekwencja mogtoby by¢ stopniowe obnizanie ilosci biomasy AnAOB (jako skutek
endogennej respiracji wynikajacej z niedostatecznej ilosci jednego z substratow).

Poniewaz bakterie anammox rozwijaja si¢ gldwnie w blonie biologicznej, ich
SRT jest znacznie dtuzszy i niezalezny od wieku osadu czynnego. Jest to kolej-
na przewaga bioreaktorow hybrydowych IFAS nad MBBR. Dzigki temu usuni¢cie
z systemu bakterii NOB poprzez zmniejszenie wieku osadu czynnego moze odby-
wac si¢ bez negatywnego wptywu na ilo$¢ biomasy AnAOB w tym systemie. Ko-
rzystny efekt rozdziatu SRT réznych grup mikroorganizméw w tym samym biore-
aktorze byt dyskutowany przez innych autoréw (Han i in., 2016; Cao i in., 2017).
Opisywane wyniki analiz przeprowadzonych przez Trojanowicza i in. (2021) prowa-
dza rowniez do wniosku, iz wzrost st¢zenia osadu czynnego powinien tworzy¢ bar-
dziej korzystne warunki do wzrostu biomasy AnAOB w blonie biologicznej jako
skutek wigkszej dostgpnosci azotynow.

Wszystkie zaprezentowane wyniki wskazywaly jasno na wysoka wage steze-
nia N-NH, w systemie PN/A (wyzsze jest bardziej korzystne) jako czynnika wpty-
wajacego na szybkos¢ wzrostu oraz kinetyke usuwania azotu przez AOB (poniewaz
prowadzenie procesu PN/A przy wyzszych st¢zeniach azotu amonowego zmniej-
sza ograniczenia substratowe szybkosci wzrostu AOB). Jak wskazano réwniez
warto$¢ r . jest kluczowym parametrem do efektywnego prowadzenia procesu
autotroficznej deamonifikacji gtdéwnego strumienia $ciekéw i powinna by¢ wyz-
sza od 1, W celu stopniowej eliminacji NOB i1 umozliwienia bakteriom AnAOB
dostepu do azotynow. Z drugiej strony prowadzenie procesu ma zapewni¢ niskie
stezenie N-NH, oraz azotu ogélnego w odptywie. Ta sprzeczno$¢ moze zosta¢ po-
konana dzigki prowadzeniu procesu PN/A w sekwencyjnych reaktorach porcjowych
(SBR, ang. sequencing batch reactor) lub w bioreaktorach o przeplywie ttokowym
(PFS, ang. plug flow system). W takich uktadach biologicznego oczyszczania $cie-
kéw mozliwe jest bowiem utrzymanie wysokiego stgzenia azotu amonowego (z re-
guty powyzej 10 mgN/1) przez okreslony czas cyklu reakcji, po ktéorym stopniowo
maleje (przez stosunkowo krétki czas) do poziomow stezen zgodnych z wymaga-
niami prawnymi dotyczacymi stgzenia azotu ogdlnego w $ciekach oczyszczonych.
Takie warunki prowadzenia procesu nie s3 mozliwe w przeptywowych bioreakto-
rach PN/A o calkowitym wymieszaniu, w ktorych stezenie N-NH, musi by¢ niz-
sze od 10 mgN/l. Inng opcja umozliwiajacg zachowanie wysokiego stezenia azotu
amonowego w bioreaktorze byloby rozdzielenie procesu czesciowej nitrytacji (PN)
od anammox, czyli prowadzenie procesu autotroficznej deamonifikacji w dwustop-
niowym systemie podzielonym na bioreaktory lub strefy ,,PN” i ,,A”. Poniewaz
przed procesem anammox jedynie okoto potowa tadunku azotu amonowego do-
ptywajacego do systemu musi ulec utlenieniu do azotynéw, wysokie stg¢zenie azotu
amonowego w komorze cze$ciowej nitrytacji byloby zapewnione (Kowalski i in.,
2019). Prowadzenie procesu czg¢sciowej nitrytacji w warunkach wysokiego stezenia
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azotu amonowego umozliwitoby rowniez wzbogacenie biomasy w bakterie r-AOB
(Wu i in., 2016; Zekker i in., 2018), co zostalo wskazane w opisywanych bada-
niach (Trojanowicz i in., 2021) jako bardzo korzystne w odniesieniu do zapewnienia
wysokiej efektywnos$ci procesu deamonifikacji. Przewaga takiej strategii prowadze-
nia procesu PN/A byla rowniez wskazywana przez Malovanyy i in. (2015b) oraz
Hoekstra i in. (2018). W przypadku bioreaktorow przeplywowych o pelnym wymie-
szaniu konieczne byloby utrzymywanie resztkowego stezenia azotu amonowego,
nie w pelni eliminowanego z uktadu.

Zaprezentowane hipotezy dotyczace mozliwego mechanizmu efektywnego pro-
cesu PN/A w bioreaktorach IFAS oraz czynnikéw warunkujacych wydajna i efek-
tywna deamonifikacje gtdéwnego strumienia $ciekow potwierdzaja wyniki badan in-
nych autoréw (tabela 3.6 1 4.3). Z reguty wyzsze wydajnosci (od 65,6 do 223 gN/m?)
i efektywnosci (od 75% do 95%) procesu byly osiggane w bioreaktorach typu SBR
lub systemach hybrydowych (blona biologiczna lub granulowana biomasa i osad
czynny) o przeptywie tlokowym i jednoczesnie przy stezeniu N-NH, w odptywie
powyzej 2 mgN/I. Bioreaktory SBR i o przeplywie tlokowym musialy umozliwi¢
utrzymywanie wyzszego stezenia N-NH, przez okreslony czas (po uruchomieniu
cyklu pracy bioreaktora SBR i w poczatkowych strefach bioreaktora o przeptywie
tlokowym). Wyjasniony wczesniej, pozytywny efekt takich warunkow byt dodat-
kowo wzmocniony pozostawieniem pewnej ilosci azotu amonowego w Sciekach
oczyszczonych. Ustalone stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorach miesci-
fo si¢ w bardzo szerokim zakresie od 0,17 az do 2,00 mgO,/l. Wskazuje to, ze po-
ziom DO nie byt najwazniejszym parametrem wptywajacym na sprawnos¢ procesu
deamonifikacji gtéwnego strumienia $ciekow. Laureni i in. (2019) uzyskat wysoka
efektywnos$¢ 1 wydajno$¢ usuwania azotu na drodze PN/A w sekwencyjnym reak-
torze porcjowym typu IFAS (IFAS-SBR) w temperaturze okoto 15,5°C i przez za-
trzymanie fazy napowietrzanej (tlenowej) cyklu przy stezeniu N-NH, wynoszgcym
2 mgN/l. Podkreslano przy tym wykorzystanie wieku osadu czynnego jako para-
metru sprzyjajacego eliminacji NOB z bioreaktora. Wplyw obcigzenia bioreaktora
tadunkiem azotu (NLR, ang. nitrogen loading rate) na wzrost AOB zostat opisany
przez Wen i in. (2017). Wyzsze wartosci NLR pozostawaty w pozytywnej korelacji
z wyzszg iloscig biomasy w reaktorze SBR do proceséw PN/A. Kluczowym para-
metrem do uzyskania efektywnosci usuwania azotu ze $ciekdOw na poziomie okoto
82% i z wydajnoscig okoto 97 gN/m’d bylo wysokie stezenie N-NH, na wylocie,
utrzymywane powyzej 3 mgN/l, w badaniach prowadzonych z uzyciem bioreakto-
ra [FAS o przeptywie ttokowym (Yang i in., 2017). Kiedy tylko jego stezenie spada-
o ponizej 1 mgN/l, NOB wygrywaty konkurencje¢ z bakteriami AnAOB i wzrastato
stezenie azotanow w Sciekach oczyszczonych. W tych samych badaniach elimina-
cje NOB z systemu kontrolowano réwniez poprzez ustalanie odpowiedniego wieku
osadu czynnego.



86

Kolejne potwierdzenie sformutowanych wczesniej wnioskéw pochodzi z publi-
kacji Miao i in. (2017), ktéry prowadzit badania w innym typie hybrydowego bio-
reaktora: system SBR z granulowang biomasg i osadem czynnym (utrzymywanym
na poziomie stgzenia okoto 3000 mg_ /). Stezenie azotu amonowego w $ciekach
oczyszczonych utrzymywano na wysokim poziomie od 10 do 40 mgN/l. Wzboga-
cenie systemu hybrydowego SBR w biomase AOB (poprzez inokulacje osadu czyn-
nego), razem z zastosowaniem przerywanego napowietrzania, skutkowato wysoka
aktywnosciag AOB 1 wydajno$cia usuwania azotu oraz eliminacja NOB. St¢zenie
N-NH, w bioreaktorze SBR opartym na granulowanym osadzie czynnym do autotro-
ficznej deamonifikacji sciekow miejskich utrzymywano na $rednim poziomie okoto
5,22 £ 2,7 mgN/l (Pedruso i in. 2018). W temperaturze $ciekéw z zakresu od 12°C
do 18°C srednie stezenie azotu ogodlnego w Sciekach oczyszczonych nie przekra-
czato 10 mgN/l przy zawartosci azotu azotanowego nie przekraczajacego 3 mgN/I.
Uzyskana efektywnos$¢ i wydajno$¢ procesu wynosita odpowiednio 52% (+14)
i 60 gN/m*d. Wysoka efektywno$¢ i wydajno$¢ usuwania catkowitego azotu nie-
organicznego (maksymalne warto$ci, odpowiednio 96% i 100 gN/m*d) osiaggni¢to
rowniez w systemie IFAS-SBR w badaniach Azari i in. (2018). W publikacji Gilbert
1 1in. (2015) stwierdzono, ze wyzszg ilos¢ biomasy AOB tatwiej utrzymaé w syste-
mie SBR niz MBBR. St¢zenie N-NH,, w bioreaktorze przeptywowym typu MBBR,
byto utrzymywane na poziomie okoto 6—8 mgN/I poprzez kontrole zasilania uktadu
tadunkiem $ciekéw surowych (przerywany doptyw sciekdéw do reaktora).

Sliekers i in. (2005) przedstawit dowod, ze zar6wno AOB, jak i NOB moga
koegzystowa¢ w systemie, nawet przy bardzo niskim poziomie stezenia tlenu roz-
puszczonego (0,06-0,24 mgO /1) tak dtugo, jak tylko azot amonowy byl czynnikiem
ograniczajgcym ich wzrost (stezenie N-NH, wynoszace okoto 0,14 mgN/l). Kiedy
tylko tlen rozpuszczony stat si¢ czynnikiem limitujgcym i stezenie N-NH, wzros-
o do okolo 161 mgN/l, bakterie NOB zostaly usunigte z systemu i okoto 77-79%
z utlenionego tadunku azotu amonowego byto utlenianie do formy azotynoéw przez
AOB. Zjawisko to bylo odwracalne poprzez zmiang czynnika limitujacego z utle-
niacza (O,) na reduktor (N-NH,). Jest to kolejny przykiad jak wazne jest zachowanie
odpowiedniej rownowagi pomigdzy stezeniem DO i N-NH, w bioreaktorze auto-
troficznej deamonifikacji w celu uzyskania przewagi konkurencyjnej bakterii AOB
1 AnAOB nad NOB.

Mozna w tym miejscu stwierdzi¢, ze wnioski te otwieraja rowniez droge do ba-
dan nad odpowiednimi algorytmami automatycznego sterowania procesem PN/A
opartego na pomiarach online ste¢zenia azotu amonowego i tlenu rozpuszczonego
w bioreaktorze oraz dostosowania strategii napowietrzania w taki sposob, aby to
utleniacz byt czynnikiem limitujagcym przebieg procesu nitrytacji. Bedzie to oczy-
wiscie tatwiejsze do uzyskania przy nieco wyzszym st¢zeniu tlenu rozpuszczone-
go w bioreaktorze. Po przejsciu z zasilania bioreaktora (w pelnej skali technicznej)
cieczami osadowymi na doplyw pochodzacy z gtéwnego strumienia w dwustop-
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niowym ukladzie PN i A, w bioreaktorze MBBR o przeplywie cigglym (w tem-
peraturach pracy 15-20°C), zarejestrowano stopniowy spadek aktywnos$ci bakterii
AOB z okoto 0,8 gN/m?d do 0,5 gN/m?d oraz rownolegly wzrost aktywnosci NOB
do 1,0 gN/m?d (Picullel i in., 2018). Co interesujace, wzgledna ilos¢ AOB zmalata
przy tym z okoto 30% do ponizej 5% bez negatywnego wptywu na utlenianie N-NH,
(0,5 gN/m?d). Mozna przypuszczaé, ze byt to wpltyw dezaktywacji czesci bioma-
sy AOB (obumieranie) jako konsekwencji dopasowania stanu systemu do warun-
kow niskiego obcigzenia tadunkiem azotu (NLR). Innym wyjasnieniem moglby by¢
wzrost utleniajacych amoniak archeonow (AOA ang. ammonium oxidizing archea),
uwazanych za mikroorganizmy dobrze zaadaptowane do warunkow niskich stezen
substratow (o strategii wzrostu typu K) (Zekker i in., 2018), ktorych ilos¢ nie byta
oznaczona wykonywanymi w trakcie cytowanych badan testami qPCR. Ewentu-
alnie byt to wynik wzrostu w uktadzie innych rodzajow eubakterii, co wplyneto
na wynik wzglednej ilosci AOB w biomasie. Zaobserwowany rownolegly spadek
aktywnosci AnAOB byt spowodowany prawdopodobnie niewielka dostgpnoscia
azotu azotynowego i bedaca tego skutkiem endogenng respiracja bakterii anammox
w blonie biologiczne;.

Odnoszac si¢ do podkreslanej w tym podrozdziale roli aktywnos$ci bakterii AOB
na skuteczno$¢ dziatania systemu PN/A, warto odnies$¢ si¢ do pracy Zekkera i in.
(2018), w ktorej wykazat, ze szybkos¢ nitrytacji zarowno AOB, jak i AOA byta wyz-
sza przy utrzymywanym wyzszym stezeniu N-NH, w bioreaktorze (25-100 mgN/I)
w porownaniu do hodowli bakterii AOB w warunkach st¢zenia azotu amonowego
na poziomie 1-5 mgN/l (szybkos$¢ zredukowana o 50-70%). Zaobserwowano przy
tym dobor bakterii r-AOB, kiedy btona biologiczna rozwijata si¢ przy wyzszych
stezeniach azotu amonowego. W kolejnym etapie eksperymentu, po obnizeniu ste-
zenia N-NH, do poziomu 1-5 mgN/l zaobserwowano znaczacy spadek aktywnosci
bakterii AOB. Z drugiej strony, w przypadku biomasy zaadaptowanej do warunkow
niskiego stgzenia substratow (K-AOB) przejscie z warunkow wysokiej do niskiej
koncentracji N-NH, nie powodowato utraty ich wczesniejszej aktywnosci. Przyta-
czane wyniki pozostaja w sprzecznosci z obserwacjami Wu i in. (2016), w ktérych
zaobserwowano wzbogacenie biomasy w bakterie r-AOB po zainstalowaniu w ukta-
dzie dedykowanego bioreaktora, w ktorym utrzymywane bylo wysokie stgzenie
N-NH,. Wzrost stgzenia azotu amonowego w tej czgsci uktadu PN/A nie tylko do-
prowadzit do wzrostu iloSci biomasy r-AOB (kiedy N-NH, byta wyzsza od 2 mgN/l),
ale réwniez do stworzenia warunkéw umozliwiajacych eliminacje NOB z uktadu,
kiedy N-NH, ustalono na poziomie 17 mgN/I.

Przedstawione powyzej wyniki moga prowadzi¢ nas do kolejnej czesSci wyjas-
nienia, jak to si¢ dzieje, ze efektywnos¢ procesu PN/A jest duzo wyzsza w biore-
aktorach IFAS niz MBBR? Warunki panujace w blonie biologicznej (stratyfikacja
stezenia substratow w jej przekroju) sprzyjaja rozwojowi bakterii o strategii wzrostu
typu K. W warunkach bardziej rownomiernego rozkladu stgzenia substratow, jakie
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ma miejsce w klaczkach osadu czynnego, selekcja bakterii r-AOB bedzie bardziej
prawdopodobna. Co wigcej, wskazuje to rowniez na mozliwo$¢ wzbogacenia bio-
masy w bakterie -rAOB w reaktorach typu SBR lub bioreaktorach o przeptywie tto-
kowym (odpowiednio dzigki istnieniu czg¢sci cyklu reakcji lub stref w bioreaktorze
o wysokim stezeniu substratow) i duzo gorsze warunki do uzyskania takiego efektu
w bioreaktorach o przeptywie ciggtym i pelnym wymieszaniu (poniewaz mamy tam
zwykle do czynienia z stalym, niskim st¢zeniem N-NH,). Z drugiej strony Jubany
iin. (2009) pokazat, ze K-AOB moga zdominowa¢ biocenozg¢ reaktora rowniez przy
wysokim stgzeniu substratow (N-NH, w zakresie 25-100 mgN/I). Jak wida¢, steze-
nie N-NH, w bioreaktorze PN/A wplywa nie tylko na kinetyke procesu usuwania
azotu bezposrednio (poprzez ograniczenia w dostepie do substratow lub ich brak),
ale rowniez poprzez selekcje grup autotroficznych bakterii, charakteryzujacych sig
strategig wzrostu typu K lub r. Rola, jaka petni wiek osadu czynnego w eliminacji
NOB z uktadéw technologicznych autotroficznej deamonifikacji byta podkreslana
przez Wu i in. (2016). Laczny wplyw stezenia substratow w bioreaktorze oraz SRT
na wzbogacenie biomasy w bakterie K-NOB Iub r-NOB byt sprawdzany przez Win-
kler i in. (2017). Potwierdzono, ze niskie st¢zenia N-NO, i obnizenie wieku osadu
do wartosci zblizonych do czasu podwojenia r-NOB(t,,) powoduje, ze to biomasa
r-NOB (Nitrobacter) uzyskuje przewage konkurencyjna. W wyniku tego to ona do-
minuje w bioreaktorze, pomimo niskiego stezenia substratow w bioreaktorze (mimo
lepszego dostosowania K-NOB do takich warunkéw). Trwa to tak dtugo, jak tylko
SRT utrzymuje si¢ ponizej warto$ci minimalnego wieku osadu dla K-NOB (ponizej
warto$ci czasu podwojenia tej grupy mikroorganizmow).

Ta ciekawa wlasciwos¢ biomasy NOB, ktora umozliwia bakteriom pozostanie
w systemie dzigki szybszemu przyrostowi, pomimo niekorzystnych warunkdéw,
by¢ moze mogtaby zosta¢ wykorzystana do wzbogacenia bioreaktora w biomasg
r-AOB, co bytoby bardzo korzystne w odniesieniu do wzrostu efektywnos$ci 1 wydaj-
nosci procesu PN/A gtownego strumienia §ciekow. Charoanwoodtipong i in. (2015)
zaobserwowal eliminacj¢ z biomasy r-AOB i wzbogacenie jej w K-AOB wraz ze
spadkiem st¢zenia N-NH, z poziomu okoto 50 mgN/l do I mgN/Il (w bioreaktorze
z okresowym zasilaniem $ciekami), podczas gdy aktywnos¢ bakterii NOB pozostata
na tym samym poziomie. Wiele z omoéwionych tu aspektow zwigzanych z wyjasnie-
niem mechanizmow i czynnikow efektywnych procesow PN/A bylo wskazanych
réowniez przez Malovanyy i in. (2015b). Po pierwsze zaobserwowano, ze duza czgs¢
wydajnosci bioreaktora zwigzana jest ze wzrostem AOB w formie rozproszonej
w bioreaktorze MBBR — w oderwanych, drobnych fragmentach btony biologicz-
nej, ktore wynoszone byly poza ukltad wraz z odptywem. Skutkowato to zmniej-
szeniem wydajno$ci generowania strumienia masy N-NO, oraz w konsekwencji
utratg czes$ci biomasy AnAOB na skutek endogennej respiracji. Opisano rowniez
negatywny wplyw niskiego stezenia N-NH, na skutecznos¢ procesu PN/A, co jest
spojne z przedstawionymi wczesniej informacjami i stawianymi hipotezami. Spadek
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stezenia N-NH, w bioreaktorze skutkowat akumulacjag N-NO, w odptywie. Trojano-
wicz i in. (2016) w swoich badaniach empirycznych, prowadzonych w pilotowym
bioreaktorze MBBR w warunkach niskich temperatur (15-17°C), zaobserwowali
wyrazny wzrost stezenia N-NO, w momencie spadku st¢zenia N-NH, w systemie
ponizej 20 mgN/l. Malovanyy i in. (2015b) wskazywali, ze prowadzenie procesu
PN/A w bioreaktorze IFAS w trybie sekwencyjnego reaktora porcjowego (SBR)
lub bioreaktora o przeplywie ttokowym bytoby korzystne w odniesieniu do jego
skutecznosci, aczkolwiek nie kontynuowano badan w tym kierunku, podajac jako
przyczyng wzrost ryzyka ekspozycji biomasy na wyzsze stezenia inhibitoréw obec-
nych w $ciekach wstepnie oczyszczanych w beztlenowym bioreaktorze typu UASB
(ang. upflow anaerobic sludge blanket).

Stezenie materii organicznej w bioreaktorach autotroficznej deamonifikacji
Bioreaktory stuzace do autotroficznej deamonifikacji gldéwnego strumienia $ciekow
maja zosta¢ zainstalowane w ciggach technologicznych systeméw odzysku zaso-
bow wodnych (ang. water resources recovery systems) o wysokiej efektywnosci
energetycznej, w ktore majg zosta¢ przeksztatlcone obecnie oczyszczalnie Sciekow
komunalnych. Scieki do nich doptywajace beda w duzej cze$ci pozbawione tatwo
rozktadalnych biologicznie zwigzkow organicznych wegla, ktorych strumien ma zo-
sta¢ przekierowany do innych urzadzen (Trojanowicz, 2016). Obecnie najczesciej
wymienia si¢ przy tym wysoko obcigzone komory osadu czynnego (HRAS, ang.
high rate activated sludge), z ktdorych materia organiczna przettaczana bytaby do
dalszej utylizacji w wydzielonych komorach fermentacji lub beztlenowe reaktory
typu UASB (ang. upflow anaerobic sludge blanket) (Plazaiin., 2016; Guiin., 2017;
Maktabifard i in., 2018). Z tego tez powodu oczekuje si¢ niskiej wartosci wspot-
czynnika ,,C/N”, definiowanego jako stosunek pomigdzy st¢zeniem materii orga-
nicznej ,,C” a ste¢zeniem azotu ,,N” w doplywie do systemu PN/A.

Wplyw wartoSci stosunku pomiedzy stezeniem materii organicznej ,,C”

a stezeniem azotu ,,N” na skutecznos$¢ procesu PN/A

Procesy czeSciowej nitrytacji i anammox sg w pelni autotroficzne, dlatego zapo-
trzebowanie na organiczne zwigzki wegla nie jest z nimi zwigzane. Jednoczesnie,
w trakcie procesu anammox powstaje jako produkt uboczny strumien masy azo-
tu azotanowego (okoto 11% w stosunku do ilosci azotu amonowego usuwanego
ze $ciekow w tym procesie (Trela i in., 2014; Kartal i in., 2012)). Aktywnos$¢ bak-
terii NOB w systemach PN/A dodatkowo podnosi st¢zenie azotanow w bioreakto-
rze. Dlatego obecno$¢ tatwo rozktadalnej biologicznie frakcji materii organicznej
w takim systemie moze pomaga¢ w osiggnieciu wyzszej efektywnosci deamonifi-
kacji poprzez dodatkowe, doczyszczajace (ang. polishing) usuwanie pozostatosci
azotanow w wyniku denitryfikacji (DN). Denitryfikacja moze by¢ przy tym hetero-
troficzna, jak w konwencjonalnych systemach usuwania azotu ze §ciekow. Jednak,
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bardzo interesujgcg alternatywa jest mozliwo$¢ usuwania N-NO, poprzez redukcje
azotu azotanowego do azotyndéw (czesciowa denitryfikacje, pDN), a nastepnie pro-
ces anammox (A). Dowody na usuwanie azotu ta Sciezka metaboliczng przedstawit
Malovanyy i in. (2015a). Co wigcej, same bakterie anammox posiadajg zdolnos¢
do wykorzystania materii organicznej do denitryfikacji (zachodzacej z utylizacjg or-
ganicznych zwigzkéw wegla w miejsce azotu amonowego) (Winkler i in., 2012;
Kartal i in., 2012).

Uwage przycigga rowniez mozliwo$¢ zastosowania jeszcze innej drogi usuwa-
nia N-NO,, mianowicie czgSciowa dysymilacyjna redukcja azotanéw do amonu
(pDNRA, ang. partial Dissimilatory Nitrate Reduction to Ammonium) (Castro-
-Barros i in., 2017). Proces polega na redukcji azotanéw do azotyndw z uzyciem we-
gla organicznego jako donora elektronow i przebiega w komorkach bakterii anam-
mox. Zainteresowanie tym procesem zwigzane jest z faktem, ze stechiometryczny
stosunek pomigdzy iloScig wegla organicznego a azotem (C/N) w tym procesie
wynosi jedynie 1,14 gChZT/gN. Dlatego moglby zosta¢ zastosowany w uktadach
autotroficznej deamonifikacji gldéwnego strumienia $ciekow bez negatywnego wply-
wu na realizacj¢ koncepcji oczyszczalni Sciekow komunalnych jako zakladu odzy-
sku zasobow wodnych i energii. Miao i in. (2018) zademonstrowat wzrost efektyw-
nosci procesu PN/A w gtownym strumieniu §ciekow w temperaturze 30°C, z okoto
30,8% do okoto 77,3% wraz ze wzrostem stosunku C/N w $ciekach, z poziomu 1,1
do 2,5 gChZT/gN (chociaz dalszy wzrost C/N powyzej 2,5 gChZT/gN powodowat
obnizenie stopnia usuwania azotu ze §ciekow). Co interesujace, wykazano wzrost
aktywnosci bakterii anammox wraz ze wzrostem C/N z 1,1 do 2,5 gChZT/gN
1 jednoczesny spadek aktywnos$ci NOB. Moze to by¢ dowod, ze proces denitryfi-
kacji przebiegat droga pPDNRA w komorkach anammox. Stwierdzono rowniez za-
chodzenie procesu DN w tym uktadzie, gdy C/N wzrost powyzej 2,5 gChZT/gN.
Zauwazono przy tym poprawe sedymentacji 1 wzrost wielkosci ktaczkow osadu
czynnego. Stezenie N-NO, w Sciekach oczyszczonych zmalato przy tym z pozio-
mu okoto 20 mgN/l do poziomu okoto 5 mgN/l. Lauereni i in. (2019) prowadzit
proces PN/A z wysoka efektywnosciag w bioreaktorze IFAS-SBR przy warto$ci C/N
wynoszacej okoto 2 gChZT/gN. Deterioracja procesu PN/A, przy obnizeniu war-
tosci C/N z poziomu okoto 0,4 do 0,0 gChZT/gN, zostata zaobserwowana z kolei
przez Li i in. (2017). Jednocze$nie nastgpita eliminacja heterotroféw (H) z uktadu
i zwigkszenie aktywnosci NOB. Wskazuje to na wazna role, jaka pelnig wspotza-
leznosci ekologiczne pomigdzy biomasg H i NOB, na hamowanie aktywnosci tej
ostatniej. W badaniach Wen i in. (2017) stwierdzono, ze duza czes$¢ frakcji azo-
tu nieorganicznego byta usuwana w wyniku czesciowej i catkowitej denitryfikacji
rownolegle z procesem anammox. Wyniki przeprowadzonych testow porcjowych
przez Castro-Barros i in. (2017) pokazaly, ze AnAOB potrafig redukowac azotany
do azotynow z uzyciem lotnych zwigzkow organicznych w procesie pPDNRA i w ten
sposob kompensowac straty efektywnosci procesu zwiazane z aktywnoscig bakterii
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NOB w systemie. Zauwazono réwniez, ze proces DNRA w komorkach anammox
jest bardziej termodynamicznie prawdopodobny, poniewaz entalpia procesu w tym
przypadku jest wyzsza w poréwnaniu z denitryfikacja zachodzaca w komorkach he-
terotroficznych. Winkler i in. (2012) przedstawili obserwacj¢ wskazujaca na zdol-
no$¢ biomasy AnAOB do uzyskania przewagi konkurencyjnej w bioreaktorze i eli-
minacji biomasy H z uktadu przy prowadzeniu procesu denitryfikacji w warunkach
warto$ci C/N ponizej 0,5 gChZT/gN.

Przeglad warto$ci wspotczynnikow C/N w §ciekach doplywajacych do biore-
aktorow PN/A glownego strumienia §ciekow oraz w reaktorach autotroficznej de-
amonifikacji pokazano w tabeli 3.4 oraz 3.6. Na podstawie przedstawionych w tym
miejscu przyktadow mozna stwierdzi¢, iz jedna z metod na skuteczne zastosowa-
nie procesu autotroficznej deamonifikacji do oczyszczania gtéwnego strumienia
sciekow jest powigzanie procesu PN/A z klasyczng denitryfikacja lub procesem
pDNRA jako etapu doczyszczajacego. Wartos¢ stosunku C/N rejestrowana przez
Pedruso i in. (2018a) w bioreaktorze SBR opartym na granulowanym osadzie czyn-
nym miescita si¢ w zakresie od 1,5 do 4,4 gChZT/gN. Mierzona wartos¢ ChZT
usunigtego ze Sciekdw w stosunku do ilosci zredukowanego N wynosita okoto 1,6,
wskazujac na stechiometri¢ procesu pPDNRA i jego wystgpowanie w badanym ukta-
dzie. Xie i in. (2018) uzyskat wysokg skutecznos¢ usuwania azotu w biologicznym
ztozu membranowym (MBfR, ang. membrane biofilm reactor), taczac proces anam-
mox z denitryfikacjg metanem (CH,) jako donorem elektronow. W badaniach pro-
cesoOw PN/A, prowadzonych w pilotowych bioreaktorach MBBR i IFAS, najwyzsze
efektywnosci procesu oraz aktywnos$ci biomasy AnAOB byty uzyskiwane przy war-
tosci stosunku C/N przekraczajacego 1,0 (Trojanowicz i in., 2016; Malovanyy i in.,
2015a; Plaza i in., 2016).

Tabela 3.6

Porownanie podstawowych parametrow technologicznych oraz konfiguracji i typow uktadow
technologicznych PN/A do usuwania azotu z gtdwnego strumienia $ciekow

Lp. | Typ reaktora® Afl(lﬁrr(;B 2 T NYKIIIIIC-I (ChZT/N) wl| N-NH, | VNRR E Lit
‘ warostss | MEOM | FC | (o) | [ECHZT/EN] | [gN/m'] | [gNimid] | (%] '

1 |IFAS-SBR BF 0,17 15,5 | 23 (x6) 2 1,9 79+ 16 88 [1]
(lab., R) (#0,5)

2 [SBR AS 0,33 28,8 263,1 0,4 ~90,5 740 65,6 [2]
(lab., S) 0,21 103,3 0,5 46,2 160 2

3 |SBR BF 0,8-1,1 30 50 1 <5 ~90 >90 [3]
(lab., S)

4 |TFAS, BF 0,15-0,36 | 22-25 40 1,3 >3 100 82 [4]
plug flow
(lab., R)

5 |GAS GR 0,6 25 28 (£5) 1,8 33 81 82,7-87,5| [5]
(lab., R) (*1,6)
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cd. tab. 3.6
6 |SBR-IFAS GR 0,4-0,6 32 37-80 ~1 10-70 ~75 70 [6]
(lab., R) (> 10)
7 |SBR-IFAS GR 0,8-1,2 30 |33,0-76,9 2,5 >55 77,3 94,7 [7]
(lab., R) 1,1 >15 30,8 38,9
8 |SBR GR 2,0 12-18 | 17 (£6) 1,5-4,4 522 33,5 52 [8]
(pilot.. R) ¢14) (¢2.7)
9 |FBBR BF 0,5 20-35| 20 (%7) 1,8 0 210 38 9]
(lab., R)
10 |GAS GR n,a, 10,4- | 14,2-33,0 0,6-2,5 5 223(23°C)| n.d. [10]
(pilot., R) 24,7 97
(13,4°C)
11 |IFAS pelne BF 1,0 25 |455+23 1,8+0,1 5 5516 70+4 | [11]
wymieszanie,
ciagly
przeptyw
(pilot., R)

Skroty: ,,’BF” — blona biologiczna, ,,AS” — osad czynny, ,,GR” — granulowany osad czynny; ,,R™ — rzeczywiste
scieki, ,,S” — $cieki syntetyczne; ,, W1’ — wlot.

Zrodha (Lit.): [1] Laureni i in. (2019); [2] J. Li i in. (2017); [3] Wen i in. (2017); [4] Yang i in. (2017); [5] X. Li
iin. (2017); [6] Miao i in. (2017); [7] Miao i in. (2018); [8] Pedrouso i in. (2018b); [9] Chen i in. (2017);
[10] Hoekstra i in. (2018); [11] Malovanyy i in. (2015a).

Odczyn pH, zasadowo$¢ (ALK) oraz stezenie wegla nieorganicznego (1C)
Wartos$¢ odczynu pH w odniesieniu do procesow zachodzacych w komorkach bakte-
rii bioracych udziat w procesach deamonifikacji moze mie¢ dziatanie bezposrednie
— na drodze dezaktywacji enzymow odpowiedzialnych za nitryfikacjg, zaburzenie
naturalnego gradientu stezenia protonow wewnatrz komorek bakterii anammox lub
zmniejszenie dostepnosci mikroelementdéw w warunkach niskich wartosci pH —
oraz posrednie poprzez wpltyw na stan rownowagi chemicznej pomiedzy stezeniami
réznych form gtownych substratow procesu deamonifikacji w roztworze wodnym:
azotem amonowym i wolnym amoniakiem; azotem azotynowym i wolnym kwasem
azotawym oraz wodoroweglanami i weglanami (patrz rozdziat 3.1 oraz sekcja roz-
dzialu 3.2.2 ,,Stezenie glownych substratow procesu anammox: azotu amonowego
(N-NH,) i azotu azotynowego (N-NO,)”) (Jaroszynski i in. 2011; Tomaszewski i in.,
2017; Magri i in., 2007; Daverey i in., 2015). Zakresy odpowiednich wartosci pH
dla gléwnych grup biomasy autotroficznej wystepujacej w systemach PN/A przed-
stawiono w tabelach 3.1 oraz 3.2.

Zasadowos$¢ jest rozumiana na dwa sposoby. Po pierwsze jako zdolnos¢ do bu-
forowania zmian wartosci pH w reaktorze. Ponadto jest ona zwigzana ze stg¢zeniem
jonow wodoroweglanowych, dlatego moze by¢ miarg stezenia nieorganicznego
wegla (ang. inorganic carbon, 1C), ktory jest substratem niezbednym do przyrostu
autotroficznej biomasy.

Zdolnos¢ uktadu do przeciwdziatania zmianom odczynu pH przeklada si¢ na
zachowanie optymalnych warunkow srodowiska i przez to jest czynnikiem zapo-
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biegajacym inhibicji biomasy AOB, NOB i AnAOB (patrz tabela 3.1 oraz 3.2, roz-
dzial 3.1). Dla stanu ustalonego uktadu PN/A warto$¢ pH wplywa na utrzymanie
okreslonych stezen wolnego amoniaku, wolnego kwasu azotawego oraz wodoro-
weglanow w fazie wodnej, co oddziatuje na kinetyke procesow nitrytacji, nitratacji
i anammox, jak rowniez na ewentualng inhibicje biomasy AOB, NOB i AnAOB
przez NH, i HNO, (Jaroszynski, 2011; Magri i in., 2007; Jin 1 in., 2012; Rodriguez-
-Sanchez i in., 2014). Procesy utleniania zwigzkow chemicznych azotu powoduja
zuzywanie zasadowosci (pojemnosci buforowej). Z kolei proces anammox zwigzany
jest ze zuzyciem protonow (patrz stechiometria procesu anammox, rownanie 3.33)
(Tomaszewski i in., 2017). W uktadach deamonifikacji mozna zaobserwowac spadek
pH w odniesieniu do jego wartosci w §ciekach doptywajacych do reaktora, chociaz
nie jest to reguta (Gut i in., 2006; Szatkowska i in., 2007; Joss i in., 2009; Morales
iin., 2017). Mozna zatem spodziewac si¢ zmniejszenia stezenia wolnego amoniaku
1 wzrostu stezenia wolnego kwasu azotawego w reaktorze rowniez ze wzgledu na
obnizenie pH w systemie (il. 3.4 i 3.5). Spadek pH powoduje takze wzrost stezenia
dwutlenku wegla w roztworze, a w efekcie utrate wegla nieorganicznego w systemie
poprzez proces odpedzania (stripping) CO, w trakcie napowietrzania reaktora (Wett
iin., 2001).

Stezenie wegla nieorganicznego jest jednym z czynnikow decydujacych o aktyw-
nos$ci biomasy autotroficznej, w tym anammox (Guisasola i in., 2007; Kimura i in.,
2011). Zapotrzebowanie na wegiel nieorganiczny (wodoroweglany) w procesach ana-
bolicznych wynosi 1,8/1 (molHCO; /moINH,) dlaAOB, 5/1 (molHCO; /moINO5)
dla NOB (réwnania 3.8 1 3.9) oraz dla AnAOB 0,25/1 (molHCO; /moINO;). Suma-
ryczne zuzycie zasadowos$ci w procesie deamonifikacji (biorgec pod uwage proces ni-
trytacji i anammox) wynosi okoto 1,1 (molHCO; /moINH;) (Driessen i Hendrickx,
2021). Dzieki temu, ze ciecze osadowe charakteryzuja si¢ wartoscig wspotczynnika
(molHCO; /moINH,) okoto 1/1, proces czg$ciowej nitrytacji jest fatwy do uzyska-
nia i zachodzi niejako samoistnie — poniewaz niewystarczajaca ilos¢ wodorowegla-
néw w roztworze uniemozliwia catkowite utlenianie azotu amonowego do azoty-
now (Bagchi i in., 2010; Kanders, 2019).



4. UKLADY CZESCIOWEJ NITRYTACJI | ANAMMOX

4.1. Podstawowa charakterystyka uktadow technologicznych
autotroficznej deamonifikacji

Systemy biotechnologiczne, w ktérych prowadzone sg procesy cze$ciowej nitrytacji
oraz anammox posiadaja jedng wspdlng ceche: mozliwos¢ zatrzymania w uktadzie
wolno przyrastajacej biomasy autotroficznej. Dotyczy to bakterii utleniajacych azot
amonowy (AOB), ale przede wszystkim bakterii anammox (AnAOB). Jak wcze-
$niej podano, czas podwojenia (t) dla biomasy AOB wynosi od 0,32 od 2,31 dni
(tabela 3.1). W przypadku bakterii AnAOB miesci si¢ on w zakresie od 7 do 11 dni
(tabela 3.2), co znaczaco utrudnia prowadzenie procesu anammox w oparciu o tech-
nologi¢ osadu czynnego. Czas zatrzymania biomasy w bioreaktorze (wiek biomasy)
mozna zwigkszy¢, wykorzystujac jej wzrost w formie btony biologicznej lub gra-
nulowanego osadu czynnego (Trojanowicz i in., 2011; Franca i in., 2018; Hoekstra
iin., 2019; Zhang i in., 2020).

Autotroficzna deamonifikacja $cieckow moze by¢ prowadzona w dwoch rodza-
jach uktadéw technologicznych. W pierwszym z nich proces cze$ciowej nitryta-
cji (PN) jest oddzielony fizycznie od procesu anammox (A), czyli prowadzone sg
one w oddzielnych bioreaktorach. Méwimy wowczas o dwustopniowych systemach
deamonifikacji. W drugim przypadku proces czg$ciowej nitrytacji i anammox za-
chodzi w tym samym bioreaktorze. Takie uktady deamonifikacji nazywamy jedno-
stopniowymi (Lackner i in., 2014; Gut 1 in., 2006; Szatkowska i in., 2007; Cema
1in., 2009; Gilbert i in., 2015; Kowalski i in., 2019).

W odniesieniu do hydrauliki wykorzystuje si¢ zarowno bioreaktory przeptywo-
we (z pelnym wymieszaniem lub przeplywem tlokowym), jak rowniez sekwencyjne
reaktory porcjowe (z pelnym wymieszaniem) (Lackner i in., 2014; Trojanowicz i in.,
2021; Caoiin., 2017; Yang i in., 2017) (tabela 4.1).

W pelnej skali technicznej eksploatowanych bylo w czerwcu 2021 roku okoto
175 uktadow PN/A, gtownie do oczyszczania strumieni $ciekow o wysokim st¢zeniu
azotu amonowego (Driessen, 2021; Kanders, 2019; Christensson, 2021). Z tego 75 sys-
temoéw deamonifikacji pracowato z wykorzystaniem bioreaktorow hybrydowych SBR:
granulowany i konwencjonalny osad czynny (Demon®), 66 oparto na bioreaktorach
z granulowanym osadem czynnym (Anammox®), a 34 na technologiach bton bio-
logicznych — zloza biologiczne z ruchomym wypemieniem (31-Anita(TM)Mox,
3-DeAmmon) (Driessen, 2021; Driessen i Hendrickx, 2021; Christensson, 2021).
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Tabela 4.1

Pordéwnanie rodzajow uktadow technologicznych, wykorzystywanych do prowadzenia procesow
czes$ciowej nitrytacji i anammox

Rodzaj . Przyk?ad'
ukladu Hydrauhka F orma wzrostu zastpsowama/ zrodto Przyk'iad nazwy
PN/A bioreaktora biomasy (ciecze osadowe/ komercyjnego procesu
glowny strumien)
Btona Ciecze osadowe ANITA(TM)Mox
biologiczna (Kanders, 2019) (Veolia)
PURAC (Kanders)
OLAND —
jednostopniowy (RBC)
System Gloéwny strumien n.d.
Pelne hybrydowy: (Malovanyy i in.,
wymieszanie | blona 2015)
biologiczna oraz
osad czynny
Granulowany Ciecze ANNAMOX® (Paques)
osad czynny osadowe/gtowny
strumien (Driessen,
2021)
System Glowny strumien n.d.
hybrydow (Yang i in., 2017)
Przeplyw HzlArS>: bioga ¢
> ttokowy . .
z biologiczna,
i osad czynny
= System Ciecze osadowe Demon® (Demon
- hybrydowy: (Van der Staariin.,, | GmbH)— EssDe®
granulowany 2007, Wett i in.,
(AnAOB) i 2010)
konwencjonalny
(AOB) osad
Pelne czynny
wymieszanie | Granulowany Ciecze osadowe ELAN® (Aqualia/USC)
— doptyw osad czynny (Vasquez, 2016) CANON (Sliekers i in.,
porcjowy 2002) — canon nie jest
(sekwencyjne nazwa handlowa
blore?aktory System Glowny strumien n.d.
porcjowe) hybrydowy: (Laureni i in., 2019)
btona
biologiczna
(AnAOB) i
konwencjonalny
(AOB) osad

czynny
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cd. tab. 4.1
Granulowany Ciecze osadowe SHARON-ANNAMOX®
osad czynny (Van Der Staariin., | (Paques)
2007)
Pelne Bilona . Ciecze. Qsadowe MBBR .
wymieszanie biologiczna (Trela i in., 2004) OLAND — dwustopniowy
RBC — dwustopniowy
E Btona Glowny strumien
= biologiczna (Kowalski i in.,
g 2019)
A System Glowny strumien Demon (Strass)
Przeplyw hybrydowy: (Wettiin., 2013,
tlokowy Osad czynny — 2015)
granule
Sekwencyjne | Granulowany Gloéwny strumien n.d.
reaktory osad czynny (Chen i in., 2020)
porcjowe

W przypadku zastosowania procesu deamonifikacji do oczyszczania gldéwnego
strumienia $ciekow wigksza cze$¢ pozytywnych i obiecujacych wynikéw pocho-
dzi z badan w skali laboratoryjnej (Wen i in., 2017; Yang i in., 2017; Laureni i in.,
2019) lub pilotowej (Malovanyy 1 in., 2015a; Pedrouso i in., 2018; Hoekstra i in.,
2018; Gustavsson i in., 2020; Swinarski i in., 2021). Badania prowadzone w pelnej
skali technicznej wcigz stanowig mniejszg cz¢s¢ aktywnosci badawczo-rozwojowej
w tym obszarze. Pierwsza probe zastosowania procesu autotroficznej deamonifika-
cji glownego strumienia Sciekdw w petnej skali technicznej przedstawit Wett 1 in.
(2013, 2015). Bioreaktory typu Carrousel oczyszczalni $§ciekow Strass (Austria) zo-
staly wzbogacone w biomasg¢ anammox i biomase utleniajaca azot amonowy (AOB)
z bioreaktora deamonifikacji cieczy osadowych. Dzigki zastosowaniu odpowiedniej
strategii napowietrzania i utrzymywaniu wlasciwych warto$ci tlenu rozpuszczonego
w bioreaktorze, jak rowniez dzicki zatrzymaniu biomasy anammox (rozwijajacej
si¢ w osadzie czynnym w formie granul o malych $rednicach) z wykorzystaniem
hydrocyklonéw, z powodzeniem podtrzymano proces anammox w warunkach ni-
skiego stezenia substratow i niskiej temperatury, charakterystycznych dla warunkow
oczyszczania gtdéwnego strumienia $ciekow. Innym przyktadem pomys$lnego zwick-
szenia udziatu biomasy anammox w konwencjonalnym uktadzie do biologicznego
usuwania azotu i w rezultacie zwickszenia efektywnos$ci usuwania azotu ze sciekow
jest oczyszczalnia §ciekow Changi w Singapurze (Changi Water Reclamation Plant)
(Cao 1 in., 2016). W trakcie projektu badawczego w oczyszczalni $ciekow Xi’an
(Chiny) uzyskano przyrost i zatrzymanie biomasy anammox w konwencjonalnym
systemie biologicznego usuwania azotu poprzez zainstalowanie w strefie anoksycz-
nej bioreaktora elementéw wypehienia ztoza biologicznego (Li i in., 2019). Row-
niez w tym przypadku zaobserwowano wzrost efektywnosci usuwania azotu. Z dru-
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giej strony, dtugookresowy eksperyment, przeprowadzony w oczyszczalni $ciekow
Marselisborg (Aarhus, Dania) dotyczacy wzbogacenia w biomase anammox (pocho-
dzaca z systemu deamonifikacji ,,cieczy osadowych”) nie doprowadzit ani do daja-
cego si¢ zaobserwowac wzrostu usuwania azotu ze §ciekow, ani do zatrzymania bio-
masy AnAOB w uktadzie Iub jej adaptacji do warunkdéw niskich temperatur (Kemp
iin., 2019). Gléwng przeszkoda w zastosowaniu procesu PN/A w gléwnym ciggu
technologicznym oczyszczalni $ciekow jest utrzymanie wysokiej aktywnosci bakte-
rii AOB 1 AnAOB w warunkach niskiej temperatury i niskiego st¢zenia substratow
(Gilbert i in., 2014; Lotti i in., 2015; Trojanowicz i in., 2016; Hoekstra i in., 2018,
Kowalskiiin., 2019; Yu i in., 2020). Uzyskanie wysokiej wydajnosci produkeji azo-
tyndw jest uwazane za konieczny warunek zardwno do uruchomienia, jak i stabilnej
pracy systemu deamonifikacji ,,glownego strumienia $ciekow” (Miao i in., 2017,
Laureni i in., 2019; Pedrouso i in., 2019). Drugim ograniczeniem jest aktywnos¢
biomasy NOB i commamox (Wu i in., 2016; Duan i in., 2019; Roots i in., 2019;
Gustavsson i in., 2020). Jej obecnos¢ w bioreaktorze deamonifikacji prowadzi do
wyczerpania azotu azotynowego dostgpnego dla bakterii AnAOB, jak rowniez
akumulacji azotanow, co obniza efektywnos$¢ usuwania azotu i czgsto uniemozli-
wia utrzymanie stezenia azotu ogdélnego w odptywie ponizej dopuszczalnego pozio-
mu (Trojanowicz i in., 2016; Hoekstra i in., 2019; Gustavsson i in., 2020).

Dwa uznawane za mozliwe do zastosowania w petnej skali technicznej oraz czg-
sto badane uktady technologiczne deamonifikacji ,,gléwnego strumienia” $ciekow
sktadaja sig z:

— tlenowych, wysoko obcigzonych komoér osadu czynnego (ang. high rate
activated sludge system, HRAS) jako pierwszego stopnia biologicznego
oczyszczania $ciekow 1 bioreaktora PN/A (Wett i in., 2013; Laureni i in.,
2015; Cao i in., 2017; Hoekstra i in., 2019),

— beztlenowych bioreaktorow typu UASB (ang. upflow anaerobic sludge
blanket) jako pierwszy etap i nastepujacy za nim uktad PN/A (Malovanyy
iin., 2015; Guillen i in., 2015; Wan i in., 2016; Zhang J. i in., 2019).

W obydwu powyzszych systemach materia organiczna usuwana jest ze Sciekow

w pierwszym etapie ich oczyszczania w celu zwigkszenia ilosci wytwarzanego bio-
gazu albo po ich przekierowaniu do wydzielonych komor fermentacji z bioreakto-
ra HRAS, albo bezposrednio w bioreaktorze UASB. Bioreaktory PN/A, wykorzy-
stywane w drugim etapie, s oparte na biomasie rozwijajacej si¢ w formie btony
biologicznej lub granulowanego osadu czynnego (Trojanowicz i in., 2016; Laureni
iin., 2016; Hoekstra i in., 2018; Zhang i in., 2020). Ponadto hybrydowe potgczenie
zt6z biologicznych lub granulowanej biomasy z osadem czynnym zostato potwier-
dzone jako systemy o wyzszej technologicznej elastycznosci, wydajnosci i1 efek-
tywnos$ci (Malovanyy i in., 2015a; Yang i in., 2017; Laureni i in., 2019). Roznice
pomigdzy systemami hybrydowymi (IFAS) dotyczg sposobu prowadzenie procesu
czesSciowej nitrytacji (jedno- lub dwustopniowe uktady PN/A). Stosowane sg przy
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tym reaktory o pelnym wymieszaniu lub o przeptywie ttokowym (Malovanyy i in.,
2015a, b; Hoekstra i in., 2018; Laureni i in., 2019). Byly testowane zaréwno ukta-
dy o przeptywie ciaglym oraz sekwencyjne reaktory porcjowe (Trojanowicz i in.,
2016; Yang i in., 2017; Gustavsson i in., 2020) (tabela 4.3). W przypadku bioreak-
tordw o przeptywie ttokowym oraz sekwencyjnych reaktorow porcjowych istnieje
mozliwos¢ prowadzenia procesu czesciowej nitrytacji przy wyzszym stezeniu azo-
tu amonowego, co korzystnie zwigksza kinetyke tego procesu (Yang i in., 2017;
Laureni 1 in., 2019; Kowalski i in., 2019), podczas gdy w bioreaktorach przepty-
wowych z pelnym wymieszaniem konieczno$¢ ciggltego utrzymywania stgzenia
substratow procesu deamonifikacji na niskim poziomie (wymagania prawne) jest
czynnikiem ograniczajacym aktywnos$¢ bakterii autotroficznych (Malovanyy i in.,
2015a,b; Hoekstra i in., 2018).

W dalszej cze$ci rozdziatu skupiono si¢ na charakterystyce uktadow PN/A naj-
czesciej wykorzystywanych w pelnej skali technicznej do deamonifikacji strumie-
ni Sciekdw o wysokim stezeniu azotu amonowego (cieczy osadowych) oraz tych
o wysokim potencjale do zastosowania w peitnej skali technicznej do oczyszczania
gléwnego strumienia §ciekow.

SR . \. /.

> >

PN A
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PN+A

Il. 4.1. Schematyczne przedstawienie: A) dwu- i B) jednostopniowego
systemu deamonifikacji
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4.2, Bioreaktory stosowane w uktadach autotroficznej
deamonifikacji

Bioreaktory autotroficznej deamonifikacji w petnej skali technicznej to w wiek-
szosci systemy jednostopniowe, w ktorych jednoczesnie zachodzi proces czesciowe;j
nitrytacji oraz anammox. Oparte sg na wzroscie biomasy w formie btony biologicz-
nej lub granulowanego osadu czynnego. Czasem obok blon biologicznych i granul
biomasa rozwija si¢ jako konwencjonalny osad czynny. Wptywa to na ich cechy
konstrukcyjne i wyposazenie.

Zwykle sg one konstruowane jako zbiorniki stalowe lub zelbetowe, najczesciej
cylindryczne, ale roéwniez prostopadioscienne. Ich wysokos¢ miesci sie w zakre-
sie od okoto 5 do 10 m (Gustavsson, 2010; Driessen i in., 2011; Kanders, 2019;
Lamaire i Christensson, 2021; Driessen i in., 2020a, b). Spotyka si¢ rdwniez udane
adaptacje istniejacych zbiornikow na bioreaktory PN/A pracujace w oparciu o gra-
nulowany osad czynny lub btong¢ biologiczng (Driessen i in., 2011; Kanders, 2019).
Ze wzgledu na fakt, iz proces deamonifikacji przebiega z najwicksza wydajnoscia
w warunkach mezofilowych zaréwno reaktory, jak i rurociagi, ktorymi doprowa-
dza si¢ ciecze osadowe ze stacji odwadniania ustabilizowanych osadow $ciekowych,
powinny by¢ izolowane termicznie. Ewentualne pokrycie dachowe bioreaktora de-
amonifikacji, oprocz redukcji strat ciepla, zapewnia rowniez ochrong biomasy anam-
mox przed szkodliwym oddziatywaniem promieniowania stonecznego.

Ze wzgledu na wyzszy od wody, ciczar wlasciwy pokrytych btong biologicz-
na elementéw ztoza biologicznego oraz granulowanego osadu czynnego, do bio-
reaktorow musi by¢ wprowadzona energia, umozliwiajaca biomasie i jej no$nikom
pozostawanie w stanie zawieszonym oraz jednolite wymieszanie jego zawartosci,
jak réwniez odpowiednig mechanike przeptywu sciekdw oraz biomasy w uktadzie.
W przypadku bioreaktoréw MBBR stosuje si¢ do tego celu mieszadta mechanicz-
ne o konstrukcji lopat zapobiegajacej rozcinaniu nosnikow blony biologicznej
(McQuarrie 1 Boltz, 2011). W przypadku biomasy granulowanej z reguty wystar-
czajagcym czynnikiem unoszacym biomase¢ oraz mieszajacym zawarto$¢ reakto-
ra jest przeptyw strumienia spr¢zonego powietrza (Driessen i in., 2011; Driessen
iin., 2021; Driessen i Hendrickx, 2021). W niektérych przypadkach stosowane sa
réwniez podnosniki hydrauliczne oraz mieszadta mechaniczne o osi poziomej po-
wodujace odpowiednia cyrkulacje Sciekoéw w bioreaktorach typu Caroussel (Wett
iin., 2013; Wett i in., 2015).

Innymi niezbednymi elementami wyposazenia bioreaktoréw deamonifikacji sa
urzadzenia umozliwiajace zatrzymanie biomasy autotroficznej w bioreaktorze przez
odpowiedni czas (umozliwiajacy jej przyrost az do uzyskania st¢zenia gwarantu-
jacego zaktadang wydajno$¢ usuwania azotu). Wykorzystywane sg do tego celu
specjalne sita (kosze filtracyjne) zatrzymujace nosniki btony biologicznej w reakto-



100

rach MBBR (Gustavsson, 2010; McQuarrie i Boltz, 2011; Lamaire i Christensson,
2021), zintegrowane z bioreaktorem osadniki wielostrumieniowe w reaktorach prze-
ptywowych z granulowanym osadem czynnym, radialne osadniki wtoérne — zew-
netrzne lub zintegrowane z bioreaktorem dla reaktoréw hybrydowych typu IFAS
(Driessen 1 in., 2020a, b). W przypadku sekwencyjnych reaktorow porcjowych
(SBR) obok wykorzystania do separacji biomasy od wody procesu sedymentacji
w zbiorniku reaktora i odprowadzania oczyszczonych $ciekow z uzyciem urzadzen
dekantujacych, stosowane sa hydrocyklony w celu oddzielenia granulowanej bioma-
sy anammox od ktaczkow osadu czynnego i tym samym jej wzbogacenie w bioreak-
torze (Veuillet i in., 2014).

Aby mozliwe byto prowadzenie procesu czesciowej nitrytacji, konieczne jest do-
prowadzenie tlenu z powietrza do fazy wodnej. Najczesciej wykorzystuje sie do
tego celu systemy napowietrzania drobnopgcherzykowego. Aby uzyskaé efektywne
utlenienie cze¢$ci azotu amonowego do azotyndw, jednoczesnie nie powodujac inhi-
bicji procesu anammox, zard6wno czas napowietrzania, jak i stezenie tlenu rozpusz-
czonego w bioreaktorze kontrolowane jest automatycznie w oparciu o pomiar son-
dami lub analizatorami online wartosci: st¢zenia tlenu rozpuszczonego (DO), pH,
stezenia azotu amonowego (N-NH,), stezenia azotu azotynowego (N-NO,), stezenia
azotu azotanowego (N-NO,) (Driessen i in., 2011; Christensson, 2013). Bioreaktory
wyposazone sg rOwniez w urzadzenia do pomiaru wartosci st¢zenia zawiesin 0gol-
nych (TSS), temperatury (7'), przewodnosci (C), potencjatu redoks (ORP) (Kan-
ders, 2019). Automatyczna kontrola procesu odbywa si¢ z wykorzystaniem sterow-
nikow PID (ang. Proportional Integral Derivative) lub PLC (ang. Programmable
Logical Controllers) sprzgzonych z nadrzednymi systemami sterowania, najczes-
ciej SCADA w oparciu o zlozone algorytmy (Christensson, 2021; Driessen, 2021;
Driesen i Hendrickx, 2021).

Bioreaktory deamonifikacji taczy si¢ z dodatkowymi uktadami wspomagajacy-
mi ich pracg poprzez zapobieganie supresji pozadanych grup mikroorganizmow
przez niedobdr lub nadmiar okreslonych zwigzkow chemicznych i pierwiastkow
albo zaburzenia rownowagi pracy reaktora. Naleza do nich: zbiorniki buforowe —
pozwalajace na zapewnienie statego dopltywu $ciekow do bioreaktora, redukcje ry-
zyka doptywu do systemu uderzeniowego tadunku azotu amonowego lub zawiesiny
(petnig funkcje urzadzen sedymentacyjnych, w ktorych z cieczy osadowych usuwa-
ne sg czastki zawiesin), systemy korekty pH i zasadowosci (ALK) (Remy i in., 2016;
European Patent: EP2740713). Aby zapobiec doptywowi do bioreaktora szokowe-
go tadunku zawiesin, stosowane sg rowniez sita bebnowe (40 pm) (Lamaire i in.,
2016; Christensson, 2020). W przypadku ryzyka stracania fosforanu magnezowo-
-amonowego ze Scickow stosuje si¢ przeznaczone do tego celu instalacje, poprze-
dzajace reaktor deamonifikacji, w ktdrych zachodzi proces stracania struwitu oraz
jego separacji (Remy i in., 2016; Driessen i in., 2020a). Gdy oczyszczane sg odcie-
ki pochodzace z odwadniania osadow Sciekowych z procesu wspoétfermentacji lub
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poddanych procesowi hydrolizy termicznej (THP) przed ich beztlenowa stabiliza-
cja, konieczna jest mozliwos$¢ ich rozcienczenia z uzyciem oczyszczonych $ciekow
z wylotu z oczyszczalni. W takich przypadkach mozliwy jest rowniez, ogranicza-
jacy efektywnos$¢ i wydajnos¢ procesu usuwania azotu, brak mikro- i makroele-
mentow. W celu usunigcia tego ograniczenia wyposaza si¢ reaktory deamonifikacji
w stacje dozowania roztworow jonow odpowiednich pierwiastkow (Driessen i in.,
2020a, b; Driessen, 2021; Driessen i Hendrickx, 2021).

4.2.1. Podstawowe cechy bton biologicznych
i granulowanego osadu czynnego jako formy wzrostu bakterii
w bioreaktorach procesow PN/A

Blona biologiczna (ang. biofilm) jest forma wzrostu mikroorganizméw na po-
wierzchni ciata statego, polaczonych ze sobg przez polisacharydowe zwigzki
chemiczne wydzielane na zewnetrz przez komorki bakterii (ang. Exctracellular
Polymeric Substances — EPS). W bioreaktorach btona biologiczna rozwija si¢ na
celowo wprowadzonych nosnikach (wypehieniu ztoza biologicznego), najczesciej
wykonanych z tworzyw sztucznych, uformowanych w taki sposob, aby zwigkszy¢
ich powierzchni¢ wlasciwg (®) oraz kontrolowaé przyrost jej grubosci. Powierzch-
nia wlasciwa wypetnienia ztoza biologicznego w bioreaktorach deamonifikacji, sto-
sowanych w pelnej skali technicznej, wynosi od 500 do 800 m*m?. Aby umozliwi¢
petne wymieszanie bioreaktora oraz utrzymac¢ nosniki blony biologicznej w sta-
nie zawieszonym, stopien wypetnienia reaktora elementami ztoza wynosi z reguty
od 40 do 50% (v/v). W przypadku bioreaktorow typu MBBR (ang. Moving Bed
Biofilm Reactor) no$niki wypehienia swobodnie unosza si¢ w fazie wodnej i1 utrzy-
mywane s3 w zawieszeniu na skutek mieszania zawartosci reaktora. W wyniku od-
dziatywania hydraulicznych sil $cinajacych oraz zderzen elementoéw wypeknienia
ztoza zewnetrzna warstwa blony biologicznej jest odrywana i odprowadzana wraz
z oczyszczonymi $ciekami poza reaktor w formie czastek zawiesiny biologiczne;j.
Nosniki btony biologicznej zatrzymywane sg w bioreaktorze dzigki zastosowaniu
przegrod (sit/ekranéw) uniemozliwiajacych ich przedostanie si¢ do przewodoéw od-
ptywowych. Dzigki temu czas zatrzymania biomasy (ang. Solids Retention Time,
SRT) w bioreaktorach MBBR jest znaczaco dtuzszy w porownaniu do hydrauliczne-
go czasu zatrzymania (ang. Hydraulic Retention Time, HRT). Tego typu uktady nie
sg zatem chemostatami.

Granulowany osad czynny (ang. granular activated sludge) to geste (d =
= 1026-1049 kg/m?), naturalne skupiska mikroorganizméw o duzych srednicach,
w przypadku uktadow deamonifikacji wynoszacych od 1 do 4 mm (van der Berg
iin., 2021; Driessen, 2021). Wewnatrz granuli znajduje si¢ mineralny rdzen, na kto-
rym rozwija si¢ warstwa mikroorganizmow o duzej gestosci. Mozna traktowaé za-
tem granulowany osad czynny jako bardzo gesta btong biologiczna, ktora rozwija sig
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na naturalnym, wytworzonym przez bakterie nosniku. Sam proces formowania gra-
nul biomasy nie jest do konca poznany i opisany (Franca i in., 2018). Granulowany
osad czynny anammox charakteryzuje si¢ wysokimi predko$ciami sedymentacji
oraz niskimi warto$ciami objetosciowego indeksu osadu (SVI) 30-50 ml/g (Layer
iin., 2019). Granule ze wzgledu na ich niewielka $rednicg oraz zblizony do sferycz-
nego ksztalt charakteryzuje duza powierzchnia wtasciwa, rzgdu 3000 m?/m?. Po-
dobnie jak w przypadku btony biologicznej, zewnetrzna warstwa granul biomasy
odrywana jest od niej na skutek dziatania hydraulicznych sit $cinajacy.

Warstwa mikroorganizméw w btonie biologicznej oraz granulowanym osadzie
czynnym pozostaje w kontakcie w bioreaktorze z faza wodna, z ktérej na drodze dy-
fuzji molekularnej transportowana jest w jej gtab masa substratoéw. Wysoka gestosé
oraz grubo$¢ btony biologicznej i $rednica granul prowadzi do ograniczen transpor-
tu masy zwigzkow chemicznych w glab blony biologicznej lub granuli i powstania
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udziat w procesie deamonifikacji oraz przemian biochemicznych
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gradientu stezen substratow oraz inhibitoréw w ich przekroju (Wanner i in., 2006;
DeKreuk, 2006; Wuertz i in., 2003). Dyfuzja indukowana jest gradientem stezen
substratow, ktore maleja wewnatrz btony biologicznej i granul jako skutek ich prze-
mian biochemicznych zachodzacych w komorkach bakterii. W odwrotnym kierunku
transportowany jest strumien produktow. Dzigki wytworzeniu si¢ gradientu substra-
tow rozniace si¢ pod wzgledem fizjologicznym grupy mikroorganizmoéow lokalizujg
si¢ przestrzennie w btonach biologicznych lub granulach, w miejscach, w ktorych
warunki fizyczne i chemiczne umozliwiajg ich wzrost i w ktorych sa chronione przed
dziataniem inhibitoréw (Wanner i in., 2006; Trojanowicz i in., 2019; Laureni i in.,
2019). W przypadku bakterii AOB beda to zewngtrzne warstwy btony biologicznej
i granul, gdzie maja one dostep do tlenu oraz azotu amonowego. Dla tej grupy mi-
kroorganizmow, w czgsci konfiguracji systemow PN/A, tworzy si¢ warunki umozli-
wiajace ich wzrost w formie konwencjonalnego osadu czynnego poprzez jego sepa-
racj¢ od oczyszczonych Sciekow w osadniku wtornym, a nastgpnie recyrkulacje do
bioreaktora (Wett, 2015; Malovanyy i i in., 2015a). Przy czym wzrost AOB w ukta-
dzie moze by¢ wytacznie w formie rozproszonej (Wett, 2015) badz tez w formie
osadu czynnego i blony biologicznej (Malovanyy i in., 2015a). Biomasa AnAOB
z kolei gromadzi si¢ w gtebszych warstwach btony biologicznej i granul, w ktorych
jest chroniona przed toksycznym oddziatywaniem tlenu, posiadajac jednocze$nie
dostep do strumieni masy azotu azotynowego i amonowego (Persson i in., 2016;
Laureni i in., 2016).

4.3. Systemy PN/A oparte na technologii bton biologicznych

Jak weze$niej podano, jednym z najczesciej stosowanych typow bioreaktorow w pet-
nej skali technicznej w systemach autotroficznej deamonifikacji sg ztoza biologiczne
z ruchomym wypelieniem (ang. moving bed biofilm reactors, MBBR) (Kanders,
2019; Christensson, 2021). Z tego powodu poswigcono uwage gtownie ich charak-
terystyce w niniejszej czesci opracowania. Do prowadzenia procesu wykorzystuje
si¢ rowniez ztoza biologiczne zanurzane (ang. rotating biological contactors, RBC)
oraz inne rodzaje ukladow opartych na btonach biologicznych, stosowanych w skali
pilotowej i laboratoryjnej, takie jak na przyktad zanurzone, napowietrzane ztoza bio-
logiczne z unieruchomionym wypetnieniem (ang. fixed bed biofilm reactors, FBBR)
(Van der Staarin, 2007; Cema, 2011; Pyanert i in. 2014) (tabela 4.1). Porownanie
efektywnosci 1 wydajno$ci oraz warunkow pracy roznego typu reaktoroéw PN/A zo-
stato przedstawione w tabelach 4.2 1 4.3.
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Tabela 4.2

Poréwnanie podstawowych parametrow pracy oraz osigganej wydajnosci i efektywnosci
uktadow PN/A do deamonifikacji cieczy osadowych

System MBBR RBC FFBR GAS IGAS-SBR | G-SBR
(ps) (s) (s) (fs) (fs) (fs)
Parametr Szatkowska | Vlaeminck |Pyanert Driessen Wett Morales
procesu/Zrodto iin. (2007) |iin. (2009) |iin. (2014) |(2021) (2007) iin.
Lackner (2018)
iin. (2014)
TAN [gN/m?] 568 £ 63 1000 880 300-500 1844 £ 92 420-744
HRT [h] 24 --- - 5 102%%* 14-74
T[C] 25+£2,4 258+0,4 [224+1,9 |30-35 27.8+1,7 26,0-35,6
VNLR [kgN/m*d] | 0,50 1,71 --- 1,0-2,33 0,43%* 0,21-0,79
VNRR [kgN/m3d] | 0,35 1,30 0,58 0,92-2,14* 10,37** 0,17-0,63
E . 70+9,2 76 -—- 92 85,8+4,93 |80

gdzie: ,,ps” — skala pilotowa; ,,Is” — skala laboratoryjna, ,,fs” — petna skala techniczna.
* oszacowano z uzyciem danych dotyczacych wartosci VNLR oraz TINrem [%)] podanych przez Driessen (2021).

** oszacowano z uzyciem wartosci podanych przez Wett (2007).

Tabela 4.3

Poréwnanie podstawowych parametrow pracy oraz osigganej wydajnosci i efektywnosci
uktadoéw PN/A do deamonifikacji gtdéwnego strumienia sciekow

System RSO B oSl I B 0c S T
Parametr Malovanyy | Malovanyy | Yang Laureni |Cheniin. | Hoekstra | Wett i in.
procesu iin. iin. iin. iin. (2017) iin. (2013)

(2015b) (2015a) (2017) [(2019) (2018)
TAN [gN/m?] 34 455+23 |40 23+6 20+7 14,2-33,0 | 2040
HRT [h] 17 ~13%* 7-10 11+2 3 2,6 -
T [°C] 25 25 22-25 |15,5 20-35 25 9-19
VNLR [gN/md] |54* 78,6 +9 121,9 89,8 552.6 ~300-400 | 550-1600
VNRR [gN/m?d] |20* 55£6 100 79+16 (210 223 500-1100
E  [%] 37* 70+ 4 82 88 38 ~56-77 | ~80

gdzie: ,,PW” — pelne wymieszanie; ,,PT” — przeptyw ttokowy.
* oszacowano na podstawie danych Malovanyy i in. (2015b).

** oszacowano na podstawie danych Malovanyy i in. (2015a).
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4.3.1. Systemy oparte na ztozach biologicznych z ruchomym
wypetnieniem (MBBR) do deamonifikacji strumieni $ciekow
o wysokim stezeniu azotu

W pelnej skali technicznej jednym z pierwszych ukladoéw czeéciowej nitrytacji/
anammox na $§wiecie (uruchomionym w 2001 r.) byt jednostopniowy system, oparty
na bioreaktorze typu MBBR (Gustavsson, 2010; Rosenwinkel i in., 2005). Aczkol-
wiek zostal on zainstalowany w celu prowadzenia procesu nitrytacja/denitrytacja
i dopiero w czasie jego eksploatacji proces przekierowano na cze$ciowa nitrytacje/
anammox. Jako nos$niki btony biologicznej zastosowano pierscienie Kaldnes K1
o powierzchni wlasciwej 500 m?/m?, ktore wypetniaty bioreaktor do 40% jego po-
jemnosci. Bioreaktor uruchomiono w 2001 roku, w miescie Hattingen w Niemczech.
Jego rozruch trwat poéttora roku, po ktorym osiagnieto efektywnosé (£) usuwania
azotu na poziomie okoto 70-80%, przy obcigzeniu bioreaktora tadunkiem azotu nie-
organicznego (VNLR) w zakresie od 100-160 kgN/d (Gustavsson, 2010). Uktad ten
znany jest pod nazwa handlowa DeAmmon®(Purac).

Rowniez w pierwszej polowie lat dwutysigcznych prowadzone byly badania
nad dwu- i1 jednostopniowym systemem autotroficznej deamonifikacji cieczy osa-
dowych opartych na bioreaktorach MBBR, przez zespot z Krolewskiego Instytutu
Technologii, KTH-Stockholm, Szwecja (Szatkowska, 2004; Trela i in., 2004; Gut
iin., 2006; Cema i in., 2006; Szatkowska i in., 2007). Opisywane uktady deamonifi-
kacji zainstalowane zostaly w oczyszczalni sciekéw Himmerfjarden w Sztokholmie.
Podobnie jak w przypadku reaktora MBBR, pracujacego w Hattingen, analizowane
systemy deamonifikacji wykorzystywaly pierscienie Kaldnes K1 (500 m?*/m?), kt6-
rymi wypetniono bioreaktory do okoto 50% ich objgtosci. Zardwno w systemach
jedno-, jak i dwustopniowych biomasa utleniajaca azot amonowy (AOB) oraz anam-
mox (AnAOB) rozwijata si¢ w formie btony biologicznej. Bioreaktory czg¢$ciowej
nitrytacji (PN) oraz jednostopniowe bioreaktory PN/A natleniano z wykorzysta-
niem sprgzonego powietrza, a elementy wypetnienia ztoza biologicznego utrzymy-
wano w stanie zawieszonym z uzyciem mieszadet mechanicznych.

W uktadzie dwustopniowym $rednia wartos¢ efektywnosci procesu deamonifi-
kacji (E) wynosita okoto 83,8%, co przy obcigzeniu bioreaktora tadunkiem azotu
(VNLR) na $rednim poziomie okoto 0,133 kgN/m*d (0,53 gN/m?d) odpowiada wy-
dajnosci usuwania azotu (VNRR) okoto 0,111 kgN/m*d (0,44 gN/m*d). Stgzenie cal-
kowitego azotu nieorganicznego (TIN) w bioreaktorze anammox redukowano z po-
ziomu okoto 244 do 34 gN/m?. Zarowno proces czgsciowej nitrytacji, jak i anammox
prowadzono w $redniej temperaturze 31,9°C. Hydrauliczny czas zatrzymania (HRT)
w bioreaktorach PN i A wynosit odpowiednio 2 i 3 doby, a $rednie stezenie tlenu roz-
puszczonego (DO) utrzymywane byto na poziomie 1,11 0,13 gO,/m’, odpowiednio
w reaktorze PN 1 A. W opisywanym systemie w sposob ciggly monitorowano z uzy-
ciem sond online warto$ci temperatury (7'), odczynu pH oraz przewodnosci (C).
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Jednostopniowy system deamonifikacji charakteryzowala §rednia wydajno$é¢
0,350 kgN/m?d (1,4 gN/m?d) przy obcigzeniu tadunkiem azotu okoto 0,500 kgN/m*d
(2,0 gN/m?d) i efektywnosci procesu (E) wynoszacej 70% (Szatkowska i in., 2007).
Wynika stad, ze wydajnos¢ procesu w systemie jednostopniowym wzrosta trzy-
krotnie w porownaniu do wczesniej badanego systemu skladajacego si¢ z osobne-
go reaktora cze$ciowej nitrytacji i deamonifikacji (Gut i in., 2006). Ponadto pro-
ces w systemie jednostopniowym prowadzony byt w temperaturze 25°C (zblizonej
do temperatury cieczy osadowych), a wigc bez konieczno$ci podgrzewu Sciekow
w bioreaktorze. Wraz ze zwickszong warto$cig obcigzenia bioreaktora tadunkiem
zanieczyszczen (VNLR) zmniejszona zostala warto$¢ hydraulicznego czasu za-
trzymania (HRT) do 1 dnia. Stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze utrzy-
mywano na poziomie 1,9 + 0,7 gO,/m’. Stwierdzono ponadto, Ze procesem ogra-
niczajacym kinetyke i wydajnos$¢ jednostopniowej deamonifikacji jest nitrytacja,
a czynnikiem limitujagcym, obok stezenia azotynow jest zasadowo$¢ sciekow do-
ptywajacych do bioreaktora. Zasadowo$¢ Sciekow w procesie deamonifikacji ule-
ga zmniejszeniu na skutek utleniania azotu amonowego do azotyndow i azotanow.
Dlatego jej niewystarczajaca wartos¢ w Sciekach doptywajacych moze doprowadzi¢
do zbyt duzego spadku odczynu pH w bioreaktorze i ewentualnej inhibicji biomasy
anammox wolnym kwasem azotawym (szczegdlnie gdy zaburzona zostanie réwno-
waga pomiedzy aktywnos$cig bakterii AOB a AnAOB, w szczegdlnosci kiedy ak-
tywnos¢ bakterii AOB bedzie wyzsza niz AnAOB). W trakcie opisywanych badan
wykazano, ze wspotczynnik okreslajacy molowy stosunek spadku zasadowosci do
ilodci usunigtego azotu amonowego wynosit Srednio okoto 1,16. Warto$¢ zasado-
wos$ci mozna odnosi¢ réwniez do stg¢zenia jednego z podstawowych substratow dla
organizmow autotroficznych, jakim sg nieorganiczne zwiazki wegla wystepujace
w $ciekach glownie w formie jonéw wodoroweglanowych (HCO3). Ich niedobor
moze powodowac spadek wydajnosci przyrostu biomasy AOB i AnAOB w biore-
aktorze. Stechiometryczny, molowy stosunek jonéw wodoroweglanowych do nie-
organicznego azotu pobranych ze Srodowiska w procesie przyrostu komorek AOB
1 AnAOB wynosi odpowiednio okoto 1,77 (réwnanie 3.8) i 0,25 (rownanie 3.32).
Dlatego negatywny efekt braku wodoroweglanow w uktadzie jest mniej prawdopo-
dobny w przypadku biomasy anammox.

Proces monitorowano z wykorzystaniem pomiaréw online temperatury (7'), od-
czynu pH, stezenia tlenu rozpuszczonego (DO) oraz przewodnosci (C). Stwierdzono
przy tym istotne korelacje pomiedzy wartosciami pH oraz przewodnosci (C) a steze-
niem azotu amonowego w systemie, ktore moga zosta¢ wykorzystane do sterowania
procesem deamonifikacji. Potwierdzono rowniez pozytywna korelacje¢ stezenia tlenu
rozpuszczonego w bioreaktorze oraz wydajnos¢ procesu deamonifikacji. Zaobser-
wowano wzrost wydajno$ci usuwania azotu z okoto 0,325 kgN/m?d (1,3 gN/m?d) do
0,475 kgN/m3d (1,9 gN/m?d) przy wzroScie stezeniu tlenu rozpuszczonego w biore-
aktorze od 2,3 gO,/m’ do 2,5 gO,/m’. W uzupetniajgcych testach porcjowych zauwa-
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zono akumulacj¢ azotynéw przy stezeniu DO na poziomie okoto 4 gO,/m’, co moze
swiadczy¢, ze pomiar stgzenia tlenu rozpuszczonego moze zosta¢ wykorzystany
do sterownia procesem PN/A i zwiekszenia jego wydajnosci jako efektu usunigcia
ograniczen substratowych (produkcji N-NO, przez AOB). Najlepsza warto$¢ DO
dla badanego systemu zostata okreslona na poziomie 3 gO,/m’ (Cema, 2011). Po-
twierdzity to rdwniez inne, wezesniejsze prace zwigzane z prowadzeniem procesu
deamonifikacji w bioreaktorach MBBR, podczas ktorych stezenie tlenu rozpuszczo-
nego utrzymywano w zakresie 3—4 gO,/m’ (patrz rozdziat 3.2.2) (Gustavsson i in.,
2010; Rosenvikel i Cornelius, 2005). Potwierdzaja to takze wyniki badan w ska-
li laboratoryjnej, opublikowane przez Zubrowska-Sudot i in. (2011), wskazujgce
na mozliwg do uzyskania, wysoka wydajnos¢ procesu deamonifikacji na poziomie
okoto 0,850 kgN/m*d (3,4 gN/m?d) przy st¢zeniu tlenu rozpuszczonego w reaktorze
MBBR na poziomie okoto 4 gO,/m’i zastosowaniu strategii przerywanego napo-
wietrzania (z dwudziestominutowsg faza napowietrzania w jednogodzinnym cyklu).
Yang i in. (2015) w badaniach w skali pilotowej zaobserwowali najwyzsza wydaj-
nos¢ 1 efektywnos¢ procesu deamonifikacji przy stezeniu tlenu rozpuszczonego na
poziomie okoto 3,5 gO,/m’ i zastosowaniu strategii przerywanego napowietrzania.
Wyniki obserwacji empirycznych potwierdzono w trakcie numerycznych badan
optymalizacyjnych jednostopniowego systemu PN/A w bioreaktorze MBBR (Tro-
janowicz i Plaza, 2021).

Yang i in. (2016) zaproponowali takze wykorzystanie pomiaréw wartosci po-
tencjatu oksydacyjno-redukcyjnego (ORP) w bioreaktorze MBBR jako parametru
kontrolnego i sterujagcego przebiegiem autotroficznej deamonifikacji. Udowodniono
réwniez, ze deamonifikacja cieczy osadowych moze by¢ prowadzona w nizszych
temperaturach niz 25°C. Przy temperaturze bioreaktora wynoszacej 16°C uzyski-
wano wcigz wysoka efektywnos¢ procesu od okoto 72 do 82%, przy wydajnosci
usuwania azotu okoto 0,180 kgN/m*d (Sultana i in., 2014).

Osiagi i eksploatacja systeméw MBBR do deamonifikacji cieczy osadowych
w pelnej skali technicznej

Opisane powyzej badania w oczyszczalni $ciekéw w Himmerfjarden oraz Hattin-
gen zaowocowaly w 2007 roku realizacjg uktadu deamonifikacji cieczy osadowych
(jednego z pierwszych w pelnej skali technicznej) z zastosowaniem technologii
opartej na bioreaktorach MBBR (DeAmmon®) (Kanders, 2019). W sktad systemu
wchodzily dwie, rownolegte linie technologiczne sktadajace si¢ ze zbiornika bufo-
rowego (wspdlnego dla obu ciggdéw technologicznych) oraz bioreaktoréw MBBR
podzielonych na 4 strefy, z ktorych w pierwszej nie wprowadzono no$nikow btony
biologicznej. W pozostatych zastosowano pierscienie Kaldnes KI1H (500 m?/m?).
Po oczyszczeniu $cieki odprowadzano przez komore odptywowa. Czesé $ciekow
z komory odptywowej recyrkulowano do drugiej strefy bioreaktora, aby zapewnic¢
jego hydraulikg zblizong do zbiornika o pelnym wymieszaniu. Dobowy tadunek
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azotu do uktadu wynosit okoto 350 kgN/d. Po trwajacym okoto 350 dni rozruchu
bioreaktora bez inokulacji bakterii AOB i anammox z zewnetrznego zrodta, efek-
tywno$¢ usuwania azotu przekroczyta 80% przy $rednim obcigzeniu 2 gN/m?d.

W pelnej skali technologicznej do czerwca 2021 r. pracowato 31 jednostop-
niowych systemow PN/A opartych na reaktorach MBBR, ktore s3 znane pod na-
zwa handlowag Anita(TM)Mox. Pierwszy uklad tego typu zostal wybudowany
w 2011 r. w Malmo, Szwecja — jako tak zwana bioframa (ang. biofarm) i miat na
celu dostarcza¢ biomas¢ anammox w celu ulatwienia i skrocenia czasu rozruchu
nowych systeméw deamonifikacji. Bioreaktory Anita(TM)Mox stanowig zazwy-
czaj cylindryczne, zelbetowe lub stalowe zbiorniki, wyposazone w system drob-
nopegcherzykowego napowietrzania, mieszadta mechaniczne i dedykowane sita na
wylocie z reaktora, uniemozliwiajace elementom wypehienia ztoza biologicznego
na przedostanie si¢ poza uktad. Z powodzeniem adaptowano takze istniejgce na
oczyszczalni $ciekow zbiorniki o innej geometrii (na przyktad prostopadtoscien-
ne). Jako nosniki btony biologicznej stosowane sg ksztattki AnoxK(Anox-Kaldnes)
kilku typow: AnoxK™3 (500 m*m?®), AnoxK™35 (800 m?m?), BiofilmChip™M
(1200 m?/m?) lub AnoxK™Z400 — umozliwiajace tatwiejsza kontrolg, w wyniku
abrazji, grubosci btony biologicznej, ktora jest determinowana wysokos$cia Scia-
nek siatki na nosniku. Przedstawione przez Lemaire i Christensson (2021) projek-
towe tadunki i stezenia azotu amonowego w eksploatowanych w USA uktadach
PN/A do oczyszczania cieczy osadowych miescity sie¢ w zakresach odpowiednio
250-4000 kgN/d i 900—1200 gN/m?. Uzyskiwana efektywno$¢ usuwania catkowite-
go azotu nieorganicznego byta wyzsza od 70%.

Jednostkowe obcigzenie bioreaktora fadunkiem azotu wynosi w tego typu ukta-
dach okoto 1,0-1,2 kgN/m?d, przy HRT okoto 24 godziny (Lackner i in., 2014).
Z do$wiadczen eksploatacyjnych wiadomo rowniez, ze charakteryzuja si¢ one wy-
soka odpornoscia na szokowe tadunki azotu amonowego oraz zawiesin ogdlnych.
Raportowane zaburzenia procesu zwigzane byly ze wzrostem aktywnosci bakterii
NOB i wynikajacg z tego akumulacjg azotu azotanowego (N-NO,) w systemie,
a takze akumulacjg N-NH, spowodowang zwigkszonym doptywem cieczy osado-
wych do jednego z dwobch, rownolegle pracujacych bioreaktorow. W trakcie roz-
ruchu, oprocz nierdéwnomiernosci doptywu i uderzeniowego tadunku azotu, pro-
blemy eksploatacyjne wynikatly ze zwigkszonego tadunku zawiesin ogolnych oraz
doptywu substancji polimerowych na skutek zaburzen/awarii procesu odwadniania
osadoéw Sciekowych (Lamaire i Christensson, 2021). Wszystkie z wymienionych
zaklocen byly eliminowane przez zmiane lub poprawe systemu sterowania proce-
sem, w szczegdlnosci kontroli doptywu $ciekow do reaktoréow oraz procesu napo-
wietrzania.
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Monitoring i sterowanie procesem PN/A w bioreaktorach MBBR do usuwania
azotu z cieczy osadowych

Bioreaktory Anita(TM)Mox wyposazone sag w sondy pomiarowe temperatury (7),
pH, tlenu rozpuszczonego (DO), N-NH,, N-NO,. Sterowanie systemem odbywa si¢
na podstawie opatentowanego algorytmu wykorzystujacego pomiary stgzenia azotu
amonowego i azotanowego na wlocie i wylocie z bioreaktora, na podstawie kto-
rych obliczana jest warto$¢ stosunku azotu azotanowego wyprodukowanego do azo-
tu amonowego usuni¢tego w bioreaktorze (N—NO3pm o/N-NH, ) oraz odniesiona
do tego wspolczynnika wartos¢ stezenia tlenu rozpuszczonego w zakresie od 0,5
do 1,5 mgO,/1 w bioreaktorze. Tlen wprowadzony jest do reaktora wraz z powie-
trzem w sposob ciagly (Christensson, 2013; Lackner i in., 2014; Kanders, 2019).
Stosowane sg rowniez nadrzgdne systemy sterowania (Christensson, 2021). Kan-
ders (2019) z kolei opisuje algorytm sterowania czasem napowietrzania bioreaktora
MBBR w oparciu o pomiar odczynu pH (bedacy funkcja stgzenia azotu amonowe-
go 1 zasadowosci $ciekow). Doplyw powietrza w tym przypadku jest uruchamiany
1 wylaczany przy zadanych, granicznych warto$ciach pH w reaktorze. Bioreaktory
DeAmmon byly lub sg wyposazone w sondy pomiarowe temperatury (7'), pH, prze-
wodnosci (C), azotu amonowego (N-NH,), tlenu rozpuszczonego (DO).

Rozruch ukladéw technologicznych PN/A opartych na bioreaktorach MBBR
do oczyszczania cieczy osadowych

Rozruch bioreaktoréw MBBR do deamonifikacji ,,cieczy osadowych” mozna po-
dzieli¢ na dwa rodzaje. Pierwszy z nich odbywa si¢ bez inokulacji skolonizowanych
przez bakterie AOB i anammox no$nikow blony biologicznej, w drugim przypadku
w trakcie rozruchu wprowadza si¢ do bioreaktora MBBR czg¢$¢ elementow ztoza
z dobrze rozwinigta, aktywna btong biologiczng. 1lo$¢ aktywnych nosnikow blo-
ny biologicznej moze wynosi¢ od 5% do 100%, przy typowej ilosci w trakcie roz-
ruchow systeméw Anita(TM)Mox od 5% do 15% (Lamaire i Christensson, 2021;
Kanders, 2019; Gustavsson, 2010). Proces uruchomienia nowych bioreaktoréw do
procesu deamonifikacji cieczy osadowych wymaga duzej uwagi, starannosci i wie-
dzy ze wzgledu na mozliwo$¢ zahamowania wzrostu zarowno biomasy AOB, jak
1 AnAOB na skutek kumulacji nieorganicznych form azotu, w szczegolnosci jo-
néw amonowych (NH}) oraz azotynowych (NO;), co przy niekorzystnej zmianie
wartosci pH w bioreaktorze moze prowadzi¢ do zatrucia biomasy wolnym amo-
niakiem (NH,) lub wolnym kwasem azotawym (HNO,) (rozdziat 3.2.2). Akumula-
cja azotu amonowego (N-NH,) moze by¢ skutkiem niewystarczajgcej aktywnosci
AOB, AnAOB Iub obu grup biomasy w stosunku do ilosci azotu doprowadzanego
do bioreaktora. Natomiast akumulacja azotu azotynowego (N-NO,) bedzie skutkiem
mniejszej wydajnosci usuwania azotu przez bakterie AnAOB w stosunku do aktyw-
nosci AOB. Ponadto w trakcie prowadzenia rozruchu bez wprowadzenia do biore-
aktora pewnej ilosci aktywnej biomasy nalezy spodziewac si¢ braku rownowagi po-
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miedzy aktywnoscig bakterii AOB oraz AnAOB wynikajaca z duzych roznic czasu
podwojenia tych dwoch typéw mikroorganizméw (tabela 3.1 1 3.2). Z tego powodu
dobowy tadunek azotu amonowego doprowadzany do reaktora (VNLR gN/md)
musi by¢ $cisle dostosowany do aktywnos$ci biomasy biorgcej udzial w procesach
PN i A. Zwykle utrzymuje si¢ przy tym warto$¢ hydraulicznego czasu zatrzymania
(HRT) na nominalnym poziomie, a VNLR redukuje si¢ poprzez rozcienczenie cie-
czy osadowych w zbiorniku buforowym porcja $ciekow oczyszczonych z wylotu
z oczyszczalni (Kanders i in., 2019). Ma to na celu zapobieganie przyrostowi bioma-
sy w formie rozproszonej (osadu czynnego), o duzym wieku osadu co prowadzitoby
nie tylko do zaburzenia rdwnowagi pomigdzy aktywnos$cig bakterii AOB i AnAOB,
ale takze zatrzymania w bioreaktorze biomasy NOB i wzrostu stezenia azotanow
zmniejszajacego efektywnos¢ procesu. Dodatkowo do ustalonego obciazenia azo-
tem musi by¢ dostosowana odpowiednia ilo$¢ tlenu wprowadzona do bioreaktora
wraz z powietrzem, aby umozliwi¢ bakteriom AOB czgSciowe utlenienie N-NH,
do N-NO, i jednocze$nie nie spowodowa¢ inhibicji wzrostu AnAOB (Gustavsson,
2010). Czas rozruchu systeméw PN/A opartych na bioreaktorach MBBR przy braku
inokulum wynosi okoto 9-12 miesiecy (Gustavsson, 2010; Kanders, 2019) i moze
zosta¢ zmniejszony do okoto 3 miesi¢cy, gdy do bioreaktora wprowadza si¢ ele-
menty wypetnienia ztoza pokryte aktywna biomasg (Lamaire i Christensson, 2021).
Z drugiej strony Kanders (2019), na podstawie badan przeprowadzonych w skali
laboratoryjnej wnioskuje, ze inokulacja bioreaktora aktywna biomasa autotroficz-
ng nie przyspiesza procesu rozruchu systemu PN/A. Wskazuje takze na mozliwo$¢
opoznienia w rozwoju biomasy AnAOB na niezasiedlonych no$nikach btony bio-
logicznej poprzez ograniczenia substratowe (zuzycie catej ilosci azotyndw przez
bakterie anammox rozwijajace si¢ na wprowadzonych, aktywnych elementach ztoza
biologicznego). Przyznaje jednak, ze wprowadzenie okoto 11% inokulum do reakto-
ra prowadzi do bardzo szybkiego uzyskania nominalnej wydajno$ci usuwania azotu
na drodze deamonifikacji. Wykazat rowniez, ze dobrym materialem do rozpoczecia
rozruchu bioreaktora PN/A sg ustabilizowane beztlenowo osady $sciekowe, w kto-
rych ilo$¢ bakterii anammox jest znacznie wyzsza niz w cieczach osadowych oraz
w nadmiernym osadzie czynnym przed stabilizacja (prawdopodobnie czas fermen-
tacji i warunki w WKF umozliwiajg zatrzymanie i wzrost bakterii AnAOB) (Kan-
ders, 2019).

Na podstawie analizy do$wiadczen prezentowanych w literaturze (Kanders,
2019; Lamaire, Christensson, 2021; Gustavsson, 2010) sformutowane zostaty reko-
mendacje dotyczace rozruchow systemow PN/A, przedstawione ponize;j.

e W przypadku gdy rozruch odbywac bedzie si¢ bez inokulacji zasiedlonych
autotroficzng btong biologiczng no$nikow wypetnienia, Kanders (2019) pro-
ponuje podzieli¢ go na trzy etapy:

Etap 1 — formowanie btony biologicznej ztozonej z biomasy utleniajacej azot
amonowy (AOB), umozliwiajacej nitrytacj¢ azotu amonowego;
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Etap 2 — monitoring i kontrola warunkéw pracy bioreaktora w celu mozli-
wosci zasiedlenia i wzrostu w blonie biologicznej bakterii anammox
(AnAOB);

Etap 3 — stabilizacja procesu PN/A az do osiaggniecia projektowanych wy-
dajnosci i efektywnosci, m.in. z wykorzystaniem prowadzenia monitoringu
aktywnosci biomasy i grubosci btony biologiczne;.

Odpowiednia temperatura $ciekow w bioreaktorze odpowiada temperaturze
cieczy osadowych i wynosi okoto 30-35°C. Wazne jest zatem, aby nie zostaty
one wychtodzone, dzigki ich przetlaczaniu i magazynowaniu w odpowiednio
izolowanych termicznie i zwymiarowanych rurociggach, zbiornikach bufo-
rowych, jak rdwniez bioreaktorach MBBR. Wtasciwa temperatura $ciekow
w bioreaktorze PN/A skraca znacznie czas jego rozruchu (Gustavsson, 2010;
Kanders, 2019; Lamaire, Christensson, 2021).

Podczas rozruchu, jak i dalszej eksploatacji bioreaktora MBBR wartos$¢ wie-
ku osadu (czasu zatrzymania czastek zawiesiny w bioreaktorze) powinna by¢
rowna wartosci hydraulicznego czasu zatrzymania (HRT), z reguly ponizej
0,4 doby (co oznacza brak recyrkulacji zewnetrznej osadu czynnego). Chroni
to bioreaktor przed wzrostem biomasy autotroficznej (AOB i NOB) w formie
rozproszonej (osadu czynnego), umozliwiajac jednoczesnie zasiedlenie no-
$nikow zloza btona biologiczna (Kanders, 2019).

Warunki w systemie PN/A podczas jego rozruchu powinny sprzyja¢ wzro-
stowi biomasy AOB i AnAOB przez utrzymywanie odpowiednich tadunkéw
azotu doprowadzanych do uktadu oraz kontroli st¢zenia azotyndw i tlenu roz-
puszczonego w reaktorze, ktore w odniesieniu do wartosci pH i temperatury
nie beda powodowaty hamowania wzrostu wymienionych frakcji biomasy.
Rozcienczenie cieczy osadowych na etapie rozruchu wynosi od 2 do 8 razy
i prowadzi si¢ je do momentu, kiedy aktywno$¢ autotroféw pozwala na utrzy-
manie stezenia azotu amonowego i azotynowego na poziomach nie powodu-
jacych inhibicji aktywnosci pozadanych grup biomasy. Woda uzyta do roz-
cienczen powinna w takim przypadku zosta¢ podgrzana do 30°C, na przyktad
z wykorzystaniem wymiennikow ciepta.

Dobowy tadunek azotu doprowadzany do systemu powinien by¢ nieznacznie
wyzszy od maksymalnej wydajnosci procesu nitrytacji w danych warunkach
pracy bioreaktora (w odniesieniu do tlenowego czasu zatrzymania §ciekow
bioreaktorze). Do wyznaczenia odpowiednich wartosci tych parametrow po-
mocne bedg laboratoryjne testy porcjowe do wyznaczenia aktywnosci bak-
teriit AOB (test OUR, ang. oxygen utptake rate) oraz AnAOB (test SAA,
ang. specific anammox activity). Nieznaczne zwigkszanie obcigzenia fadun-
kiem zanieczyszczen (zbilansowane odpowiednia wartoscig zasadowosci)
jest korzystne z uwagi na konieczno$¢ zapewnienia warunkéw do wzrostu
i utrzymania odpowiedniej ilosci biomasy autotroficznej w bioreaktorze. Zna-
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jomos¢ maksymalnej wydajnosci biomasy AOB i AnAOB w systemie moze
skroci¢ czas rozruchu bioreaktora przez uzasadniona decyzje o szybszym
wzro$cie VNLR.

e Kanders (2019) proponuje utrzymywacé wysoki poziom st¢zenia tlenu roz-
puszczonego w bioreaktorze (okoto 3,0 mgO,/l) na etapie rozruchu oraz
ograniczy¢ ilo§¢ wprowadzonego tlenu do uktadu przez zastosowanie stra-
tegii przerywanego napowietrzania (ilo$¢ tlenu powinna by¢ dostosowana
do tadunku doptywajgcego N-NH, oraz aktywnosci AOB). Zastosowanie
przerywanego napowietrzania uzasadniajg wzgledy techniczne, poniewaz
nominalna wydajnos¢ dmuchaw jest duzo wyzsza niz wymagana ilo$¢ po-
wietrza wprowadzanego w poczatkowym etapie pracy nowego systemu de-
amonifikacji; jako rozwigzanie mozna stosowac przerywane napowietrzanie
(Gustavsson, 2010).

Stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze powinno by¢ takze odniesione
do grubosci btony biologicznej, aby zapobiega¢ mocnej inhibicji bakterii anam-
mox, wystepujacej juz przy stezeniu tlenu rozpuszczonego na poziomie okoto
0,01 mgO,/1 (Trojanowicz i in., 2021) i umozliwi¢ powstanie warunkow anoksycz-
nych w glebszych warstwach blony biologicznej. Aczkolwiek Lotti i in. (2014) wska-
zywal na fenomen agregacji komorek anammox w warunkach tlenowych, co sprzy-
ja zardwno formowaniu granul, jak i bton biologicznych. Poprzez automatyczng
kontrolg czasu napowietrzania (w odniesieniu do st¢zenia N-NH, w bioreaktorze)
mozliwe jest rdwniez uzyskanie nitrytacji tylko czg¢sci azotu amonowego (od 50%
do 60%), czyli tak zwanej cze$ciowej nitrytacji (Kanders, 2019). CzeSciowa nitry-
tacja zachodzi¢ jednak powinna samoistnie jako skutek limitujacej proces nitrytacji,
warto$ci zasadowosci (ALK) Sciekdw w bioreaktorze (rozumianej jako zroédto wegla
nieorganicznego). W cieczach osadowych stosunek molowy ALK (mmolHCO /1)
do N-NH, (mmoIN-NH,/l) wynosi okoto 1,2 (tabela 3.4), podczas gdy do pelnej
nitrytacji wymagany jest minimum 1,8 (rownanie 3.8).

e Zuzycie zasadowos$ci w trakcie procesow PN 1 A moze wigzac si¢ z niepozg-
danymi zmianami odczynu pH w reaktorze, nie tylko powodujacymi zmiany
stezen wolnego amoniaku i kwasu azotawego, ale rowniez wykraczajacych
poza zakresy warto$ci najlepszych do wzrostu AOB i AnAOB (tabela 3.1
i 3.2). Dlatego Kanders (2019) przedstawia metod¢ kontroli odczynu pH ba-
Zujaca na powigzaniu tego parametru z czasem napowietrzania Sciekow (kto-
re jest wytaczane przy spadku pH ponizej zadanej warto$ci i uruchamiane
po przekroczeniu okreslonej wartosci pH).

e Kanders (2019) postuluje, aby po okresie rozruchu majacym na celu uzyska-
nie stabilnej 1 wydajnej czgsciowej nitrytacji (okres trwania od dwoch tygo-
dni do dwoch miesiecy, w przypadku inokulacji nosnikami z aktywa biomasa
nie jest on konieczny) przej$¢ do etapu optymalizujacego proces anammox.
Nie rekomenduje przy tym dodatku roztworéw o charakterze zasadowym
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(NaOH, NaHCO,) w celu korekty pH i wzrostu zasadowos$ci ani materii orga-
nicznej (metanol, etanol) w celu denitryfikacji (zmniejszajacej stezenie azo-
tyndw oraz azotandow — przy zbyt wysokim stopniu utleniania azotu amono-
wego) lub przyspieszenia zasiedlania no$nikow biomasa heterotroficzna, co
bylo wskazywane jako czynnik ulatwiajacy przyrost w btonie biologicznej
komorek bakterii autotroficzne;.

e W drugim etapie do rozwoju biomasy anammox wymagana jest, obok od-
powiednich wartoSci stgzen N-NH, (83—170 mgN/l), N-NO, (31-88 mgN/I),
NH, (2-20 mg/l) i DO (3,0 mgO,/l, z okresem napowietrzania od 11 do
50 minut w godzinnym cyklu), ALK (24-1400 mmolHCO,/1) pH (nieznacz-
nie powyzej 7,0) oraz T (29-30°C), pewna krytyczna grubos$¢ blony biolo-
gicznej umozliwiajagca wytworzenie w przekroju btony biologicznej gradien-
tu stezenia tlenu wraz ze strefag anoksyczng. Mozna ja oszacowa¢ na okolo
200 pum—400 um (szacunek wlasny autora przy zatozeniu wartosci suchej
masy w uwodnionej blonie biologicznej 50 gs.m./l oraz ggstosci uwodnio-
nej btony biologicznej 1 g/ml i na podstawie danych przedstawionych przez
Kanders (2019): stezenie suchej masy blony biologicznej w litrze wypehienia
typu K1, o powierzchni wiasciwej 500 m*m?, okoto 5-10 g s.m.).

e Bioreaktor MBBR w trakcie rozruchu nalezy chroni¢ nie tylko przed uderze-
niowym doptywem tadunku azotu, ale rowniez materii organicznej, na przy-
ktad w formie zbyt duzej dawki polimeréw stosowanych do odwadniania
osadow sciekowych oraz zawiesin ogélnych (Christensson, 2021).

4.3.2. Deamonifikacja gldwnego strumienia $ciekow
w bioreaktorach MBBR

Badania nad deamonifikacjg glownego strumienia $ciekéw prowadzono z uzyciem
jednostopniowych systemow opartych na reaktorach MBBR w skali pilotowej i pot-
technicznej (Malovanyy i in., 2015b; Trojanowicz 1 in., 2016; Gustavsson 1 in.,
2020). Nie przyniosty one jednak oczekiwanych rezultatéw, szczegolnie w odnie-
sieniu do efektywnosci procesu, ktora uniemozliwiata osiggniecie stezenia catkowi-
tego azotu nieorganicznego na wylocie ponizej 10 mgN/l (wymaganej dla duzych
oczyszczalni SciekoOw wartosci).

W swojej pracy Malovanyy i in. (2015b) przedstawil wyniki uzyskane podczas
eksploatacji uktadu sktadajacego si¢ z reaktora UASB potaczonego z jednostop-
niowym systemem deamonifikacji opartym na bioreaktorze MBBR. Po trwajacym
okoto 5 miesigey przejsciu z warunkow stezenia N-NH, charakterystycznych dla
oczyszczania cieczy osadowych do stgzen obserwowanych w $ciekach gtdéwnego
ciggu technologicznego (29-41 mgN-NH /1), przez okoto 16 miesigcy eksploato-
wano bioreaktor we wzglednie wysokiej temperaturze 25°C. Najwyzsza efektyw-
no$¢ procesu wynosita 40%, przy obciazeniu bioreaktora fadunkiem azotu (VNLR)
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na poziomie okoto 54 gN/m3d (0,27 gN/m?d) i uzyskiwanej wydajnosci (VNRR)
okoto 20 gN/m*d (0,1 gN/m?d). Stezenie catkowitego azotu nieorganicznego w $cie-
kach oczyszczonych wynosito przy tym okoto 22,6 mgN/l, w tym 12,5 mgN/I sta-
nowit azot azotanowy. Stosowano przy tym przerywane napowietrzanie z dtugoscia
fazy napowietrzania i anoksycznej 15 minut kazda oraz utrzymujac stezenie tlenu
rozpuszczonego w fazie napowietrzania na poziomie okoto 0,6 mgO,/1.

W prowadzonych w skali pottechnicznej, w warunkach bliskich rzeczywistym,
dlugookresowych badaniach, testowano uktad autotroficznej deamonifikacji ,,glow-
nego strumienia”, zasilany $ciekami z reaktora HRAS (Sjolunda, Malmo, Szwecja)
0 stezeniu azotu amonowego 24 (£6,4) gN-NH,/m’. Sktadat si¢ z dwoch potaczo-
nych szeregowo bioreaktoréw MBBR (5,2 m?) wypelnionych no$nikami typu K1
(500 m*m?) do 40% ich objg¢tosci oraz reaktora MBBR (1,5 m?) do deamonifikacji
cieczy osadowych. Bioreaktory uruchomiono, wypehiajac je catkowicie nosnika-
mi pobranymi z uktadu MBBR do deamonifikacji cieczy osadowych, stopniowo
zmniejszajac stezenie azotu amonowego w Sciekach doptywajacych do instalacji
pilotowej. W trakcie badan systematycznie wymieniano no$niki biomasy pomiedzy
eksploatowanymi bioreaktorami pilotowymi PN/A do usuwania azotu z gtéwnego
strumienia $ciekow a pilotowym reaktorem deamonifikacji cieczy osadowych. Bio-
reaktory pracowaty w zakresie temperatury 11-23°C i HRT od 2,6 do 6,1 godziny.
Stezenie tlenu w bioreaktorze w fazie napowietrzania przerywanego cyklu wyno-
sifo od 1,0 do 2,8 mgO,/I. Przy srednim obcigzeniu bioreaktora fadunkiem zanie-
czyszezen (VNLR) 172,4 gN/m3d (0,862 gN/m?d) efektywno$¢ (E) procesu deamo-
nifikacji wyniosta 38,2% (maksimum 61,6%), co odpowiadato wydajnosci usuwania
azotu (VNRR) okoto 64,2 gN/m3d (0,321 gN/m?d) (opracowanie wlasne na podsta-
wie danych podanych w suplemencie do artykutu Gustavsson i in., 2020). Stabilna
praca systemu PN/A w dtugim czasie oraz uzyskana objetosciowa wydajnos$¢ usu-
wania azotu w badanym systemie, wystarczajaco wysoka, aby wykorzysta¢ proces
PN/A do oczyszczania Sciekéw w gldownym ciggu technologicznym oczyszczalni, sa
bez watpienia sukcesem. Jednakze nieskuteczne hamowanie wzrostu biomasy utle-
niajacej azotyny (NOB) powodowato zbyt wysokie stezenie azotu azotanowgo na
wylocie z uktadu deamonifikacji, co w pofgczeniu z pozostatoscig N-NH, w Scie-
kach oczyszczonych na poziomie od 4,1 do 17,2 mgN/l prowadzitoby do koniecz-
nosci dodatkowego doczyszczania $ciekow z uzyciem klasycznego procesu oparte-
go na nitryfikacji i denitryfikacji.

Na podstawie powyzszych doswiadczen mozna dojs¢ do wniosku, ze proces
deamonifikacji gtownego strumienia $ciekow w jednostopniowym uktadzie PN/A
opartym na bioreaktorze typu MBBR bedzie bardzo trudny do zastosowania w pet-
nej skali techniczne;.

Wigkszy potencjal do wdrozenia reaktorow MBBR do oczyszczania gtéwnego
strumienia $ciekow maja systemy dwustopniowe. Kowalski i in. (2019) wykazat
w badaniach prowadzonych w skali laboratoryjnej, ze istnieje mozliwos$¢ utrzyma-



115

nia stabilnego procesu cze$ciowej nitrytacji (PN) prowadzonego w bioreaktorze
MBBR z jednoczesna supresjg bakterii NOB w niskiej temperaturze 10°C. Do ste-
rowania procesem wykorzystano pomiar st¢zenia tlenu rozpuszczonego (DO), ktore
byto dostosowane do aktualnej wartosci N-NH, mierzonego sondami online, tak aby
utrzymywac stopien utleniania azotu amonowego na poziomie okoto 50%. W celu
inhibicji biomasy NOB do reaktora w sposob zautomatyzowany dozowany byt roz-
twor zasady w celu zwiekszenia wartosci pH do poziomu, przy ktorym w odniesie-
niu do zmierzonego st¢zenia N-NH,, koncentracja wolnego amoniaku (NH,) bedzie
powodowata supresje¢ wzrostu bakterii utleniajacej azotyny. Sa to wazne wyniki
z uwagi na fakt, ze w uktadzie dwustopniowym w wydzielonym bioreaktorze anam-
mox proces autotroficznej deamonifikacji prowadzony bytby w niezakldéconych wa-
runkach anoksycznych, a wigc bez mozliwosci wzrostu bakterii NOB.

Mozliwos¢ zastosowania dwustopniowego uktadu deamonifikacji do oczysz-
czania gldwnego strumienia Sciekow opartego na bioreaktorach MBBR byly te-
stowane przez zespot badawczo rozwojowy VWT-AnoxKaldnes (Szwecja) Picul-
lel i in. (2016). Zatozono przy tym, ze supresje wzrostu bakterii NOB w reaktorze
cze$ciowej nitrytacji (PN) uzyska sig, kontrolujac grubos¢ btony biologiczne;j, tak
aby byla przepuszczalna dla tlenu i gradient jego stezenia w przekroju blony byt
niewielki. W takich warunkach spodziewano si¢ uzyskac przewage AOB nad NOB
dzigki utrzymywaniu odpowiedniej wartosci DO w reaktorze. Dodatkowo do reak-
tora PN doprowadzano cyklicznie strumien cieczy osadowych o stgzeniu N-NH,
okoto 1000 mgN/l, w celu wywotania inhibicji aktywnosci NOB wolnym amonia-
kiem (NH,). Grubo$¢ btony biologicznej utrzymywano na poziomie ponizej S0 um
1 200 pm przez zastosowanie nosnikow AnoxKaldens typu Z-50 i Z-200. Badania
w skali laboratoryjnej i pilotowej prowadzono w temperaturze odpowiednio okoto
15°C i 20°C. Badania prowadzono roéwniez w petnej skali technicznej, uruchamia-
jac bioreaktory PN (Z-200, blona biologiczna calkowicie przepuszczalna dla tle-
nu) oraz A (Z-400, w czgsci blony biologicznej warunki anoksyczne) w warunkach
doptywu cieczy osadowych. Wyniki badan w skali laboratoryjnej i pilotowej po-
twierdzity skuteczno$¢ takiego rozwigzania. Utrzymano proces czesciowej nitry-
tacji, jednak z incydentami wzrostu aktywnosci NOB i akumulacji N-NO,. Uzy-
skana wydajnos¢ procesu anammox byta na wysokim poziomie okoto 0,2 kgN/m*d
(Picullel i in., 2016). Potwierdzono stusznos¢ przyjetej koncepcji technicznej ukta-
du deamonifikacji, jednakze nie powiodto si¢ uzyskanie dlugookresowej stabilnosci
procesu, szczegbdlnie w warunkach niskich temperatur w bioreaktorze (Christensson
iin., 2020).
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4.4, Bioreaktory oparte na granulowanym osadzie czynnym

Granulowany osad czynny anammox stanowit podstaw¢ rozwoju technologii de-
amonifikacji poczawszy od lat dziewiecdziesigtych XX wieku (Jetten i in., 1997;
Van der Star i in., 2007). Obecnie eksploatowanych jest 66 jednostopniowych ukta-
déw Anammox® (Driessen i Hendrickx, 2021) opartych na granulowanym osadzie
czynnym. Inna, dostepna na rynku technologia, realizowang w systemie jedno-
stopniowym, w reaktorach SBR, z ta3 samg forma wzrostu biomasy jest ELAN®
(Aqualia). Do czerwca 2021 roku pracowaty co najmniej 2 reaktory tego typu w pet-
nej skali technicznej (Morales i in., 2018).

4.4.1. Systemy oparte na reaktorach z granulowana biomasa
(GAS, ang. Granular Activated Sludge) do deamonifikacji
strumieni $ciekéw o wysokim stezeniu azotu

Obecnie eksploatowane ukltady PN/A, stosujace bioreaktory z granulowanym osa-
dem czynnym, pracujace w petnej skali technicznej, wykorzystywane sa do oczysz-
czania strumieni $ciekow o wysokich st¢zeniach azotu nieorganicznego zarowno
cieczy osadowych, jak i strumieni $cickow przemystowych (Remy i in., 2016; Dries-
sen i in., 2020a, b; Driessen i in., 2021; Driessen i Hendrickx, 2021). Ponizej przed-
stawiono przeglad informacji dotyczacych osigganych rezultatéw deamonifikacji
wymienionych strumieni §ciekow, sposobu sterowania, doswiadczen z rozruchow
systemoéw PN/A z granulowang biomasg oraz zrodet i metod przeciwdziatania zabu-
rzeniom procesu.

Osiagi i eksploatacja jednostopniowych systemow opartych na reaktorach
z granulowana biomasa do deamonifikacji ,,cieczy osadowych” w pelnej skali
technicznej
Pierwszy na $wiecie system deamonifikacji cieczy osadowych, ktory z zatozenia byt
oparty na procesach czesciowej nitrytacji i anammox z wykorzystaniem biomasy
AnAOB przyrastajacej w formie granulowanego osadu czynnego (ANAMMOX®)
wybudowano w 2002 roku na oczyszczalni scieckow Dokhaven, Rotterdam (Holan-
dia) (Van der Staar i in., 2007). Zostat zrealizowany jako dwustopniowy system
PN/A, przy czym pierwszy stopien — czesciowa nitrytacja realizowana byta w opar-
ciu o klasyczny osad czynny w napowietrzanych bioreaktorach przeptywowych
(SHARON®). Krotko po tym opracowany zostat jednostopniowy uktad autotroficz-
nej deamonifikacji, wykorzystujacy przeptywowy bioreaktor z pelnym wymiesza-
niem, ktory w pelnej skali technicznej uruchomiono w 2006 roku w oczyszczalni
sciekow w Olburgen (Holandia) (ANAMMOX®, Paques) (Remy i in., 2016).
Rozruch pierwszego, dwustopniowego systemu PN/A do momentu osiagnigcia
zaktadanego obcigzenia tadunkiem azotu (okoto 500 kgN/d) trwat blisko cztery lata
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(Van der Star i in., 2007). Przejscie do pelnej skali technicznej rozpoczeto bez ba-
dan pilotowych, bazujac na doswiadczeniach w skali laboratoryjnej. Reaktor czgs-
ciowej nitrytacji (PN) byt zasilany strumieniem cieczy osadowych o $rednim steze-
niu N-NH, okoto 1200 mgN/I i pracowat przy tlenowym HRT okoto 1,3-1,8 doby
jako chemostat (wartos¢ HRT byta zblizona do SRT) (Gustavsson, 2011). Proces
w reaktorze SHARON® prowadzony byt w T okolo 33°C. Scieki z bioreaktora
PN (stezenie N-NH, i N-NO, okoto 600 mgN/l) byty kierowane poprzez separator
wielostrumieniowy (w celu oddzielenia osadu czynnego od $ciekow) do reaktora
anammox (A). Wykorzystano w tym celu reaktor wiezowy typu ,,gas-lift” o obje-
tosci 70 m?, w ktorym panujg warunki sprzyjajace granulacji biomasy anammox
(wysokie wartosci hydraulicznych sit $cinajacych) (Van der Star i in., 2007). Re-
aktory wiezowe do prowadzenia procesu anammox wykonane sg ze stali, ich wy-
soko$¢ miesci sie w zakresie od 8 do 16 m. Srednia efektywno$é procesu anam-
mox w opisywanym systemie (z 4 lat) wyniosta okoto 92% przy objetoSciowym
VNLR na bardzo wysokim poziomie, powyzej 10 kgN/m*d (dotyczy tylko procesu
anammox — nie uwzglednia wydajnosci czesciowej nitrytacji, ktéra jest znacznie
nizsza (Driessen i in., 2012)). Odpowiada to wydajno$ci usuwania azotu (VNRR)
okoto 9,2 kgN/m*d (Van der Staar, 2007; Lackner i in., 2014; Driessen i Hendrickx,
2021). Sa to wartosci wydajnosci o rzad wielkosci wyzsze w pordwnaniu z reakto-
rami MBBR opisanymi w poprzednim rozdziale, co jest niewatpliwg zaletg syste-
mu dwustopniowego opartego na bioreaktorach szybowych z granulowang biomasa
anammox. Znakomite osiagi wynikaja zard6wno z konfiguracji systemu, jak i z wy-
sokiego stezenia biomasy w jednostkowej objetosci bioreaktora (dla granulowanego
osadu X czynnego sigga 25-35 kgs.m./m’) oraz wysokiej powierzchni wlasciwe;
granul (okoto 3000 m?/m?®) (Lackner i in., 2014). Podczas eksploatacji opisywanego
systemu osiggnieto obcigzenia rzedu 700-750 kgN/d (projektowy VNLR wynosit
500 kgN/d) (Driessen i in., 2011).

Pierwszy, jednostopniowy uktad autotroficznej deamonifikacji oparty na prze-
ptywowym bioreaktorze z pelnym wymieszaniem i zintegrowanym separatorem
biomasy (ANAMMOX®, Paques) uruchomiono z wykorzystaniem granulowanego
osadu czynnego, pochodzacego z reaktora szybowego w Rotterdamie (Gustavsson,
2010; Lackner i in., 2014; Driessen i Hendrickx, 2021). Przyspieszylo to znaczaco
osiggnigcie zakladanego w projekcie poziomu obcigzenia reaktora tadunkiem azo-
tu (1200 kgN/d), ktore trwato okoto 5 miesiecy (Gustavsson, 2010; Driessen i in.,
2011). Bioreaktory jednostopniowych uktadéw PN/A konstruowane sa jako stalowe
lub Zelbetowe zbiorniki o wysokosci od 5 m do 10 m, najczgsciej cylindryczne.
Spotyka si¢ rowniez zbiorniki prostopadtoscienne, jak roéwniez istnieje mozliwosé
adaptacji istniejgcych zbiornikdw na modernizowanej oczyszczalni $ciekow (Dries-
seniin., 2011). Bioreaktor o pojemnosci 600 m® byt napowietrzany w sposob ciagly
z wykorzystaniem drobnopecherzykowego systemu napowietrzania i nie wymagat
dodatkowo mieszania mechanicznego. Stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreak-
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torze bylo automatycznie ustalane wzgledem stezenia N-NH, i N-NO,, mierzone-
go na wylocie z bioreaktora z zastosowaniem sond pomiarowych online (Driessen
iin. 2021; Driessen i Hendrickx, 2021; Lackner i in., 2014).

Obecnie uktady jednostopniowe PN/A, ze wzgledu na mniejsze koszty inwesty-
cyjne i jednocze$nie odpowiednio wysokg wydajnosc i efektywnos¢, zdominowaty
realizowane systemy autotroficznej deamonifikacji oparte na granulowanym osadzie
czynnym i staly si¢ standardowym rozwigzaniem (Remy i in., 2016; Driessen i in.,
2011; Driessen i in., 2012; Driessen i in., 2020a, b; Driessen i in., 2021; Driessen
i Hendrickx, 2021).

Pierwszy bioreaktor tego typu stuzyt deamonifikacji zmieszanego strumie-
nia Sciekow pochodzacych z reaktora UASB (usuwajgcego materi¢ organiczng ze
sciekow z zaktadu przetworstwa spozywczego) oraz cieczy osadowych z miejskiej
oczyszczalni §ciekow. Stezenie azotu amonowego na wlocie do bioreaktora wyno-
sito od okoto 300 do 500 mgN/I. Przy objetosciowym obcigzeniu bioreaktora ta-
dunkiem azotu (VNLR) okoto 2,5 kgN/m*d, $rednia efektywno$¢ usuwania azotu
nieorganicznego z 10 lat wyniosta 92%, co odpowiada wydajno$ci usuwania azo-
tu nieorganicznego (VNRR) na poziomie 2,3 kgN/m*d (Van der Star, 2007; Driessen
iin. 2011; Driessen i in., 2021; Driessen i Hendrickx, 2021; Driessen i in., 2012).

W eksploatowanych, jednostopniowych systemach Anammox® oczyszcza si¢
zardwno strumienie cieczy osadowych, pochodzacych z proceséw odwadnia osa-
dow Sciekowych stabilizowanych beztlenowo w warunkach mezofilowych, termo-
filowych, jak rowniez po wstepnej obrobce w uktadach termicznej hydrolizy (THP)
oraz z procesoOw wspolnej fermentacji (,,wspotfermentacji”’) osadow Sciekowych
z biodegradowalnymi odpadami z innych zrodel. Wykorzystywane sg rowniez do
deamonifikacji §ciekodw z przemyshu rolno-spozywczego oraz innych branz przemy-
stu: chemicznego, garbarskiego, gorniczego czy odciekoéw ze sktadowisk odpadow
(Driessen i in., 2012; Driessen i Hendrickx, 2021; Driessen i in. 2020a, b).

Projektowe tadunki i stezenia azotu amonowego w $ciekach doprowadzanych
do eksploatowanych bioreaktor6w anammox wynosza, odpowiednio od 60 do
11 000 kgN/d oraz od 300-2000 mgN/l (Driessen i in., 2012; Driessen i Hendrickx,
2021). Uzyskiwane efektywnosci (£) usuwania azotu amonowego wynosily powy-
zej 80%. Proces prowadzi si¢ w temperaturze od 30—-39°C. Gdy to konieczne, stru-
mien $ciekow podgrzewany jest w wymienniku ciepta zasilanego z uktadu koge-
neracji (Remy i in., 2016; Driessen i in., 2011; Driessen i in., 2012; Driessen 1i in.,
2020a, b; Driessen i in., 2021; Driessen i Hendrickx, 2021).

Pierwszy system PN/A prowadzony w bioreaktorze typu SBR opartym na gra-
nulowanym osadzie czynnym zostal uruchomiony w pelnej skali technicznej
w 2015 roku (Vasquez, 2016). W jego sktad wchodzit zbiornik buforowy oraz bio-
reaktor o pojemnosci 230 m®. Uktad zostal przeznaczony do deamonifikacji cieczy
osadowych, powstajacych podczas odwadniania osadow z uktadu wspotfermen-
tacji osadow sciekowych i odpadow z przemystu spozywczego. Stezenie N-NH,
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w strumieniu oczyszczanych §ciekoOw miescito si¢ w zakresie od 420 do 744 mgN/I.
Proces autotroficznego usuwania azotu prowadzono w temperaturze 26,0-35,6°C
przy zmiennych, dostosowywanych automatycznie, wartosciach hydraulicznego
czasu zatrzymania (HRT) i stezenia tlenu rozpuszczonego w fazie reakcji, odpo-
wiednio 0,6-3,1 doby oraz 0,1-1,5 mgO,/I (Morales i in., 2018). Objgtosciowe ob-
cigzenie bioreaktora tadunkiem zanieczyszczen (VNLR) w fazie rozruchu wynosito
od 0,212 do 0,793 kgN/m*d (Morales i in., 2018). Po ustabilizowaniu pracy uktadu
PN/A, $rednia efektywnos$ci usuwania azotu nieorganicznego (£) utrzymywata si¢
powyzej 80%, a objetosciowa wydajnos¢ usuwania azotu (VNRR) na poziomie oko-
1o 0,6 kgN/m*d (Vasquez, 2016).

W tym samym roku uruchomiono system PN/A dla gléwnego ciggu technolo-
gicznego oczyszczalni $ciekow przemystowych w zakladzie produkcji konserw
rybnych. Scieki (dobowy przeptyw okoto 270 m*/d) po oczyszczaniu fizyczno-
-chemicznym w bloku koagulacyjno-flotacyjnym (DAF) oraz w procesie beztleno-
wym — w komorze fermentacji, doprowadzone zostaty do sekwencyjnego reaktora
porcjowego autotroficznej deamonifikacji, opartego na granulowanym osadzie czyn-
nym, o pojemnos$ci 250 m*. Uzyskano bardzo wysoka efektywnos$¢ procesu — oko-
to 89%, przy VNLR wynoszacym 0,336 kgN/m*d, co odpowiada wydajnosci biore-
aktora okoto 0,300 kgN/m3d. Proces byt efektywny pomimo wysokiego zasolenia
sciekow. Stezenie azotu w doptywie do bioreaktora oraz w $ciekach oczyszczonych
wynosito, odpowiednio okoto 300 mgN/1 i 40 mgN/l. Wynikiem realizacji projektu
1 zastgpienia reaktora SBR do usuwania azotu w oparciu o klasyczny proces nitryfi-
kacji/denitryfikacji (N/DN) (2500 m?) reaktorem autotroficznej deamonifikacji byto
podwojenie ilosci produkowanego biogazu, zmniejszenie 0 99% iloSci osadow Scie-
kowych z instalacji biologicznego oczyszczania $ciekdw przeznaczonych do dalszej
utylizacji oraz redukcje zuzycia energii elektrycznej, wymaganej w procesie biolo-
gicznej eliminacji azotu o 85% (Vasquez, 2016).

Cykl pracy tego typu uktadéow wynosi: faza napeliania (5-20 minut), faza re-
akcji — napowietrzania (200400 minut), faza sedymentacji (10-30 minut) i faza
odprowadzania $ciekdéw oczyszczonych (10-20 minut) (Vazquez-Padin, 2014).

Z doswiadczen eksploatacyjnych wynika, ze systemy PN/A wykorzystujace
bioreaktory z granulowanym osadem czynnym cechuje korzystna zdolnos¢ do wy-
sokiej supresji aktywnosci biomasy NOB (stosunek N-NO, | JN-NH, < 11%),
odporno$¢ na zwigkszone tadunki zawiesin ogdlnych i materii organicznej (ChZT)
w doptywie oraz na krotkotrwaty wzrost stgzenia N-NO, w bioreaktorze az do
50 mgN-NO,/I (Driessen i in., 2012; Driessen i i Hendrickx, 2021).

Raportowane zaburzenia procesu zwiazane byty z doptywem do bioreaktora ude-
rzeniowego tadunku N-NH,, co z kolei przy braku rownowagi pomigdzy aktywno-
$cig biomasy AOB i AnAOB prowadzito do akumulacji w bioreaktorze zarowno
jondéw amonowych (wzrost z poziomu okoto 25 mgN/l do 100 mgN/1), jak i azoty-
nowych (do okoto 60 mgN/I przy pH okoto 7,0). Z doswiadczen eksploatacyjnych
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wynika, ze inhibicja azotynami biomasy AnAOB w granulach jest odwracalna i krot-
kotrwata, jezeli tylko doprowadzi si¢ do zmniejszenia stgzenia N-NO, w bioreak-
torze (Driessen i Hendrickx, 2021). Driessen i Hendrickx (2021) stawiaja rowniez
hipotezg, ze w bioreaktorze PN/A istnieje nadwyzka wydajno$ci biomasy anammox
jako skutek ich wzrostu w granulach. Heterogeniczno$¢ granul, tak jak w przypadku
bton biologicznych, chroni bakterie AnAOB przed niekorzystnym wplywem czyn-
nikow §rodowiskowych (na przyktad jako skutek istnienia gradientu stg¢zenia zwigz-
koéw 1 substancji chemicznej w przekroju granuli/btony biologicznej). Nadwyzka
wydajnosci (frakcja wysoko aktywnej biomasy AnAOB z glebszych warstw granul)
moze kompensowa¢ utrate aktywnos$ci czesci biomasy eksponowanej na dzialanie
niekorzystnych czynnikow w zewnetrznych warstwach granul. O duzej odpornosci
granulowanego osadu czynnego na doptyw substancji toksycznych do bioreaktora
$wiadczy¢ moze rowniez przypadek szybkiego powrotu do nominalnych wydajnosci
usuwania azotu w bioreaktorze PN/A (okoto 25 dni), po bedgcym skutkiem bledu eks-
ploatacyjnego doptywie do niego podchlorynu sodu uzywanego do dezynfekcji $cie-
kéw odprowadzanych z oczyszcezalni do odbiornika (Driessen i Hendrickx, 2021).

Zbyt wysokie stgzenie fosforanow moze rowniez by¢ czynnikiem zaklocajacym
prace bioreaktora. Po pierwsze zbyt wysokie stezenie ortofosforanow w §ciekach
moze ogranicza¢ wzrost biomasy anammox (rozdziat 3.1.2). Ponadto wysokie ste-
zenie fosforanow przy jednoczesnym wysokim stezeniu jonéw amonowych moze
prowadzi¢ do odktadania si¢ kamienia zarowno na elementach wyposazenia biore-
aktora (dyfuzory, rurociagi, pompy, czujniki sond pomiarowych), jak i powierzchni
granul lub btony biologicznej (Lackner i in., 2014; Driessen i in., 2020a). Zastoso-
wanie wczesniejszego stracania fosforu w postaci fosforanu magnezowo amonowe-
go — struwitu (MgNH,PO, - 6H,0) (instalacji odzysku fosforu na drodze strgcania
struwitu) moze eliminowa¢ ten problem (Remy i in., 2016). Innym rozwigzaniem
jest dodatek antyskalantow do Sciekow.

Zaobserwowano takze zmniejszenie wydajnosci procesu (o blisko 60%) bedace
skutkiem spadku zasadowosci (ALK) w cieczach osadowych, ktory pojawiat si¢ jako
efekt dozowania do komor WKF chlorku zelazowego (FeCl,) i stracania ortofosfo-
ranow lub stosowania w systemie zagospodarowania wod osadowych instalacji stra-
cania struwitu (MgNH,PO, - 6H,0) z dozowaniem chlorku magnezowego (MgClL,).
Spadek zasadowosci skutkowat rowniez obnizeniem odczynu pH w reaktorze z po-
ziomu okoto 7,02 do 6,86. Rozwigzaniem w takich przypadkach moze by¢ dozowa-
nie do bioreaktora roztworu wodorotlenku sodu (NaOH) lub wodorowgglanu sodu
(NaHCO,) w celu zwigkszenia zasadowos$ci. W przypadku utraty zasadowosci w pro-
cesie strgcania struwitu skuteczng metoda eliminacji tego rodzaju problemu byta za-
miana wykorzystywanego w nim MgCl, na wodorotlenek magnezu (Mg(OH),) — do-
zowany do reaktora w formie tlenku magnezu (MgO) (Driessen i in., 2020a).

Inng przyczyna spadku wydajnosci i efektywnosci procesu PN/A moze by¢ brak
wystarczajacej ilosci pierwiastkow §ladowych w oczyszczanych $ciekach (Dries-
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sen 1 Hendrickx, 2021). Przyktadem jest obecnos¢ w strumieniu $ciekéw konden-
satu, w ktérym brak jest mikroelementoéw. Niskie stezenie pierwiastkow §ladowych
charakteryzuje rowniez $cieki zawierajace zwiazki organiczne o wysokich masach
czasteczkowych (na przyktad kwasy fulwowe, huminowe, melanoidyny), ktére
wykazuja wlasciwosci kompleksujace jony metali, co z kolei moze ograniczac ich
dostepnos¢ dla mikroorganizmoéw. Tego rodzaju zanieczyszczenia obecne sg m.in.
w cieczach osadowych pochodzacych z odwadniania pozostatosci po procesie fer-
mentacji metanowej niektorych odpaddéw organicznych lub ich wspolfermentacji
z osadami $ciekowymi oraz z odwadniania osadow $ciekowych, stabilizowanych
beztlenowo, ktére poddane zostaly wczedniejszemu procesowi hydrolizy termicz-
nej (THP) (Driessen i in., 2020a, b; Driessen i Hendrickx, 2021). Skutecznym spo-
sobem usunigcia tego problemu byto dozowanie roztworu mikroelementow do bio-
reaktora PN/A (Driessen i in., 2020a, b; Driessen i Hendrickx, 2021).

Przy stgzeniu zawiesin ogdlnych powyzej 10 g /I w Sciekach doptywajacych
do bioreaktora wzrasta rowniez lepkos¢ cieczy (polimer zawarty w cieczach osa-
dowych). Wynikiem jest niewystarczajaca skuteczno$¢ separatora lamellowego
i odptyw z bioreaktora zarowno zawiesiny, jak i granul o mniejszych $rednicach,
a przez to utrata aktywnej biomasy anammox w reaktorze (Remy i in., 2016). W tym
przypadku skuteczne byto dziatanie ,,u zrodta” przez zainstalowanie w uktadzie se-
paratora zawiesin poprzedzajgcego reaktora PN/A. Zazwyczaj taka funkcje pelnia
rowniez zbiorniki buforowe, aczkolwiek przy zaburzeniach w sedymentacji czastek
zawiesin doplywajacych do nich z linii odwadniania osadow $ciekowych duza cz¢s$¢
tadunku czastek statych moze doptyna¢ do bioreaktora. Zapewnienie prawidlowe;j
pracy linii odwadniania osadow $ciekowych jest skutecznym sposobem zapobiega-
nia doplywu do reaktora uderzeniowego tadunku zawiesin ogoélnych czy substancji
polimerowych, ktére oprocz zmiany lepkosci cieczy wykazuja toksyczne dzialanie
na autotroficzng biomase uktadu PN/A (Remy i in., 2016). Zbyt duza ilo$¢ polime-
roéw, innych rodzajow materii organicznej (ChZT) i zawiesin w doplywie prowadzi
rowniez do zjawiska pienienia cieczy w bioreaktorze. Skuteczng metoda rozwigza-
nia tego problemu jest optymalizacja pracy wezta odwadniania osadéw Sciekowych
lub wymiana typu uzywanego polimeru. W przypadku okresowego, krotkotrwatego
pienienia bioreaktora skuteczne jest dozowanie $rodkoéw antypiennych lub zraszanie
bioreaktora wodg (Lackner i in., 2014; Driessen i in., 2020a). Samo pienienie nie jest
zjawiskiem zagrazajacym stabilnos$ci pracy uktadu, chociaz czynniki bedace jego
przyczyna — wysokie stezenie materii organicznej, zawiesin i polimeru — juz tak.

Monitoring i sterowanie procesem PN/A w reaktorach z granulowang biomasg
do deamonifikacji cieczy osadowych

Bioreaktory Anammox® wyposazone sg w sondy pomiarowe temperatury (7),
pH, tlenu rozpuszczonego (DO), N-NH,, N-NO,. Sygnaly pomiarowe przetwarza-
ja systemy sterowania wyposazone w sterowniki PLC (ang. Programmable Logic
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Controller) oraz nadrzedne systemy SCADA (ang. Supervisory Control And Data
Acquisition) (Driessen i Hendrickx, 2021; Driessen, 2021). Sterowanie oparte jest na
wszechstronnych, wieloparametrycznych algorytmach. W celu optymalizacji ilosci
tlenu wprowadzanego do bioreaktora sygnaty pochodzace z sond online, mierzacych
stezenie azotu amonowego 1 azotynowego sprzgzone sg z regulatorem wydajnosci
uktadu napowietrzania (Driessen i in., 2011).

Driessen i Hendrickx (2021) uzasadniaja konieczno$¢ wieloparametrycznej kon-
troli procesu z wykorzystaniem zarowno pomiaréw online pH, jak i stezenia zwigz-
koéw azotu, poprzez odniesienie do faktu, iz sam pomiar pH nie bedzie wystarczaja-
cym i wlasciwym parametrem sterujgcym w momencie zmiany zasadowosci §cieckow
na drodze dozowania zasadowych roztwordéw ze zrodla zewnetrznego. W takich
przypadkach zmiany wartosci pH zwigzane z przemianami zasadowos$ci zawartej
naturalnie w $ciekach surowych nie beda prawidlowo skorelowane z przemianami
zwiazkdw azotu 1 stezeniem tlenu rozpuszczonego w reaktorze.

Technologia Elan®(Aqualia) zaktada sterowanie procesem PN/A w oparciu
o dynamike zmian warto$ci zasadowosci (zewnetrzny analizator tego parametru)
i przewodnosci (sonda pomiarowa online) w fazie napowietrzania bioreaktora
SBR. Na podstawie pomiaréw obliczana jest wartosci wspdtczynnika wyrazajacego
zmiane warto$ci zasadowosci do zmiany wartosci przewodno$ci w trakcie procesu.
Na tej podstawie, stosujac ztozony algorytm, steruje si¢ trzema parametrami: hy-
draulicznym czasem zatrzymania §ciekow w reaktorze (HRT), stezeniem tlenu roz-
puszczonego w bioreaktorze (DO) oraz wartoscig zasadowosci (ALK) w $ciekach
doptywajacych do bioreaktora (ktéra moze zosta¢ odpowiednio zwigkszona poprzez
dodatek do sciekow roztworu NaHCO,) (European Patent: EP2740713).

Rozruch ukladéw technologicznych PN/A opartych na bioreaktorach z granu-
lowang biomasg do oczyszczania cieczy osadowych

Jak wczesniej wspomniano, zakonczenie rozruchu pierwszego reaktora anammox
z granulowanym osadem czynnym trwat ponad trzy lata (Van der Staar i in., 2007).
Pierwszy bioreaktor (szybowy typu ,,gas-lift”) byt poczatkowo zaszczepiony kon-
wencjonalnym, nitryfikujagcym osadem czynnym. W pdzniejszym okresie rozpoczeto
inokulacje granulowanej biomasy pobieranej z bioreaktora o pojemnosci 5 m?, kto-
rego celem byl przyrost granulowanej biomasy anammox przyspieszajacej rozruch
nowych systemow PN/A. Van der Staar i in. (2007) zwraca uwage na koniecznos¢
zapobiegania akumulacji azotynow w bioreaktorze powyzej 50 mgN-NO,/I. W tym
celu poczatkowo do reaktora PN/A doprowadzano $cieki zawierajace azotyny o ste-
zeniach ponizej poziomu toksycznosci dla AnAOB. W dalszym etapie rozruchu ten
sam cel osiggano poprzez zmniejszanie ilo$ci §ciekow doprowadzanych do biore-
aktora (tym samym obcigzenia uktadu PN/A fadunkiem N-NH, i N-NO,). Z drugie;
strony niski tadunek azotu doprowadzanego do bioreaktora uniemozliwia szybki
przyrost pozadanej biomasy w systemie. Dbano rowniez, aby efektywnie zachodzit
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proces granulacji biomasy. Wykorzystywano do tego utrzymywanie odpowiedniego
obcigzenia hydraulicznego bioreaktora, poprzez recyrkulacj¢ $ciekdw w jego obre-
bie i uzyskanie liniowych wartos$ci przeptywow w kierunku dol—gora na poziomie
okoto 2-3 m/h, przy ktorym hydrauliczne sity $cinajace sa czynnikiem indukujacym
rozwoj biomasy w formie gestych granul.

Obecnie rozruch systemow z granulowang biomasg trwa ponizej dwoch miesig-
cy dzieki duzej ilosci dostepnej biomasy w eksploatowanych bioreaktorach, kto-
rg wykorzystuje si¢ do inokulacji (Driessen i Hendrickx, 2021; Driessen, 2021).
W przypadku reaktorow z granulowanym osadem czynnym nie potrzeba wprowa-
dza¢ do bioreaktora no$nikéw btony biologicznej. Inokulum przewozi si¢ ci¢za-
rowym transportem samochodowym lub statkiem. Objetosciowa ilos¢ osadu gra-
nulowanego w bioreaktorze okresla si¢ z uzyciem leja Imhoffa. Zwykle biomase
nadmierng zatrzymuje si¢ w bioreaktorze (lub wykorzystuje do rozruchow nowych
systemow PN/A). Czas rozruchu zalezy od ilosci biomasy, ktdrg ,,zaszczepiono”
reaktor. Opisano przypadek, w ktorym zasiedlenie bioreaktora docelowa iloscig gra-
nulowanej biomasy spowodowato, ze nominalne wydajno$ci redukcji azotu i obcig-
zenia tadunkiem azotu osiaggnig¢to w ciggu jednego tygodnia (Driessen i Hendrickx,
2021). Ladunek azotu w trakcie rozruchu dostosowywany jest do ilosci biomasy
w reaktorze, a wiec im wigksza ilos¢ biomasy wprowadzonej ze zrodta zewnetrzne-
go do bioreaktora, tym krotszy jest okres jego uruchomienia (Driessen i in., 2012).
Wykorzystuje si¢ w tym celu systemy automatycznego sterowania procesem (Van
der Staar i in., 2007). Van de Staar i in. (2007) rekomenduja, aby minimalna ilo$¢
biomasy, ktorg wzbogaca si¢ bioreaktor podczas rozruchu, umozliwiata uzyskanie
nominalnej wydajnosci usuwania azotu ze Sciekdw po czasie rownowaznym od 3
do 5 okresom podwojenia (t) bakterii AnAOB (patrz tabela 3.2). W trakcie rozruchu
bioreaktoroéw PN/A do usuwania azotu ze $ciekdw o wyjatkowo wysokim stezeniu
azotu amonowego lub/i zwigzkdéw organicznych powodujacych inhibicje biomasy
w uktadzie, na przyktad cieczy osadowych powstajagcych z odwadniania pozosta-
losci po fermentacji termicznie zhydrolizowanych osadow Sciekowych, strumien
sciekow doprowadzanych do bioreaktora jest rozcienczany wodg lub oczyszczony-
mi $ciekami z wylotu glownego ciaggu technologicznego oczyszczalni w stosunku
objetosciowym 1:1 (Driessen i in., 2020a).

W trakcie rozruchu pierwszego, w pelnej skali technicznej, bioreaktora SBR
z granulowanym osadem czynnym, do systemu w pierwszym etapie wprowadzono
konwencjonalny, nitryfikujacy osad czynny. Poniewaz system ELAN® jest uktadem
jednostopniowym, uzyskano dzigki temu czesciowa nitrytacje (PN). W kolejnym
kroku do bioreaktora dodano 3 kg_  granulowanej biomasy i stopniowo zwigkszano
obcigzenie bioreaktora tadunkiem azotu amonowego, az do uzyskania po okresie
okoto 6 miesigcy zatozonej wydajnosci (Morales i in., 2018).

Strategia rozruchu tego typu bioreaktorow (ELAN®) opiera si¢ na stworzeniu
warunkow rozwoju dla bakterii utleniajacych azot amonowy do azotynow (AOB),
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co realizuje si¢ juz w pierwszym etapie, utrzymujac w reaktorze odpowiednio wy-
sokie stezenie tlenu rozpuszczonego (powyzej 0,6 mgO,/1) oraz zmniejszajgc HRT,
az do uzyskania kumulacji azotynow w reaktorze. W drugim etapie do bioreaktora
wprowadza si¢ granulowany osad czynny zawierajacy biomas¢ anammox i AOB.
Nastepnie, sterujac procesem wedlug opisanego wczesniej sposobu (dostosowa-
nie wartosci DO, HRT i ALK s$ciekow w doplywie wzgledem pomiaréw wartosci
przewodnosci i zasadowosci $ciekow w bioreaktorze w trakcie procesu), stopnio-
wo reaktor doprowadza si¢ do nominalnej wydajno$ci. Aby mozliwa byta ochrona
AnAOB przed toksycznym dziataniem tlenu, minimalna, rekomendowana $rednica
granul powinna by¢ wigksza niz 300 um. Preferowana temperatura §ciekow w trak-
cie rozruchu powinna wynosi¢ okoto 30°C (European Patent: EP2740713).

4.4.2. Deamonifikacja gldwnego strumienia $ciekéw w bioreaktorach
z granulowana biomasa

Badania dotyczace skuteczno$ci bioreaktoréw z granulowanym osadem czynnym
do oczyszczania $ciekow o niskim stezeniu azotu amonowego oraz w warunkach
temperatur od okoto 10°C do 25°C byly prowadzone, oprécz skali laboratoryjne;j,
takze w skali pilotowej oraz pottechnicznej. Brak jest doswiadczen z rozruchu i eks-
ploatacji takich uktadéw w petnej skali technicznej (Pedrouso i in., 2018, Hoekstra
iin., 2018; Pedrouso i in., 2021).

Hoekstra i in. (2018) w dtugoterminowych badaniach (ponad trzyletnich), pro-
wadzonych w skali pottechnicznej, potwierdzili mozliwo$¢ utrzymania stabilnego
procesu PN/A w jednostopniowym uktadzie usuwajacym azot ze sciekéw wstepnie
oczyszczonych w bioreaktorach typu HRAS, wraz z usuwaniem fosforu na drodze
chemicznego strgcania chlorkiem zalazowym (FeCl,). W skiad badanego ukfadu
PN/A wchodzit zbiornik buforowy, napowietrzany bioreaktor z granulowanym osa-
dem czynnym oraz zewngtrzny separator biomasy (osadnik wtorny). W trakcie ba-
dan utrzymywano stale obcigzenia bioreaktora tadunkiem zanieczyszczen (VNLR
okoto 275-296 gN/m*d) przez zmian¢ HRT (0,05-0,12 d) oraz warto$¢ pH $ciekow
na poziomie okoto 7,2 na drodze dozowania roztworu wodorotlenku sodu (NaOH).
W warunkach stabilnej pracy reaktora (najdluzej 6 miesigcy), srednia wydajnosc¢
usuwania azotu (VNRR) w porze letniej i zimowej, przy $rednich temperaturach
sciekoéw, odpowiednio okoto 23°C i 13°C, wynosita odpowiednio 233 gN/m3d oraz
97 gN/m3d, co nawet dla warunkow niskich temperatur mozna uznaé¢ za wysokie
warto$ci w poréwnaniu do wydajnosci usuwania azotu w klasycznych uktadach
oczyszczania $ciekow miejskich opartych na procesach N/DN (50-100 gN/m?d).
Odpowiada to efektywnoS$ci usuwania azotu, odpowiednio dla okresu lata i zimy
na poziomie 84,7% i 35,3%, co przy stezeniu N-NH, w doptywie okoto 32 mgN/I
wigze si¢ ze stezeniem catkowitego azotu nieorganicznego w odptywie na $rednim
poziomie okoto 4,9 mgN/l (lato) i 20,7 mgN/l (zima). Biorac pod uwage wyma-
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gania prawne dotyczace dopuszczalnego stezenia azotu w Sciekach oczyszczonych
dla oczyszczalni $ciekow Dokhaven (Rotterdam, Holandia), wynoszace 20 mgN/I,
sa to wartosci satysfakcjonujace. Jednak taki uktad nie moglby zosta¢ samodziel-
nie (bez dodatkowego stopnia oczyszczania) zastosowany w przypadku bardziej
restrykcyjnych wymagan okreslajacych stezenia azotu ogdlnego w odptywie na
poziomie 10 mgN/l. Stosunkowo wysokie stezenie N-NO, w bioreaktorze (Srednio
okoto 1,1 mgN/I) jest dowodem na supresje wzrostu NOB. Ograniczanie aktywnosci
NOB realizowano przez sterowanie st¢zeniem tlenu rozpuszczonego w bioreakto-
rze na odpowiednio niskim poziomie. Jednakze w warunkach niskich temperatur
hamowanie aktywno$ci NOB byto trudne do osiggnigcia, co odzwierciedlat wzrost
stezenia N-NO, w reaktorze. Stalg obecnos¢ biomasy NOB w granulowanym osa-
dzie czynnym potwierdzily rowniez prowadzone testy aktywnosci biomasy oraz
analizy qPCR. Zdarzaty si¢ rowniez okresy mocnego spadku wydajnosci deamoni-
fikacji jako wynik malejacej aktywno$ci biomasy AOB. Mechanizm tego zjawiska
nie zostal poznany i wymaga dalszych analiz, aby uzyska¢ gwarancje kontroli nad
wzrostem biomasy AOB i stabilnej pracy uktadu w dtugim czasie. Zaktdcenia pro-
cesu powodowane byly takze dlugookresowym, podwyzszonym stezeniem materii
organicznej w dopltywie. Natomiast chwilowe, zwigkszone tadunki materii organicz-
nej doptywajace do bioreaktora nie prowadzity do negatywnych skutkow. Hoekstra
i in. (2018) rekomenduje rowniez wykorzystanie systemow SBR lub o przeptywie
tlokowym w miejsce przeptywowych bioreaktorow o catkowitym wymieszaniu.
Wskazywana jest rowniez kluczowa rola skutecznej separacji granulowanego osadu
czynnego. Problemy te nie dotycza opisywanych w poprzednim rozdziale reakto-
row typu MBBR ze wzgledu na to, Ze sztuczne nosniki btony biologicznej sa tatwe
do zatrzymania w reaktorze.

Inne badania zrealizowane w skali pilotowej dotyczyly analizy systemu PN/A
z bioreaktorem SBR, opartym na granulowanym osadzie czynnym (Pedrouso i in.,
2018). Reaktor o pojemnosci 600 litrow byt zasilany $ciekami miejskim po ich
wstepnym, mechanicznym oczyszczeniu w osadniku wstepnym. Do rozruchu wyko-
rzystano granulowany osad czynny pobrany z bioreaktora PN/A do usuwania azotu
z cieczy osadowych (ELAN®). Scieki doptywajace do testowanego uktadu PN/A
charakteryzowato niskie st¢zenie azotu amonowego w zakresie od 6 do 25 mgN/I.
Badania prowadzono w warunkach temperatury $ciekow w bioreaktorze od 18
do 12°C. Sterowanie procesem oparte byto o dostosowanie dtugosci fazy napowie-
trzania w odniesieniu do przyjetej, granicznej wartosci pH (6,0), przy ktorej napowie-
trzanie bioreaktora byto automatycznie zatrzymywane. Przy obcigzeniu bioreaktora
tadunkiem zanieczyszczen okoto 67 gN/m*d (maksimum 96 gN/m’d) uzyskiwano
okoto pigc¢dziesiecioprocentowa (50%) efektywno$¢ procesu, odpowiadajacg wy-
dajnos$ci usuwania azotu okoto 33,5 gN/m3d. Przy podanej powyzej charakterysty-
ce $ciekow umozliwialo to osiggniecie sredniego stezenia azotu na wylocie ponizej
10 mgN/1, przy stezeniu N-NO, ponizej 3 mgN/l. Fazg napowietrzania poprzedzata
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pigtnastominutowa faza ankosyczna wraz z mechanicznym mieszaniem, co w przy-
padku doptywu do bioreaktora catkowitej materii organicznej (ChZT wahato si¢ od
okoto 44 do okoto 158 mgO,/1, stosunek ChZT/TN od 1,5 do 4,4) mogto mie¢ efekt
»polerujacy” w zakresie usuwania pozostatosci azotanow w bioreaktorze na drodze
denitryfikacji (doprowadzana w kazdym cyklu ilo§¢ sciekéw do reaktora wynosita
25% jego objetosci). Zarejestrowany w trakcie badan stosunek zmiany stezen ChZT
do N (w fazie anoksycznej) wynosit okoto 1,6 co moze wskazywac na zachodzenie
procesu czesciowej dysymilacyjnej redukceji azotanow do amonu potaczone z prze-
miang anammox. W trakcie trwania badan nie stosowano suplementacji bioreaktora
zadnymi substancjami chemicznymi majgcymi poprawi¢ warunki wzrostu biomasy
AnAOB i AOB. Przedstawione wyniki badan sg obiecujace i dajg nadzieje na ewen-
tualne pierwsze wdrozenia opisanej technologii w pelnej skali techniczne;j.

4.5. Bioreaktory hybrydowe btona biologiczna/biomasa
granulowana oraz konwencjonalny osad czynny
(IFAS, IGAS)

Jak wspomniano wczesniej (patrz rozdziat 3.2.2, tabela 4.3), bioreaktory w ktérych
istnieje mozliwo$¢ zroznicowania wieku (czasu zatrzymania w bioreaktorze) dwoch
rodzajow biomasy, cechuje duza elastyczno$¢ w zakresie usuwania na drodze auto-
troficznej deamonifikacji azotu w r6znych warunkach prowadzenia procesu: zarow-
no przy niskich, jak i wysokich stezaniach substratow oraz w szerszym zakresie
temperatur Scickow (Veuillet i in. 2014; Cao i in., 2017; Laureni i in., 2019; Trojano-
wicz i in., 2021). Ponadto w tego typu uktadach tatwiej zwiekszy¢ wydajno$¢ pro-
cesu nitrytacji (aktywno$¢ biomasy AOB), ktory limituje kinetyke deamonifikacji,
poprzez zatrzymanie w systemie dodatkowej iloSci tego rodzaju mikroorganizmow
w formie osadu czynnego, jak rowniez uzyskac supresje bakterii NOB (Wett i in.,
2013; Malovanyy i in., 2015a; Trojanowicz i in., 2016; Laureni i in., 2019).
Mozemy wyrézni¢ dwa rodzaje bioreaktorow hybrydowych. W obydwu czgs¢
biomasy rozwija si¢ w formie osadu czynnego, natomiast pozostala jej ilo$¢ zatrzy-
mywana jest w bioreaktorze albo w formie btony biologicznej, albo jako granu-
lowany osad czynny (Veuillet i in., 2014; Wett i in., 2010). Do drugiego rodzaju
systemow hybrydowych autor proponuje zaliczy¢ uktad technologiczny Demon®,
pomimo ze w dostepnej literaturze naukowej wiaczany jest on do systemow opar-
tych na biomasie rozwijajacej si¢ w rozproszeniu (osadu czynnego) (Van der Star
iin., 2007; Gustavsson i in., 2010; Lackner i in., 2014). Jednakze istnieje kilka prze-
stanek uzasadniajacych zaklasyfikowanie systemu Demon® do systeméw hybrydo-
wych. Po pierwsze wielokrotnie w publikacjach przedstawiono obrazy ilustrujace
morfologi¢ ktaczkoéw osadu czynnego w tego typu bioreaktorach, na ktérych wyraz-



127

nie widoczna jest biomasa anammox rozwijajgca si¢ w formie granulowanej, obok
typowych ktaczkow o niskiej gestosci (Wett i in., 2007; Wett, 2012). Wett (2010)
wskazuje wprost, ze w opracowanym przez niego uktadzie deamonifikacji ,,biomasa
rozwija si¢ w formie dwoch rodzajow agregatow: klaczkow osadu czynnego oraz
wplatanych w nie drobnych granul, czerwonego koloru. Pomigdzy tymi dwiema
formami wzrostu biomasy, wymieszanymi ze soba w reaktorze, wystepuja wyrazne
réznice w ich wtasciwosciach”. Ponadto réznice w gestosci biomasy granulowane;j
i osadu czynnego wykorzystywane sa do zastosowania hydrocyklonow jako techniki
separacji granulowanej biomasy, bogatej w bakterie anammox, a przez to ich wzbo-
gacenia w bioreaktorach (Wett i in., 2010). Istnieje jednocze$nie mozliwos$¢ wptywu
na ilo$¢ zatrzymanej w systemie biomasy AOB i NOB poprzez sterowanie wiekiem
osadu (SRT) oraz st¢zeniem tlenu rozpuszczonego i dlugoscia fazy napowietrzania
(Lackner i in., 2014; Wett, 2006). Ponadto zaréwno btone¢ biologiczng, jak i granu-
lowang biomasg charakteryzuje heterogeniczno$¢ w odniesieniu do wzglednej ilosci
roznych grup mikroorganizmow oraz st¢zenia substratow (transportowanych z fazy
wodnej na drodze dyfuzji molekularnej) w jej przekroju (Hermanowicz i in., 2003;
Franca i in., 2018). Te same wtasciwosci uktadow hybrydowych daja im przewage
w odniesieniu do mozliwosci ich zastosowania w deamonifikacji ,,gtownego stru-
mienia” §ciekdéw (Wett i in., 2013; Malovanyy i in., 2015a; Laureni i in., 2019).

4.5.1. Systemy oparte na bioreaktorach hybrydowych (IGAS, IFAS)
do deamonifikacji strumieni sciekow o wysokim stezeniu azotu

Najbardziej rozpowszechnionym systemem deamonifikacji, opartym na bioreakto-
rach typu SBR, w ktorych biomasa rozwija si¢ rownolegle w formie konwencjo-
nalnego i granulowanego osadu czynnego (IGAS — ang. Integrated Granular and
Activated Sludge System) znane sa pod nazwa handlowa Demon® (zmieniona
na EssDe®). Obecnie w petnej skali technicznej eksploatowanych jest 75 tego typu
bioreaktorow (Driessen, 2021). Opisano rowniez doswiadczenia w zakresie zastoso-
wania bioreaktoréw IFAS do deamonifikacji cieczy osadowych (Veuillet i in., 2014).
Jest to jeden z typow uktadu technologicznego PN/A, ktorego proby zastosowania
do oczyszczania $ciekow gtownego strumienia w pelnej skali technicznej zakonczy-
ly si¢ powodzeniem (Wett i in., 2013; Wett i in., 2015).

Osiagi i eksploatacja ukladow technologicznych deamonifikacji cieczy osadowych
w pelnej skali technicznej, opartych na hybrydowych reaktorach IGAS/IFAS

Uktad deamonifikacji oparty na bioreaktorze, w ktorym zatrzymywana byta bio-
masa w formie granulowanej i osadu czynnego (IGAS), zostal uruchomiony
po raz pierwszy w oczyszczalni $ciekow Strass (Austria) w 2004 r. (Wett, 2006;
Wett, 2007). Pierwszy bioreaktor SBR Demon® mial pojemnosci okoto 500 m?
i zostal zaprojektowany dla wartosci obcigzenia fadunkiem azotu okoto 300 kgN/d
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(maksimum 340 kgN/d) (Wett, 2006; Wett, 2007). Byt przeznaczony do oczysz-
czania cieczy osadowych o st¢zeniu N-NH, okoto 1844 + 92 mgN/l, doptywaja-
cych w sposob ciagly w ilosci okoto 117 + 39 m?/d (Wett, 2007). Wiek i stezenie
osadu w bioreaktorze wynosito odpowiednio 30 dni oraz 4,3 + 0,8 gs.m./l. Proces
prowadzono w temperaturze 27,8 + 1,7°C (Wett, 2007). Srednia objetosciowa wy-
dajno$¢ usuwania azotu (VNRR) wyniosta 0,51 kgN/m3d, co przy obcigzeniu biore-
aktora VNLR wynoszacym okoto 0,60 kgN/m*d odpowiada wysokiej efektywnosci
procesu na poziomie okoto 86% (Wett, 2007). Stwierdzono rowniez zachodzenie
procesu denitryfikacji z udziatlem obecnej w $ciekach, rozpuszczonej materii or-
ganicznej (ChZT okoto 614 mgO,/l), co dodatkowo zwigkszato jako$¢ Sciekow
w odptywie poprzez eliminacje czgSci azotanow generowanych podczas proce-
su anammox. Wedtug Wett (2006) supresje NOB osiaggano poprzez utrzymywanie
DO na niskim poziomie st¢zenia okoto 0,3 mgO,/1 (zapewne przyczyniato si¢ do
tego rowniez wysokie stgzenie wolnego amoniaku w systemie, poniewaz stezenie
N-NH, w Sciekach oczyszczonych wynosito okoto 179 + 51,7 mgN/I, Wett, 2007).
W trakcie eksploatacji stosowano strategi¢ przerywanego napowietrzania bioreak-
tora. Podczas okoto sze$ciogodzinnej fazy reakcji (w o$miogodzinnym cyklu pracy
reaktora SBR) napowietrzanie byto zatrzymywane automatycznie w odniesieniu do
warto$ci parametru kontrolnego — pH. Od 2009 roku bioreaktor PN/A w oczyszczal-
ni Sciekow Strass dodatkowo wyposazono w hydrocyklon, ktory dzigki zrdznico-
waniu czasu zatrzymania biomasy granulowanej (odprowadzanej wylotem czesci
stozkowej cyklonu — odplywem dolnym) oraz osadu czynnego (odprowadzanego
gornym przewodem wylotowym) umozliwit stopniowe wzbogacenie uktadu w bak-
terie AnAOB. Ich zmierzona aktywnos¢ w odptywie dolnym z hydrocyklonu byta
44-krotnie wyzsza niz w odptywie géornym. Odpowiedni dobér wieku osadu — przez
kontrole ilosci osadu odprowadzanego przewodem wylotowym cyklonu — utatwit
zrownowazenie ilo$ci biomasy AOB i AnAOB w odniesieniu do ich aktywnosci
w zakresie przemian zwigzkow azotu. Oszacowany przez Wett i in. (2010) czas za-
trzymania biomasy AnAOB, w bioreaktorze z separatorem cyklonowym, byt okoto
sze$ciu razy wiekszy w porownaniu do AOB (odpowiednio 53 i 9 doby). Dzigki tej
metodzie zatrzymania i zwigkszenia ilosci bakterii anammox w reaktorze mozliwe
jest pozyskiwanie nadmiarowej biomasy AnAOB do rozruchow nowych systemow
deamonifikacji oraz skompensowanie utraty aktywnosci AnAOB zwigzanej z pro-
wadzeniem procesu w niskich temperaturach (20°C).

Eksploatowane w pelnej skali technicznej bioreaktory SBR-Demon® wyko-
rzystywane sg do usuwania azotu z cieczy osadowych o stgzeniach N-NH, od 500
do powyzej 1000 mgN/I, pracujac pod obcigzeniem od 0,11 do 0,65 kgN/m3d i przy
hydraulicznym czasie zatrzymania $cieckow (HRT) od 26 do 114 godzin. Steze-
nie biomasy w bioreaktorach wynosi od 1,0 do 4,5 kgs.m./m?, a obcigzenie bio-
masy tadunkiem zanieczyszczen (F/M) od 0,035 do 0,155 kgN/kgs.m./d (Lackner
iin., 2014).
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Inny rodzaj uktadu hybrydowego do prowadzenia wysokoefektywnego proce-
su usuwania azotu z cieczy osadowych, oparty na bioreaktorze typu IFAS, zostal
przedstawiony przez Veuillet i in. (2014). Systemy tego typu tacza bioreaktory ba-
zujace na technologii blon biologicznych, we wspomnianym przypadku MBBR,
oraz komory osadu czynnego. Osad czynny oddzielany jest od Sciekéw w osad-
niku wtérnym i czesciowo zawracany do bioreaktora. W opisywanym przypadku
w przeplywowych bioreaktorach w skali laboratoryjnej oraz pelnej skali techniczne;j
wprowadzono recyrkulacje wewnetrzng osadu, ktorego zrodlem byty drobne ktaczki
oderwanej btony biologicznej na skutek dziatania hydraulicznych sit $cinajacych
w reaktorze. Jak wiemy, w przypadku zar6wno bton biologicznych, jak i granulowa-
nego osadu czynnego w zewnetrznych, scinanych hydraulicznie warstwach, stezenie
tlenu jest wyzsze od zera. Przez to zewngtrzne warstwy btony biologicznej wzbo-
gacone s3 w biomas¢ AOB oraz, jezeli wystepuje, takze w NOB i H (Wanner i in.,
20006). Z tego powodu odptyw czgstek zawiesiny Scinanych z powierzchni btony bio-
logicznej lub granul skutkuje zmniejszeniem ilosci biomasy AOB, a w konsekwencji
spadkiem wydajnosci procesu nitrytacji — limitujgcego kinetyke deamonifikacji.

Veuillet i in. (2014), a nastgpnie Malovanyy i in. (2015a) w swoich pracach eks-
perymentalnych wykazali, iz dominujacg frakcje biomasy w bioreaktorach MBBR
w formie rozproszonej (osadu) stanowi biomasa AOB. Podczas badan prowadzonych
w skali laboratoryjnej, od momentu, w ktorym stezenie osadu w bioreaktorze wzro-
sto do okoto 1,0 gs.m./l, a nastgpnie do 4-5 gs.m./l, obj¢tosciowa wydajnos$¢ usuwa-
nia azotu podniosta si¢ do poziomu okoto 2,69 kgN/m?d (8 gN/m*d), czyli byta okoto
czterokrotnie wyzsza niz w pracujagcym rownolegle bioreaktorze MBBR. Co wigcej,
uzyskano bardzo wysokg efektywnos$¢ (E) usuwania N-NH,, ktora wzrosta z po-
ziomu okoto 81% do 97%, co skutkowalo obnizeniem st¢zenia N-NH, na wylocie
z bioreaktora z okoto 150 mgN/I do 30 mgN/l. Obnizeniu wydajnosci deamonifika-
cji zwigzanej z nizszym o rzad wielkoS$ci stgzeniem azotu amonowego w reaktorze
skutecznie przeciwdzialano przez zwigkszenie ilosci biomasy AOB zatrzymywanej
w uktadzie w formie osadu czynnego (zwigkszenie stezenia osadu czynnego w re-
aktorze) (Veuillet i in., 2014). Wiek osadu (SRT) wynosit od 3 do 5 dni. Do sku-
tecznej eliminacji bakterii NOB z systemu przyczynila si¢ strategia napowietrzania
z utrzymywaniem st¢zenia DO na niskim poziomie okoto 0,1-0,2 mgO,/l, na co
wczesniej zwracat uwage Wett (2006) w odniesieniu do systemu IGAS. Wyniki ba-
dan prowadzonych w skali laboratoryjnej potwierdzity do§wiadczenia z eksploatacji
bioreaktora IFAS w petnej skali technicznej. W jednym z czterech eksploatowanych
bioreaktorow deamonifikacji typu MBBR o pojemnosci 50 m?® (Sj6lunda, Malmo,
Szwecja) zainstalowano osadnik wtorny. Pozwolilo to na zatrzymanie czastek za-
wiesiny w uktadzie i wzrost ich st¢zenia z poziomu 0,02—0,2 mgs.m./l do 2—4 gs.m./l
i prace w trybie hybrydowym (IFAS). Stezenie tlenu rozpuszczonego w uktadzie
utrzymywano na nizszym poziomie (0,2-0,6 mgO,/l) niz w przypadku bioreakto-
ra MBBR (0,5-1,5 mgO,/1). Temperatura pracy ukfadu wynosita okoto 30°C. Przy
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obcigzeniu bioreaktora tadunkiem azotu (VNLR) od 1,0 do 2,4 kgN/m3d, $rednia
efektywnosci usuwania calkowitego azotu nieorganicznego (TIN) wynosita 85%,
co odpowiada wydajnosci usuwania TIN okoto 2,0 kg/m*d (okoto dwukrotnie wyz-
sza niz w systemach MBBR — rozdziat 4.2) (Veuillet i in., 2014). Zaobserwowano
akumulacj¢ N-NO, na poziomie 2-4 mgN/I, co jezeli jest kontrolowane stanowi zja-
wisko pozadane i pozwalajace na uzyskanie wysokiej aktywnos$ci bakteriit AnAOB
(Trojanowicz i in., 2021). Prowadzenie procesu deamonifikacji strumieni $ciekow
o wysokim stgzeniu azotu w sekwencyjnym reaktorze porcjowym IFAS (IFAS SBR)
zaproponowali rowniez Zhao i in. (2020).

Raportowane problemy pojawiajace si¢ w trakcie prowadzenia procesu PN/A
w bioreaktorze IFAS wywolane byly zbyt wysokim stezeniem zawiesin ogélnych
i polimeru w doptywie do bioreaktora, co pociagato konieczno$¢ odprowadzenia
poza uktad wigkszej ilosci osadu (skroceniem wieku osadu), a w efekcie obnizyto
aktywnos¢ biomasy AOB. Zaobserwowano rowniez w takich przypadkach wzrost
stezenia azotanow w odptywie z reaktora, co moze wskazywacé na inhibitujacy efekt
materii organicznej na biomas¢ AnAOB (Lackner i in., 2014). Réwniez doptyw tak
zwanych czarnych cieczy osadowych, prawdopodobnie z wysokim stezeniem siarcz-
kéw byt powodem zatrucia bioreaktora oraz obnizenia wydajnosci i efektywnosci
usuwania azotu. Innymi przyczynami zaburzen procesu byty, tak jak w przypadku
innych typow uktadow deamonifikacji awarie systemow sterowania i wzrost steze-
nia tlenu w reaktorze poza przyjety zakres, zmiany odczynu pH prowadzace do su-
presji aktywnosci AOB (pH < 6,8) oraz AnAOB (pH > 8,0) (Lackner i in., 2014).
Veuillet i in. (2014) zaobserwowat spadek wydajnosci bioreaktora IFAS jako skutek
zmniejszenia doptywu $ciekow do reaktora oraz pienienia, ktore wplywato nega-
tywnie na prac¢ osadnika wtornego i prawidlowa kontrole stezenia osadu czynne-
go w uktadzie. Ponadto doplyw do reaktora $ciekoéw o wysokim zasoleniu spowo-
dowat rozpad klaczkéw osadu czynnego, spadek jego stezenia do poziomu okoto
0,8 gs.m./l i redukcje wydajno$ci usuwania azotu. Po obydwu incydentach uktad
IFAS bardzo szybko powracal do wczesniej rejestrowanego poziomu sprawnosci
(Veuillet i in., 2014).

W trakcie rozruchu bioreaktora w Strass (Wett, 2007) spadek temperatury z oko-
o 30°C do 22-25°C doprowadzit do deterioracji ktaczkow osadu czynnego i usunie-
cia tej formy biomasy z reaktora. Innym problemem przy rozruchu byta elastycznos¢
systemu napowietrzania bioreaktora. Niewystarczajaca ilo$¢ tlenu dozowane-
go wraz z powietrzem do uktadu powoduje akumulacje wodorowegglanoéw (zasado-
wosci), ktora przez swoje buforujace dzialanie uniemozliwia sterowanie procesem
W oparciu o mierzone zmiany wartosci pH. Z kolei zbyt duza porcja powietrza wpro-
wadzana do reaktora powodowala wylaczanie dmuchaw. Wzrost wartosci indeksu
objetosciowego osadu (SVI) byt obserwowany rowniez w okresie prowadzenia pro-
cesu w warunkach ponadprzecietnego obcigzenia biomasy tadunkiem zanieczysz-
czen prowadzacym do akumulacji azotan6w do okoto 10 mgNO,/I. Rezultatem byto
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wymywanie osadu czynnego poza bioreaktor (Wett, 2007). Obserwowano roOwniez
problemy z sedymentacjg osadu czynnego w bioreaktorach SBR na skutek wzrostu
bakterii nitkowatych, prowadzacych do puchnigcia osadu, szczeg6lnie przy koniecz-
nosci wydhuzania wieku osadu w reaktorze w trakcie rozruchu (Wett, 2007; Lack-
ner, 2014). Lackner i in. (2014) wskazuje rowniez, ze w przypadku separacji bioma-
sy w hydrocyklonach odktadanie kamienia na czgstkach zawiesiny i w konsekwencji
wzrost jej cigzaru wlasciwego, moze powodowac trudno$ci w usuwaniu nadmiaru
biomasy przyrastajacej w formie osadu czynnego i osiggni¢ciu wzbogacenia reak-
tora w bakterie AnAOB. Podobny efekt miato wytworzenie w bioreaktorze IGAS
duzych i gestych ktaczkéw osadu czynnego, na skutek dziatania wysokich sit §cina-
jacych w cyklonach, co prowadzito do trudnosci utrzymania biomasy rozproszone;j
w stanie zawieszonym (Lackner i in., 2014). Wystapil rowniez incydent zwiazany
z niekontrolowanym wzrostem napowietrzania bioreaktora skutkujagc wzrostem ste-
zenia azotynow do 30 mgNO, /1, prowadzacy do zatamania procesu PN/A, po ktérym
powr6t do zaktadanej efektywnosci zajat kilka tygodni (Wett, 2007).

Monitoring i sterowanie procesem PN/A w hybrydowych reaktorach 1GAS/
IFAS do oczyszczania cieczy osadowych

Bioreaktory IGAS Demon® wyposazone sa w sondy pomiarowe online tempera-
tury (7'), pH, tlenu rozpuszczonego (DO), jak réwniez azotu amonowego (N-NH,),
azotu azotanowego (N-NO,). Czg$¢ ze zrealizowanych w petnej skali uktadow tech-
nologicznych PN/A wyposazono réwniez w urzadzenia do pomiaré6w online prze-
wodnosci (C), potencjatu redoks (ORP) oraz azotu azotynowego (N-NO,) (Wett
iin., 2007; Wett, 2007; Wett i in., 2010; Lackner i in., 2014). Pomiary cze¢$ci parame-
trow (C, ORP) stanowig dodatkowe zabezpieczenie systemu PN/A przed awariami —
w szczeg6lnosci zbyt wysoka wydajnoscig napowietrzania, ktoére moze doprowadzic¢
do zatrucia biomasy AnAOB (tlenem oraz wolnym kwasem azotawym).

Sterowanie procesem odbywa si¢ w oparciu o pomiar zmiany wartosci pH w cza-
sie, wzgledem ktorego steruje si¢ procesem napowietrzania — zarowno jego diu-
goscia, jak i stezeniem DO w bioreaktorze. Z reguty wartosci graniczne pH utrzy-
muje si¢ w zakresie od 6,9 do 7,1, natomiast DO w fazie napowietrzania ponizej
0,3 mgO,/l (Lackner i in., 2014). Czas napowietrzania bioreaktora w przerywanym
cyklu wynosi od 8 do 12 minut, po ktorym nastgpuje faza anoksyczna wynoszaca
od 2 do 20 minut (Lackner i in., 2014).

Uktad sterowania ma na celu eliminacj¢ inhibicji biomasy AnAOB i AOB amo-
niakiem, azotynami oraz supresji aktywnosci wymienionych autotroféw niedoborem
wegla nieorganiczego (zasadowosci, ALK) (Wett, 2007). Kontrola procesu odby-
wa si¢ z wykorzystaniem trzech parametréw: czasu napowietrzania podczas szescio-
godzinnej fazy reakcji (7) (w odémiogodzinnym cyklu pracy reaktora SBR); wartosci
pH, bedacego funkcjg stezenia N-NH, i N-NO, oraz ALK, na podstawie ktorego uru-
chamiane 1 wylaczane jest napowietrzanie systemu; nastawy wartosci DO (ponizej
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0,3 mgO,/1) w celu zapobiegania akumulacji N-NO, w reaktorze oraz ulatwiajace;
supresje wzrostu bakterii NOB (Wett, 2007). Napowietrzanie bioreaktora urucha-
miane i zatrzymywane jest przy bardzo niewielkim zakresie zmian pH w reakto-
rze (£0,01) wzgledem ustalonej wartosci tego parametru. W warunkach tlenowych,
zachodzacy proces nitrytacji zuzywa zasadowos¢ i1 obniza warto$¢ odczynu pH w re-
aktorze. Po osiggnieciu zadanej wartosci granicznej tego wskaznika uktad sterowa-
nia zatrzymuje napowietrzanie bioreaktora. W fazie anoksycznej azotyny zuzywane
s przez bakterie anammox oraz odzyskiwana jest pewna ilo$¢ zasadowos$ci. Wraz
z cigglym doptywem do bioreaktora $ciekow o wysokim stezeniu N-NH, powoduje
to stopniowy wzrost pH, az do osiagnigcia ustalonej gornej wartosci, po czym po-
nownie uruchomione zostaje napowietrzanie (Wett, 2007).

Rozruch ukladéw PN/A opartych na bioreaktorach IGAS/IFAS do oczyszcza-
nia cieczy osadowych

Proces rozruchu pierwszego bioreaktora Demon®SBR w Strass trwat okoto 2,5 roku,
co bylo zwigzane z brakiem odpowiedniej ilo$ci biomasy anammox do inokulacji
i koniecznos$cig jej produkcji na drodze stopniowego powickszania skali uktadu
PN/A od laboratoryjnej przez pilotowa az do pelnej technicznej. W trakcie rozruchu
wystapity problemy z sedymentacjg osadu (objetosciowy indeks osadu wzrost do
170 ml/gs.m.) zwigzane z przecigzeniem uktadu tadunkiem zanieczyszczen, wydtu-
zonym czasem zatrzymania biomasy (SRT) oraz okresowa akumulacja azotynow
(Wett, 2007). Nieogrzewany bioreaktor zaszczepiono niewielka iloscig biomasy
w okresie letnim, aby zwigkszy¢ temperature $cieckow w fazie rozruchu. Utrzymy-
wana byta ona w zakresie od 22 do 30°C i byla uzalezniona od temperatury i ilosci
cieczy osadowych doplywajacych do systemu (Wett, 2006). Spadkiem temperatury
w okresie jesienno-zimowym ttumaczono utrate biomasy w reaktorze i bedacy tego
efektem spadek wydajnosci i efektywnosci procesu PN/A (Wett, 2006). Poczatkowe,
niewielkie obcigzenie reaktora tadunkiem azotu amonowego (okoto 3% wartosci
projektowanej) powodowato rowniez problemy z dostarczaniem odpowiedniej ilo-
$ci tlenu z powietrza do bioreaktora (zbyt wysoka wydajnos¢ dmuchaw w stosunku
do zredukowanego tadunku azotu) oraz zaburzenia systemu automatycznego ste-
rowania procesem. Pojawiaty si¢ rowniez problemy z odplywem osadu czynnego
poprzez dekanter wraz z oczyszczonymi $ciekami oraz pienieniem sciekéw w reak-
torze (Wett, 20006).

Kolejny tego typu system deamonifikacji (Glarnerland, Szwajcaria) zostat uru-
chomiony w ciggu zaledwie okoto dwoch miesigey. Tak znaczna redukcja czasu byta
zwigzana z dostepnoscia biomasy anammox/AOB, ktora zaszczepiono nowy bio-
reaktor. Bioreaktor inokulowano okoto 500 kgs.m. osadu czynnego przewiezionego
cysterng z oczyszczalni $ciekow Strass (Austria). Wprowadzona do uktadu biomasa
pozwalata na usunigcie okoto 60 kgN/d (jedna trzecia tadunku projektowanego).
Z tego powodu proces rozruchu rozpoczeto znacznie blizej warto§ci nominalnych
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parametrow technologicznych procesu niz w przypadku rozruchu pierwszego bio-
reaktora. Nastgpnie stopniowo zwiekszano doptyw cieczy osadowych do reaktora,
kontrolujac proces zgodnie z wczesniej opisang metoda, dzigki temu osiagnieto
nominalne obcigzenia na poziomie okoto 200-250 kgN/d (0,5-0,63 kgN/m?*d) juz
po 55 dniach. Uzyskana efektywnos¢ usuwania azotu wyniosta okoto 90%, co od-
powiada objetosciowej wydajnosci usuwania azotu okoto 0,45 kgN/m3d i stezeniu
catkowitego azotu nieorganicznego w $ciekach oczyszczonych okoto 100 mgN/l
(Wett i in., 2007).

Rozruch bioreaktora IFAS w oczyszczalni §cieckow w Malmo (Szwecja) spro-
wadzal si¢ do zainstalowania w bioreaktorze typu MBBR do deamonifikacji ,,cie-
czy osadowych”, zintegrowanego z nim osadnika wtérnego do separacji i zatrzy-
mania kontrolowanej ilo$ci zawiesiny w systemie. Temperatura $ciekow w trakcie
przejscia w hybrydowy tryb pracy bioreaktora wynosita 30 = 3°C. Zredukowano
rowniez stezenie tlenu rozpuszczonego do poziomu 0,2-0,6 mgO,/l1 w celu supresji
bakteriit NOB. W krotkim czasie okoto 20 dni uzyskano zaktadany efekt podwo-
jenia wydajnosci systemu deamonifikacji w poréwnaniu z bioreaktorem MBBR
(2,2 kgN/m*d) przy zachowaniu wysokiej efektywnosci procesu PN/A (okoto 80%)
(Veuillet i in., 2014). To samo rozwigzanie technologiczne zastosowano z powo-
dzeniem do oczyszczania cieczy osadowych pochodzacych z odwadniania osadow
sciekowych, poddanych beztlenowe;j stabilizacji poprzedzonej procesem termicznej
hydrolizy (THP, Cambi), w pelnej skali technicznej w trzech lokalizacjach: Vaxjo
(Szwecja); FiveFords-Wrexham (UK) oraz Tuluza (Francja). Uzyskano stabilng pra-
c¢ jednostopniowych, przeptywowych bioreaktorow PN/A po rozcienczeniu cieczy
osadowych o wysokich stezeniach azotu amonowego (1400-2000 mgN/1) w stosun-
ku od 0,2:1 do 1,5:1 (v/v). Projektowy tadunek azotu w tych instalacjach wynosit
0d 430 kgN/d do 1800 kgN/d (20% rozcienczenie). Uzyskano rowniez wysoka efek-
tywnos¢ procesu (Lamaire i Christensson, 2021).

4.5.2. Deamonifikacja gldwnego strumienia $ciekéw w bioreaktorach
hybrydowych IGAS/IFAS

System hybrydowy Demon® zostat jako pierwszy celowo adaptowany do deamoni-
fikacji gtdéwnego strumienia $ciekow w oczyszczalni sciekow Strass juz w 2011 roku
(Wett i in., 2013). Uzyskane wyniki pozwalajg stwierdzi¢, ze byla to proba zakon-
czona powodzeniem. Przeksztatceniu w uktady autotroficznej deamonifikacji pod-
dano bioreaktory do prowadzenia klasycznego procesu nitryfikacja/denitryfikacja
(N/DN) oraz symultanicznej nitryfikacji/denitryfikacji (SND), zasilane strumieniem
$ciekdw oczyszczonych mechanicznie oraz w wysoko obcigzonym bioreaktorze
z osadem czynnym (HRAS). Transformacja polegata na wzbogaceniu bioreakto-
row glownego ciggu technologicznego biomasg anammox pochodzaca z uktadu
deamonifikacji cieczy osadowych (wylot dolny z separatorow cyklonowych), jak
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rowniez na jej zatrzymaniu w uktadzie dzieki zastosowaniu baterii hydrocyklo-
néw. Dodatkowo bioreaktory klasycznej nitryfikacji/denitryfikacji zasilano biomasa
AOB (wylot gorny z hydrocyklonow). Aby umozliwi¢ przyrost i zatrzymanie bio-
masy AnAOB w bioreaktorze, stosowano odpowiednia strategi¢ napowietrzania
i bateri¢ separatoréw cyklonowych. Taki tryb napowietrzania miat na celu rowniez
zahamowac¢ aktywnos$¢ biomasy NOB w systemie.

Jak scharakteryzowano wcze$niej (patrz rozdziat 3.2.2), proces deamonifika-
cji jest limitowany dostgpnoscig N-NO, dla biomasy anammox, wynikajgcg z ak-
tywnosci bakterii AOB i mozliwos$ci supresji bakterii NOB. Aktywnos¢ badaczy
skupita si¢ na eliminacji NOB z systemu poprzez takg zmiang warunkow, aby ich
szybkos¢ wzrostu byta nizsza od biomasy AOB, w wyniku czego strumien N-NO,
byl zuzywany przez biomas¢ anammox (patrz rozdziat 3.2.2). Parametrem kontro-
Inym byto stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze oraz czas napowietrzania
w roznych strefach reaktora typu Carousell. Stwierdzono przy tym, ze inaczej niz
wczesniej zaktadano, represja NOB wystepuje w warunkach wyzszych wartosci DO
—okoto 1,5 mgO,/l (wynik wyzszej wartosci stalej nasycenia tlenem oraz maksymal-
nej szybkosci wzrostu biomasy AOB w porownaniu do NOB). Zahamowanie wzro-
stu NOB miato swoje odzwierciedlenie we wzro$cie stezenia azotynéw w bioreak-
torze. Dzigki temu udalo si¢ utrzymacé stezenie azotu nieorganicznego w $ciekach
oczyszczonych na poziomie ponizej 10 mgN/l (Wett 1 in., 2013). Aczkolwiek role
tutaj musiata rowniez odgrywac denitryfikacja — zaréwno z poziomu azotynow, jak
i azotandw z uwagi na wzglednie wysokg warto$¢ stosunku ChZT/N w $ciekach do-
ptywajacych do bioreaktora. Oszacowano, ze okoto 75% azotu amonowego zostato
usunicte przez utlenienie do poziomu azotyndéw, a nastepnie denitrytacje i anam-
mox (Wett i in., 2015). Pomimo pozytywnych wynikow opisanego powyzej wdro-
zenia deamonifikacji gtownego strumienia $§ciekoéw w petnej skali technicznej, nowe
rozwigzanie wcigz jest w poczatkowej fazie rozwoju i wymaga kolejnych testow
w petnej skali technicznej, identyfikacji i eliminacji problemow oraz udowodnienia
mozliwosci utrzymania stabilnej, wydajnej 1 efektywnej pracy w diugim okresie,
szczegolnie w warunkach niskich temperatur (ponizej 20°C).

Trudno$ci z powtdrzeniem rozwigzania ze Strass, Austria (Wett i in., 2013; Wett
i in., 2015) potwierdzity doswiadczenia z oczyszczalni $ciekow Ejby Mele (Mar-
selisborg — Aarhus, Dania) (Kamp i in., 2019; Nielsen i in., 2020). Podobnie jak
w Strass przez okolo trzy lata bioreaktory N/DN byly wzbogacane biomasg AOB
oraz AnAOB pochodzacg z bioreaktorow Demon® do deamonifikacji cieczy osa-
dowych. W celu zatrzymania biomasy AnAOB w bioreaktorze stosowano selekcje
czastek osadu czynnego wzgledem ich gestosci w hydrocyklonach zainstalowanych
w linii recyrkulacji zewnetrznej bioreaktorow gléwnego ciggu technologicznego
(Kamp i in., 2019; Nielsen, 2020). Temperatura $ciekow nie przekraczata w tym
okresie 20°C, ze spadkami ponizej 10°C (Nielsen, 2020). W trakcie prowadzonych
badan wykazano, ze udzial procesu anammox w catkowitej ilo§ci usuwanego azotu
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wynosit zaledwie 1%. Ponadto azot amonowy byt utleniany do formy azotanowej,
nie stwierdzono nitrytacji i wzrostu stezenia azotynéw w uktadzie (Kamp i in., 2020).
Kolejny raz udowodniono przy tym, ze zasadnicza kwestig jest stworzenie w biore-
aktorze odpowiednich warunkéw do eliminacji biomasy NOB, wysokiej aktywnosci
bakterii utleniajacych azot amonowy (AOB) i uzyskanie stabilnej czgsciowej nitry-
tacji (PN). Kamp i in. (2020) zasugerowali roéwniez, aby formg wzrostu biomasy
AnAOB byta btona biologiczna w miejsce drobnych granul, charakterystycznych
dla bioreaktorow SBR Demon® (Kamp i in., 2020).

Taki spos6éb wzbogacenia funkcjonujacego bioreaktora N/DN w oczyszczalni
Xi’an (Chiny) zastosowat Li i in. (2019). W strefie anoksycznej jednego z prze-
ptywowych reaktoréw typu Carousell wydzielono bioreaktor MBBR poprzez
wprowadzenie pokrytych btong biologiczng no$nikow oraz zainstalowanie ekra-
néw uniemozliwiajacych ich przedostawanie si¢ do innych stref bioreaktora. Po-
niewaz w bioreaktorze wcigz utrzymywano osad czynny w stezeniu od okoto 3,0
do 3,6 gs.m./l, stworzono tym samym system hybrydowy IFAS. Bioreaktor praco-
wat w zmiennych warunkach temperatury od okoto 11°C do 25°C, przy okoto dzie-
sigciogodzinnym, hydraulicznym czasie zatrzymania (w tym 2,6 godziny w strefie
anoksycznej). Wiek osadu (SRT) utrzymywano w zakresie od 14 do 18 dni, a ste-
zenie tlenu w strefie utleniania azotu od 1,5 do 3,4 mgO./1. Testowy system pod-
dawano szczegélowej analizie przez okoto dwa lata. Z przeprowadzonego bilansu
masy wynikato, ze z sukcesem utrzymano w bioreaktorze biomas¢ anammox, ktorej
aktywno$¢ zwigzana byta z eliminacjg szesnastu procent (16%) z catego tadunku
azotu usuwanego w bioreaktorze. Potwierdzono roéwniez potencjal btony biologicz-
nej do zachodzenia w niej procesu dysymilacyjnej redukcji azotanéw do jonéw amo-
nowych (DNRA). Przy stosunku ChZT/N w $ciekach doptywajacych do bioreakto-
ra w zakresie od 1,2 do 7,9, uzyskano wzrost efektywnos$ci procesu usuwania azotu
z okoto 53% do $redniego poziomu powyzej 74%, co skutkowato obnizeniem steze-
nia catkowitego azotu na wylocie z okoto 16 mgN/1 do 8 mgN/l. Potwierdzono row-
niez wzrost bakterii AnAOB i ich wystepowanie w btonie biologicznej na poziomie
okoto 0,11% (w porownaniu do 0,04% w osadzie czynnym). Sa to pozytywne rezul-
taty, tym bardziej ze nie zmieniano sposobu prowadzenia procesu nitryfikacji zmie-
rzajacego do uzyskania czgsciowej nitrytacji (PN) w strefach tlenowych bioreaktora.

Intensywne prace badawczo-rozwojowe nad zastosowaniem bioreaktorow IFAS
do deamonifikacji gléwnego strumienia $§ciekow prowadzity takze inne grupy badaw-
cze (Malovanyy i in., 2015a; Trojanowicz i in., 2016; Laureni i in., 2019; Christens-
son, 2020; Swinarski i in., 2021). Jeden z pierwszych opisow transformacji bioreak-
tora MBBR do deamonifikacji gtéwnego strumienia $ciekow i uzyskanych wynikow
jego pracy pochodzi od Malovany i in. (2015a) (patrz rozdziat 3.2.2). W badanym,
pilotowym bioreaktorze IFAS, pracujacym pod $rednim obcigzeniem VNLR okoto
55 + 6 gN/m*d w temperaturze 25°C uzyskano wydajno$¢ usuwania azotu na po-
ziomie okoto 38,5 gN/m’d, co odpowiada efektywnosci usuwania TIN okoto 70%.
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Stabilna praca tego systemu zostala utrzymana po zmniejszeniu temperatury $cie-
kéw w reaktorze do 16°C z utrzymaniem wydajnosci i efektywnosci na poziomie
odpowiednio okoto 32 + 8 gN/m’d oraz 55 + 12% (Plaza i in., 2016).

W pilotowym, jednostopniowym, przeplywowym systemie PN/A opartym na re-
aktorze IFAS w St Thibault, podczas pigcioletnich badan uzyskano bardzo wysoka
osiemdziesigcioprocentowg (80%) efektywnosci eliminacji azotu ogélnego, uzysku-
jac jego wymagane prawem stezenie w Sciekach oczyszczonych ponizej 10 mgN/1
(w miesigcach letnich) oraz 15 mgN/I (kiedy temperatura spadata do okoto 15-17°C),
jak réwniez niski wskaznik azotanow wytworzonych do azotu amonowego usunig-
tego (ponizej 10%). Proces prowadzono w temperaturze od 15 do 23°C. Poprzedzat
go etap oczyszczania $ciekow w osadniku wielostrumieniowym oraz bioreaktorze
MBBR do usuwania materii organicznej z nast¢pujacg po nim separacja czastek za-
wiesiny na sicie bebnowym (40 um) (Lamaire i in., 2016; Christensson, 2020). Sto-
sunek ChZT/N w s$ciekach doptywajacych do reaktora IFAS wynosit 1,5-2. Stezenie
tlenu utrzymywano w zakresie od 0,3 do 1,5 mgO,/l1 w celu supresji bakterii NOB.
Stezenie osadu czynnego byto utrzymywane na poziomie okoto 1,5-2,5 gs.m./l. Ob-
jetosciowe obcigzenie reaktora tadunkiem azotu (VNLR) utrzymywano na wysokim
poziomie okoto 568 gN/m’d (szacunek autora na podstawie danych Lamaire i in.,
2016), co przy efektywnosci pracy uktadu na poziomie 70—85% daje wysoka wy-
dajno$¢ deamonifikacji, wynoszaca okoto 398-483 gN/m’*d. W warunkach niskich
temperatur (17°C) obserwowano wzrost aktywnosci NOB w osadzie czynnym, skut-
kujgcy wyzszym stezeniem N-NO, na wylocie. Skutecznym rozwigzaniem, umozli-
wiajacym supresj¢ NOB, bylo przerywane napowietrzanie potaczone z okresleniem
sposobu sterowania DO w reaktorze, ktére hamowato aktywnos¢ NOB nawet w tem-
peraturze 15°C. Utrzymywano przy tym resztkowe st¢zenie N-NH, w bioreaktorze
na poziomie 1-5 mgN/l. Rownie pozytywne wyniki uzyskano podczas badan w skali
pilotowej w uktadzie: wysoko obcigzony osad czynny (HRAS) oraz bioreaktor IFAS
w LA County (USA) w zakresie temperatur od 15 do 20°C (Christensson, 2020).
Niemniej Christensson (2020) podkresla konieczno$¢ dalszych badan nad utrzyma-
niem stabilno$ci procesu PN/A, w szczego6lnosci w niskich temperaturach, wskazu-
jac przy tym na realng mozliwo$¢ komercjalizacji opisywanych tu uktadow.

Kolejne badania, ktore przyniosty obiecujace wyniki w odniesieniu do zasto-
sowania procesu deamonifikacji w gtownym ciggu technologicznym miejskich
oczyszczalni §ciekow, prowadzit Swinarski i in. (2021). Badany pilotowy uktad
oczyszczania §ciekOw zainstalowano w oczyszczalni sciekow Gdansk-Wschod (Pol-
ska). Sktadat si¢ z trzech proceséw jednostkowych: stragcania chemicznego z sedy-
mentacjg zawiesin, deamonifikacji w reaktorze IFAS oraz doczyszczania Sciekow
w oczyszczalni hydrofitowej. Wstepny, chemiczny etap koagulacyjno-flotacyjny
mial na celu usunig¢cie zawiesin i czgsci tadunku ChZT, co w przysztosci da mozli-
wos¢ wzrostu produkceji biogazu po przekierowaniu wydzielonej w ten sposob ma-
terii organicznej do komor fermentacji (WKF). Hybrydowy bioreaktor IFAS o po-
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jemnosci okoto 0,72 m* wypetiony byt w 40% (v/v) no$nikami btony biologicznej
typu AnoxKaldnes K5 (800 m*m?). Dtugoterminowe badania potwierdzity mozli-
wos¢ uzyskania wysokiej efektywnosci deamonifikacji przy HRT okoto 24 godzin,
w zakresie temperatur od 13,5°C do 30°C, odpowiednio 77% i 96%. Przy srednim
objetosciowym obcigzeniu bioreaktora IFAS (VNLR) okoto 49 gN/md (7= 30°C)
i 42 gN/m3d (T = 13,5°C). Odpowiada to wydajno$ci usuwania azotu (VNRR) od-
powiednio 47 gN/md i 32 gN/m?d. Bioreaktor napowietrzano w sposob przerywany
z okoto 20-25 minutowa faza napowietrzania w jednogodzinnym cyklu. St¢zenie
tlenu rozpuszczonego w trakcie napowietrzania bioreaktora utrzymywano w zakre-
sie od 1,20 do 1,75 mgO,/1.



5. WYBRANE ASPEKTY MODELOWANIA
MATEMATYCZNEGO PROCESOW CZESCIOWE)
NITRYTACJI | ANAMMOX W BLONACH
BIOLOGICZNYCH

5.1. Ogodlna charakterystyka i zastosowanie modeli
matematycznych procesu autotroficznej deamonifikacji

Zaleznos$ci pomiedzy opisanymi wczesniej czynnikami fizycznymi, chemicznymi
1 biologicznymi sa ztozone (rozdziat 3), a ich sumaryczny wplyw na efektywnos¢
1 wydajno$¢ procesow deamonifikacji, prowadzonych w opisanych typach bioreak-
torow (rozdziat 4), jest trudny do przewidzenia. Zrozumienie ich wzajemnych rela-
cji oraz efektu tych powigzan bedzie jednak niezbedne, aby osiggnac sukces w za-
stosowaniu w pelnej skali technicznej deamonifikacji gtdwnego strumienia Sciekow.
Wiedza ta umozliwi réwniez efektywne prowadzenie obecnie eksploatowanych
i projektowanie nowych uktadoéw PN/A do usuwania azotu z cieczy osadowych.

Model matematyczny jednostopniowego systemu cze¢sciowej nitrytacji i anam-
mox w bioreaktorach opartych na technologii bton biologicznych jest wartoscio-
wym narzedziem, pomocnym zaréwno w badaniach naukowych, jak i przy pracach
optymalizacyjnych uktadéw deamonifikacji cieczy osadowych i glownego stru-
mienia oraz projektowaniu nowych obiektow technologicznych PN/A. W trakcie
wcezesniejszych badan autora (Trojanowicz 1 in., 2019) postawiono tezg, iz model
taki powinien zawiera¢ opis nastepujacych proceséw zachodzacych w komoérkach
bakterii rozwijajacych si¢ w reaktorach PN/A: dwustopniowej nitryfikacji, anam-
mox, tlenowego i anoksycznego utleniania materii organicznej i hydrolizy materii
organicznej (Van Hulle, 2005; Sin i in., 2008; Kealin i in., 2009). Za réwnie wazne
uznano uwzglednienie wpltywu odczynu pH oraz czynnikdéw inhibitujacych procesy
przemian zwiazkow azotu (Van Hulle, 2005; Veys i in., 2010; Magri i in., 2007;
Park i in., 2009). W koncu, aby mozliwe bylo symulowanie procesu deamonifikacji
w reaktorze MBBR, konieczne jest potaczenie modelu kinetyki przemian substra-
tow na poziomie komorkowym z modelem blony biologicznej, zawierajacym opis
matematyczny transportu masy substratow i produktéw do wnetrza i na zewnatrz
btony biologiczne;.
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Istnieje kilka strategii modelowania proceséw przemian azotu w komorkach bak-
terii rozwijajacych si¢ w bioreaktorach (ang. nitrite models). Modele te biora pod
uwage co najmniej jeden z nastepujacych procesow:

— nitrytacje,

— nitratacjg,

— heterotroficzng redukcje azotandéw i/lub azotynow do azotu czasteczkowego

lub do produktéw posrednich,

— autotroficzne, beztlenowe utlenianie azotu amonowego (anammox).

Szczegdlowy opis struktury modeli matematycznych procesow przemian azotu
przedstawit Sin i in. (2008). Pomimo ze w kolejnych latach zostaty zaproponowa-
ne ich rozwinigcia i modyfikacje, to jednak wnioski zaprezentowane w cytowanym
artykule mozna uzna¢ za nadal aktualne (Kaelin i in., 2009; Park i in., 2009; Veys
i in., 2010; Park i in, 2009; Valverde-Pérez i in., 2012; Cema i in., 2012). W ko-
lejnych podrozdziatach przedstawiono krotkag charakterystyke wybranych modeli
matematycznych procesOw czg¢sciowej nitrytacji i anammox w bioreaktorach, za-
chodzacych na poziomach:

— komorkowym (procesy biochemiczne powigzane z przyrostem biomasy),

— Dblony biologicznej (procesy transportu substratow w gtab btony biologiczne;j

powigzane z przemianami substratow na poziomie komoérkowym),

— bioreaktora (bilans masy substratdéw powiazany z ich transportem przez btong

biologiczng).

5.2. Modele przemian biochemicznych procesu dwustopniowej
nitryfikacji i anammox

Wspdlng cecha istniejacych modeli matematycznych procesow nitrytacji, nitratacji
oraz anammox jest opis kinetyki przemian substratow wyprowadzony z rdwnania
Monoda (teoria Mechaelis-Menten). Zgodnie z nim szybko$¢ wzrostu bakterii (p)
jest podstawowym czynnikiem limitujacym kinetyke przemian substratow w ukta-
dzie (). Moze ona zosta¢ wyrazona z uwzglednieniem wpltywu jedynie stezenia
substratow (S) (5.1), jak rowniez inhibitoréw (S,) (5.2). Wplyw temperatury (7')
na predkos¢ wzrostu mikroorganizmoéw w bioreaktorze jest wyrazany w modelach
matematycznych z zastosowaniem teorii Arrheniusa (5.3). Szybko$¢ usuwania sub-
stratu (i) w reaktorze (r,) opisywana jest jako funkcja predkosci wzrostu bakterii ()
w powigzaniu z ilo$cig biomasy w reaktorze (X') oraz wspotczynnikiem stechio-
metrycznym, bedacym odwrotnoscig wartosci wspotczynnika wydajnosci prze-
mian substratu (Y;) okreslonego rodzaju bakterii, biorgcego udziat w danym proce-
sie (5.4, 5.5) (patrz il. 5.1B).
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Zwykle modele procesdOw przemian azotu w bioreaktorach stanowia rozwinie-
cie jednego z modeli osadu czynnego — ASM (ang. activated sludge model, ASM 1,
2 lub 3). Realizowane jest to poprzez dodanie do modelu rownan wzrostu dla kolej-
nych grup bakterii, ktorych aktywnos¢ brana jest pod uwagg oraz uzupetnienie war-
tosci powigzanych z nimi parametréw kinetycznych 1 stechiometrycznych. R6znice
pomigdzy modelami zwigzane sg zwykle z wyborem substratow limitujgcych oraz
inhibitujgcych przyrost danej grupy biomasy, jak réwniez ich matematycznym wy-
razeniem (wyborem odpowiedniej funkcji opisujacej inhibicjg przyrostu biomasy).

W czgsci modeli matematycznych jako substrat potrzebny do przyrostu biomasy
utleniajgcej azot amonowy (AOB) przyjmuje si¢ wolny amoniak (NH,) w migjs-
ce catkowitego azotu amonowego (TAN, ang. total ammonia nitrogen). Podobnie
w przypadku biomasy utleniajgcej azot azotynowy (NOB) w miejsce calkowitego
azotu azotynowego (TNO,, ang. total nitrite nitrogen) jako substrat limitujgcy uzna-
je si¢ wolny kwas azotawy (kwas azotowy (III)) (HNO,). Dla biomasy anammox
(AnAOB) z reguly to stezenie catkowitego azotu amonowego (TAN) oraz catko-
witego azotu azotynowego (TNO,) wyraza liczbg gtdwnych substratow wptywajg-
cych na szybkos¢ przyrostu tej grupy bakterii.

Cze$¢ modeli uwzglednia inhibicj¢ biomasy AOB, NOB oraz AnAOB wolnym
amoniakiem (NH,) i wolnym kwasem azotawym (HNO,), podczas gdy w innych
czynniki te s pomijane (patrz tabela 5.1). Rowniez spos6b matematycznego opisu
ograniczajacy wptyw okreslonych czynnikoéw na procesy przemian azotu (na przy-
ktad: wolnego amoniaku, wolnego kwasu azotawego, pH, zasadowo$ci) jest oparty
na kilku modelach (Sin i in., 2008; Park i in., 2009; Veys i in., 2010; Cemai in., 2013)
(patrz il. 5.1A). Moze by¢ wyrazany, migdzy innymi, jako funkcja przetaczajaca:
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(B) model szybkosci wzrostu Monoda, wykreslone dla grup autotroficznej biomasy

bioracej udziat w procesie czgéciowe] nitrytacji/anammox; (C) model wptywu pH

na szybko$¢ przyrostu autotroficznej biomasy bioracej udziat w procesie czesciowe;j
nitrytacji/anammox
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K
= S 5.6
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w innych przypadkach wykorzystuje si¢ model inhibicji Haldana:
Ssi (5.7)

u:“max,i ' S2 ’
Ko + 8. +| =
Si Si [K j

Ii

lub model Aiba-Edwards:
#
B= o @ Ka), (5.9)
Inng kwestig r6znicujaca modele wymienionych procesow jest podejscie do opi-
su ograniczajacego wplyw wegla nieorganicznego na kinetyke przyrostu biomasy
autotroficznej. Wegiel nieorganiczny wyraza si¢ w formie stezenia jonu wodorowe-
glanowego (HCO3), a jednoczesnie jest on miara zasadowosci (ALK). Jego limitu-
jacy wplyw jest na ogot wyrazany z uzyciem roéwnania Monoda, w ten sam sposob
jak w przypadku modeli ASM:

SALK
n= Hmax,i o 0 (59)
KALK + SALK

aczkolwiek niektore modele, w tym celu uzywaja funkcji eksponencjalnej (Wet
i Rauch, 2003):
{(SHCO3 N KHCO3 )}
e a

n= umax,i ’ (S -K ) :
[ HCO, HCO;, ]+l
a

e

(5.10)

Ostatnia roznica pomiedzy modelami przemian azotu w bioreaktorach dotyczy
wplywu pH na szybko$¢ wzrostu biomasy AOB, NOB 1 AnAOB. Cz¢$¢ modeli igno-
ruje ten parametr. Inne biora pod uwage jego posrednie oddzialywanie na kinetyke
wzrostu bakterii poprzez wptyw na stan rownowagi chemicznej pomigdzy wolnymi
i jonowymi formami gtownych substratow oraz inhibitorow procesu w fazie wodnej
(Sin i in., 2008; Hellinga i in., 1999; Wet i Rauch, 2003). W niektorych modelach
matematycznych stosowany jest gaussowski typ funkcji, ktora opisuje bezposredni,
inhibitujacy wplyw pH na przyrost biomasy, gdy jego wartosci r6znig si¢ od war-
tosci okreslonej jako optymalna (patrz il. 5.1C):



143
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n= “’max,i ’

Roéznice dotycza rowniez przyjmowanych warto$ci podstawowych parametrow
kinetycznych i stechiometrycznych bedacych sktadowa modeli przemian zwigzkow
azotu. Zrodta tych rozbieznosci zostaty szczegdtowo scharakteryzowane w przegla-
dowym artykule przez Sin i in. (2008).

Tabela 5.1

Poréwnanie elementoéw struktury modeli matematycznych procesow dwustopniowej
nitryfikacji i anammox

Zrodto literaturowe
Formuta matematyczna Wett i Rauch | Van Hulleiin. | Kaelini in. Badania
(2003) (2005) (2008) wlasne
Nitryfikacja — pierwszy stopien (X, )
HaoB X A0B 1 1 1 1
So
—oB 1 1 1 1
Ko2 + SO2
A 0 | 0 |
AOB
KN, +Snm,
StAN
“AOB 1 0 1 0
AOB
KTAN * StAN
STAN
“AOB o 0 0 1 1
AOB
KTAN * Stan
(SHCO3 B KHco3 )
a
I 1 0 0 0
S -K )
HCO:,, HC03 4l
a
e
AOB
_ NN, I 0 0 0
AOB
KiNH, + SN,
oy 0 0 0 1
K
e
AOB
__Numo, 1 0 0 0
AOB
KitiNo, +SuNo,
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cd. tab. 5.1
~StNoy
KA0B 0 0 0 1
1LHNO,
e
Nitryfikacja — drugi stopien (X )
HNoB * XNoB 1 1 1 1
_ S0, X | 1 1
NOB
KO2 + SO2
oo, 0 1 0 1
NOB
Ko, +Suvo,
TN, 1 0 1 0
NOB
KTNo, +StNno,
Ko
B o B — 1 0 0 0
KihNo, +ShNo,
—~SuNo,
o 0 0 0 1
e 8 2
NOB
_ Dinw 1 0 0 0
NOB
KiNH, + SNH,
—S\H;
KNOB 0 0 0 1
I,NH3
e
SaLk
0 0 1 0
NOB
KAk +Sark
(SHCO3 B KHCO3 )
a
. 1 0 0 0
(SHC03 B KHCOS) »
a
e
Zrédlo literaturowe
Formula matematyczna Van Hulle i in. | Jones i in. Veys i in. Badania
(2005) (2007) (2010) wiasne
Anammox (X, )
AN - X AN 1 1 1 1
STAN
AN . 1 1 1 1
AN
KTaN + StAN
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cd. tab. 5.1
o, 1 1 1 1
AN
KTNno, +StNno,
SALK
N . 0 0 0 1
AN
Kiark +Sark
AN
K10,
— 1 1 1 0
KLO2 + So2
~So,
[KAN ] 0 0 0 1
o\ 10
oy 0 0 0 1
Kk,
Ko
N N — 0 1 0 0
KiTNno, +STNO,
—StNo,y
= 0 0 0 1
o\ Lo
Sptax 0 0 1 0
Hopt, AN—pH
Kpppan + (10PTPEAN=PI_y

1 — zastosowano w modelu, 0 — brak.

5.3. Modele bton biologicznych

W celu opisu kinetyki proceséw usuwania azotu w systemach technologicznych
scharakteryzowanych w rozdziale 4, opartych na biotechnologii bton biologicz-
nych lub granulowanego osadu czynnego, konieczne jest uwzglednienie dyfuzyj-
nych ograniczen transportu masy substratow i produktow w gtab i na zewnatrz blony
biologicznej/granuli. Transport masy substratow i produktow w przekroju btony bio-
logicznej wywotany jest r6znicg stezen substratow i produktow, ktora jest pochod-
ng biochemicznej aktywnoS$ci biomasy, opisywanej matematycznie zgodnie z cha-
rakterystyka przedstawiong w rozdziale 5.1 (Hermanowicz i in., 2003).

Dla stanu ustalonego i nieskonczenie matego wycinka btony biologicznej ustala
si¢ nastgpujaca rownowaga (Harremoes, 1978):

NF=NF+8§]F~dZ+rF-dZ (5.12)
Z
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gdzie:
N, - tra-nsport- substratu ,,i” przez pr.zekr()j poprzeczny biony biol.ogicz'nej (),
r, — objetosciowa szybkoS$¢ przemian substratu w bfonie biologicznej,
Nosnik
Faza wodna Bfona biologiczna SN, %
Ne+ — dz
S Ne - Sk oz - \
‘ ‘ ’ N
— ——
z dz
- o
L
B |
Sri= Sgi

Il. 5.2. Transport masy w homogenicznej, calkowicie przepuszczalnej dla substratu btonie
biologicznej (Harremdoes, 1978)

Podstawa ilosciowych modeli matematycznych jest prawo zachowania masy.
Zgodnie z nim, ogdlny bilans masy w bioreaktorze dla dowolnego sktadnika ,,i”
mozna zapisac jako (Wanner i in., 2006):

Ladunek netto sktadnika ,,i” Ladunek netto sktadnika ,,i”
. przetransportowany do uktadu = wytworzony w uktadzie =
Ladunek sktadnika ,, . . . .
daunert SEadmrd.,, _  (Ladunek sktadnika ,,i” (Ladunek sktadnika ,,i”

zakumulowany = +
w ukladzie przetransportowany do uktadu) wytworzony

— (Ladunek sktadnika ,,i” w ukladzie) — (Ladunek

usuniety poza uktad) sktadnika ,,i” zuzyty w uktadzie)

Mikroskopowy (lokalny, rozniczkowy) bilans masy okreslonego sktadnika ,,i”
w jednowymiarowym i trojwymiarowym modelu blony biologicznej, uwzgledniaja-
cym transport sktadnika ,,i” w btonie biologicznej, jedynie na drodze dyfuzji moz-
na zapisa¢ odpowiednio jako (Wanner i in., 2006):

oS, ONy
— L= +7 5.13
ot oz " G-19)
05, _ _ONp 0Ny 0Ny + 7 (5.14)
ot ox oy oz
gdzie:
6S, /6t — lokalna, jednostkowa zmiana stezenia substratu/produktu w czasie

[ML-3t!], np. [kgSi/m3-d],
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(BN,,/6x); (8N, /dy); (8N, /6z) — lokalna, jednostkowa zmiana stgZenia trans-
portowanego substratu/produktu w czasie wzdtuz kierunku okreslo-
nej osi x, y, z [MLt"], np. [kgSi/m?-d],

Frij — lokalna, jednostkowa zmiana stezenia substratu/produktu zuzywa-
nego w procesach biochemicznych [ML>3t!'], np. [kgSi/m*-d].

W btonach biologicznych obok ograniczenia lub nasycenia kinetyki (r,) przemian
substratow w komorkach bakterii (przemian biochemicznych), ktore zwiazane sa ze
stezeniem substratow w ukladzie (rownanie 5.4), dodatkowe ograniczenie szybkosci
usuwania substratow z fazy wodnej bioreaktora bedzie zwigzane z transportem masy
substratow przez btone biologiczna, ktory odbywa si¢ na drodze dyfuzji molekular-
nej (Hermanowicz, 2003).

Zaktadajac dalej jednowymiarowy model btony biologicznej, kinetyka transportu
substratu S, przez jednostkowg powierzchnig przekroju poprzecznego btony biolo-
gicznej (4,) moze zosta¢ opisana rownaniem zgodnym z pierwszym prawem Ficka:

0Si

Np.=-D-— (5.15)
oz
gdzie:

N, — szybko$¢ dyfuzji substratu Si w glab blony biologicznej (strumien
masy substratu ,,i” przez powierzchni¢ btony biologicznej) [ML2t ],
np. [kgS/m?-d]. Mozna zauwazy¢, ze wprowadzony powyzej para-
metr N, jest rOwnowazny gestosci strumienia substratu j, oraz po-
wierzchniowej szybkosci usuwania substratu 7, (N, =7, =j,).

D — stala dyfuzji [L*t'], np. [m?/d],

Si — stezenie substratu ,,i” [ML7], np. [kgSi/m?],

z — odleglos¢ od powierzchni btony biologicznej graniczacej z faza wod-
na (B) [L], np. [m],

88,/6z — gradient stgzenia substratu Si wzdtuz przekroju z (grubosci L) blony

biologicznej [ML*m!], np. [kgSi/m*m].
Szybkos¢ dyfuzji substratu N, mozemy wyznaczy¢ poprzez okreslenie objgtos-
ciowej szybko$ci usuwania substratu w blonie biologicznej (r,), korzystajgc z za-
leznosci:

ON
rp=—2= (5.16)
oz
gdzie:
e — objetosciowa szybko$¢ usuwania substratu w blonie biologicznej

[ML>m™], np. [kgSi/m?*-d],
ON/dz — zmiana szybkos$ci dyfuzji substratu wzdhiz przekroju z (grubosci L)
blony biologicznej [ML*m't"!], np. [kgS/m*m-d].
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Zatem:

ONy _ 0 | _p.95% (5.17)
0z Oz oz

Zaktadajac, ze wartos¢ statej dyfuzji D jest stata (niezalezna od stgzenia substra-
tu §), rownanie (5.17) mozna przedstawi¢ w postaci:

2
9. —D-% =_D.i.i.5i=_]).652i (5.18)
Oz oz 0z 0Oz oz
dlatego:
2
rp=-D.25 (5.19)
Oz

oraz mozemy przedstawic nastepujacy bilans masy:

2
S (5.20)

re+D-—

0z

ktory stanowi jednowymiarowy model blony biologicznej dla stanu ustalonego
(przy braku zmian st¢zenia substratu S, w czasie ¢ (85/6¢ = 0).

Roéwnanie (5.16), uwzgledniajac prawo zachowania masy, moze opisywac, jak
dyfuzja w blonie biologicznej powoduje lokalng zmiang stgzenia substratu S, w cza-
sie, co jest zgodne z drugim prawem Ficka:

9, _ Ny (5.21)
ot oz
a5, 0’s,
Li_p. L (5.22)
ot oz
gdzie:
8S,/6t — zmiana stezenia substratu S, lokalnie w czasie [ML’t'], np.

[kgSi/m*-d].

Biorac dodatkowo pod uwage przemiany biochemiczne zachodzace w btonie
biologicznej, mozna przedstawi¢ nastgpujacy bilans masy, bedacy modelem btony
biologicznej dla warunkow dynamicznych, ktory jest zgodny z réwnaniem (5.13)
i(5.14), odpowiednio dla jedno- i trojwymiarowej btony biologicznej:
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oS, d%S.
a—;zD- 6221 + 7y (5.23)
2 2 2
8i=D- 8S;+85;i+8S; +75 (5.24)
ot 0x oy oz

Warto$¢ r, wyraza kinetyke usuwania substratu w komorkach bakterii rozwijajg-
cych si¢ w btonie biologicznej, wrazang zgodnie z opisem przedstawionym w pod-
rozdziale 5.1.

Globalny (makroskopowy, catkowity) bilans masy dla bioreaktora opartego na
wzroscie biomasy w formie btony biologicznej wyrazaja nastepujace zaleznosci
(Wanner 1 in., 2006):

Tmi Strumien masy Strumien masy Strumien masy
mlan)./ mas.)i sktadnika ,,i” sktadnika ,,i” sktadnika ,,i”
sktadnika ,,i = . - . +
ad=i doplywajgcy odplywajgcy wytworzony
W uitadzie do uktadu z uktadu w uktadzie

Moze on zosta¢ wyprowadzony przy zatozeniu ciaglosci osrodka, jakim jest bto-
na biologiczna jako wynik catkowania lokalnych bilansoéw masy.

dm;
Ttl = leot - Fwylot + Fprod. (525)
gdzie:
dm /dt — zmiana masy sktadnika w uktadzie [Mt '], np. [kg/d],
i — strumien masy sktadnika ,,i” doptywajacy do uktadu [Mt '], np. [kg/d],
et strumien masy sktadnika ,,i” odptywajacy z uktadu [Mt'], np. [kg/d],

299

— strumien masy sktadnika i

[keg/d].

Zaktadajac, ze proces przemiany sktadnika ,,i” zachodzi zar6wno w blonie bio-
logicznej (F7,), jak i w fazie wodnej reaktora (F)) : F| , = F.+F, [Mt'], np. [kg/d].
W przypadku procesu przemiany sktadnika ,,i”” zachodzacego jedynie w blonie bio-
logicznej: Fw=F

orod. wytworzony w uktadzie [Mt'], np.

d. F*
dm;
== Fo = Fogo + Fr + Fy (5.26)
d
-~ [ SudV | = Fuo = Fugo + Fr + F (5.27)

wylot

alls )]

N, dA— LW N, dA+ LF Npda+ | 7oV (528)

wlot



gdzie:

V, — objeto$¢ bioreaktora [L*], np. [m?],

S, — stezenie sktadnika ,,i” w fazie wodnej (B) bioreaktora (dla reaktora
o catkowitym wymieszaniu jest ono rowne stezeniu skltadnika ,,i”
w odptywie z reaktora) [ML ], np. [kg/m?],

A, — polepowierzchni wlotu do reaktora [L?], np. [m?],

A, — polepowierzchni wylotu z reaktora [L?], np. [m?],

N, — strumien masy sktadnika ,,i” przez jednostkowg powierzchni¢ wlotu
[ML"t '], np. [kg/m?d],

N,y — strumien masy sktadnika ,,i” przez jednostkowa powierzchnig wylotu
[ML"t ], np. [kg/m?d],

N, — strumien masy sktadnika ,,i” przez jednostkowa powierzchni¢ btony
biologicznej [ML 2t '], np. [kg/m?d],

T — szybko$¢ przemiany skladnika ,,i” w fazie wodnej bioreaktora

[ML=t 1], np. [kg/m?d].

Dla przyjetych zatozen, przedstawionych ponizej:

1) 0=0,,= 0, [L't"], np. [md],

2) V,=const [L’], np. [m’],

3) Fyy = Oy Sy Mt T, mp. ke,

4) Fwylot = walot ’ wylot,i = walot ) SB,i [Mfl], np. [kg/d]’

5) F,=V, r,[Mt'],np. [kg/d],

6) btona biologiczna jest jednowymiarowa (1D) — co oznacza, ze strumien sktad-

nika ,,i”” przez powierzchni¢ blony biologicznej (N) jest staty,

rownanie (5.28) bedzie mozna wyrazi¢ w nastepujacej formie, odpowiednio dla wa-
runkoéw dynamicznych (5.29) i stanu ustalonego (5.30):

das
Vg 7;3 =0 (Syor; = Sp))+ Np - Ap +15-Vy (5.29)

OZQ'(Swlot,i_SB,i)"'NF'AF+rB'VB (5.30)

Przy zalozeniu, ze procesy przemiany skladnikéw zachodza jedynie w blonie
biologicznej, powyzsze rownania mozna przedstawic jako:

VBa;,itB:Q'(Swlot,i_SB,i)+NF'AF (5.31)
0=0(Syior; =Sp)+ Np - Ap (5.32)

Roéwnania od (5.29) do (5.32) stanowia podstawowe modele matematyczne re-
aktorow opartych na wzroscie biomasy w formie btony biologicznej. Wydajnos¢
bioreaktora bazujacego na technologii bton biologicznych zalezy od jednostkowej
szybkos$ci usuwania substratow w blonie biologicznej (r,) (szybkosci transportu
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substratu przez jednostkowg powierzchnig btony biologicznej — N) oraz od catkowi-
tej powierzchni blony biologicznej w reaktorze (4,). Wydajno$¢ oraz efektywnos¢
pracy bioreaktora, w warunkach ustalonych, moze zosta¢ obliczona z nastepujacego
globalnego (makroskopowego, catkowego = catkowitego) bilansu masy:

Q'(Swlot,i_SBi)er “Ap (5.33)
gdzie:
0 — objetosciowe natezenie doptywu $ciekow [m?/d],
Sy — Stezenie substratu ,.i” w $ciekach doplywajacych do bioreaktora
[kgS/m’],
S, — stezenie substratu ,,i” w fazie wodnej bioreaktora [kgS/m?] (dla bio-

reaktora o pelnym wymieszaniu zblizone do stezenia substratu ,,i”
w $ciekach oczyszczonych, odplywajacych z bioreaktora),

r,=N — powierzchniowa szybko$¢ usuwania substratu [kgS/m*-d],

A — powierzchnia btony biologicznej w bioreaktorze [m?].

F

Kluczowe jest zatem znalezienie wartosci ,,», = N7, czyli szybkosci transportu
substratu S, przez powierzchnig btony biologicznej 4,. Realizuje sig to poprzez roz-
wigzania rownania roézniczkowego (5.19).

Poréwnanie struktury jednowymiarowych (1-D) modeli matematycznych bton
biologicznych znajduje si¢ w tabeli 5.2.

Zgodnie z charakterystyka modeli blon biologicznych podana przez Herma-
nowicz (2003) oraz Wanner i in. (2006), od konca lat pie¢dziesiatych XX wieku
trwaty prace nad metodyka rozwigzania przedstawionych w tabeli 5.2 réwnan r6z-
niczkowych. Cz¢$¢ oparta byta na przyjeciu uproszczen w rownaniach bazujacych
na teorii Michaelis-Menten opisujacych kinetyke przemian substratow na poziomie
komoérkowym (zatozenie kinetyki przemian biochemicznych zerowego i pierwsze-
go rzedu), co dla stanu ustalonego i przy okreslonych warunkach brzegowych po-
zwolito na analityczne rozwigzanie rownan (Harris i Hansford, 1976; Wiliammson
i McCarty, 1976; LaMotta, 1976; Harremdes, 1978; Rittmann i McCarty, 1980; Ritt-
mann i McCarty, 1981). Wszystkie one umozliwiajg zazwyczaj przewidywanie kine-
tyki przemian pojedynczego substratu w jednowymiarowej btonie biologicznej oraz
na wyznaczenie profilu stezenia substratu w jej przekroju. Ich zatoZzeniem jest row-
niez homogenicznos¢ i cigglos¢ blony biologicznej. Pozostate metody rozwigzania
przedstawionych rownan rozniczkowych oparte sa na algorytmach numerycznych.

Kolejna generacja modeli bton biologicznych byta wynikiem prac badawczych
prowadzonych w latach osiemdziesigtych XX wieku (Kissel i in., 1984; Wanner,
Gujer, 1984 1 1986; Rittmann, Manem 1992). Uwzgledniono w nich aktywno$¢ roz-
nych grup mikroorganizmoéw i ich niejednorodne rozmieszczenie w btonie biolo-
gicznej. Btona biologiczna, wciaz o jednowymiarowej geometrii, ma w nich jednak
heterogeniczng strukture. Biorg one rowniez pod uwage udziat konwekcji i adwekcji
w transporcie substratow.
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Tabela 5.2

Poréwnanie struktury jednowymiarowych (1) modeli bton biologicznych rozwigzywanych
numerycznie (N) i analitycznie (A) dla stanu ustalonego (SS) oraz warunkow dynamicznych (D)

Przedzial uktadu Rodzaj modelu matematycznego
deamonifikacji A1-SS N1-SS NI-D
Model bioreaktora 0=0-(Sylot,i =Sp,i)+ | 0=0(Swiot,i —Sp,i)+ dSg
’ ’ ’ ’ Vp—==0- (Swlot,i -
+N-Ap +N-Ap di
- Spi)+N-Ap
Model blony 2 P 5
8°S; 8°S; 3S; 8°S;
biologicznej re+D-—=L=0 rm+D-—L=0 2i_p.2 P4,
g GES " 8z* ot 0.2 F
N=—D~@ NZ_D.@ N:_D.@
oz 0z Oz
Model przemian 1 1 1
biochemicznych Vi:Xi'?'H r,-:Xf?-p Vi:Xi'?'lJ-
. . 1 1 1
na poziomie
komoérkowym K= Hmax,i 1= (U i .eB(TfTopt)) = (g 'ee(T*T;)pt)) .
g 11— . Si .
_ S HK»+S- HK~+S»
M = Hmax,i X Si Si Si Si
Si K. K.
M T
Ky + 8y Ky + 5y

Dwu- i trojwymiarowe modele matematyczne blon biologicznych szczegdétowo
przewiduja przestrzenny rozklad substratow i produktow. Uwzgledniajg rowniez
ekologie mikroorganizmdw, co pozwala wyznacza¢ dystrybucje wielu grup bio-
masy w obrgbie btony biologicznej. Modele te rozwinigto w latach dziewigcdzie-
sigtych XX wieku oraz dwutysigcznych (Wimpenny, Colasanti, 1997; Hermano-
wicz 1998; Picioreanu i in., 1998a, 1998b, 2001, 2004; Noguera i in., 1999; Xavier
iin., 2005).

W tabeli 5.3 przedstawiono podstawowe roznice pomigdzy matematycznymi mo-
delami bton biologicznych, od najprostszych jednowymiarowych i rozwigzywanych
analitycznie (A1), opisujacych stany ustalone w reaktorze, przez rozwigzywane nu-
merycznie jednowymiarowe modele matematyczne (N1), ktére umozliwiajg symu-
lacje dynamiczne proces6w w nich zachodzacych, az po modele bton biologicznych
opisujacych dwu- i tréjwymiarowa strukture bton biologicznych (N2, N3). Modele
typu N1, N2 i N3 uwzgledniajg rowniez wptyw hydrodynamiki na transport i wyko-
rzystanie substratow przez bakterie.
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Tabela 5.3

Charakterystyka modeli matematycznych bton biologicznych w odniesieniu do uwzglednionych cech
opisywanego uktadu oraz mozliwej do zastosowania metodyki ich rozwigzania
(na podstawie Wanner i in., 2006)

Cecha A N1 N2/N3
Opis dynamiczny uktadu - + +
Heterogeniczna struktura blony biologicznej - o +
Wigcej niz jeden substrat o + +
Wigcej niz jeden rodzaj mikroorganizmow o + +
Opis zewnetrznych ograniczen w transporcie masy o + +
Uwzglednienie hydrodynamiki reaktora - - +

Gdzie: (—) oznacza, ze dana cecha nie moze by¢ symulowana przez model, (+) oznacza, ze dana cecha moze by¢
symulowana przez model, (0) — oznacza, ze istnieje opcja symulacji danej cechy przez model, ale z ograniczeniami.

5.4. Programy komputerowe do symulacji procesow
zachodzacych w btonach biologicznych

Warunkiem zastosowania numerycznych modeli bton biologicznych w praktyce,
na przyktad do symulacji pracy bioreaktorow opartych na technologii zt6z biolo-
gicznych, jest wykorzystanie odpowiedniego oprogramowania komputerowego sto-
sujacego wilasciwe algorytmy do numerycznego rozwigzania rownan algebraicznych
i rozniczkowych. Bungartz i Mehl (2003) podkreslaja koniecznos¢ doskonalenia
metod numerycznych réwnolegle z opracowaniem nowych aplikacji komputero-
wych i rozwojem nowych modeli bton biologicznych, aby ich potencjal mogt by¢
odpowiednio wykorzystany. Definiujg roéwniez pig¢ powigzanych ze sobg kompo-
nentow, ktorych zastosowanie umozliwia prowadzenie numerycznych badan bton
biologicznych. Sg nimi:

m model matematyczny blony biologiczne;j,

m przygotowanie funkcji matematycznych (sktadowych modelu matematyczne-
go) do przetwarzania w komputerach: dyskretyzacja funkcji ciggtych — reduk-
cja do skonczonej liczby funkcji i niewiadomych. Wynikiem dyskretyzacji
jest uzyskanie uktadu rownan liniowych lub zlinearyzowanych, ktore musza
zosta¢ rozwigzane (dzieki zastosowaniu odpowiednich algorytméw nume-
rycznych do iteracyjnego rozwigzania uktadu rownan) w celu aproksymacji
funkcji algebraicznych i1 rozniczkowych danego modelu matematycznego
btony biologicznej,

m opracowanie projektu i specyfikacji kodu programu komputerowego do sy-
mulacji bton biologicznych z zastosowaniem jej modelu matematycznego
(wybor odpowiedniego typu komputera, jezyka programowania, struktury
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danych, projektu programu komputerowego w celu maksymalizacji efektyw-
no$ci wykorzystania mocy obliczeniowej maszyny),

m zaprojektowanie interfejsu uzytkownika w celu umozliwienia prostego i efek-
tywnego wprowadzenia danych wejsciowych do symulacji (wartosci parame-
trow modelu, danych dotyczacych objetosci bioreaktora, powierzchni btony
biologicznej, jej cech strukturalnych, objgtosciowego natezenia przeptywu,
stezen substratow i inhibitorow w doptywie do uktadu, wartosci poczatko-
wych parametrow stanu uktadu) oraz obrobki i interpretacji danych wyjscio-
wych,

m wizualizacja uzyskiwanych wynikow w celu tatwiejszego ich zrozumienia
1 interpretacji oraz porownania z danymi pochodzacymi z pomiarow,

m walidacja/weryfikacja modelu matematycznego. Ze wzgledu na ograniczenia
metodyczne zwigzana jest z pordwnaniem chwilowej wartosci okreslonego
parametru (zmiennej) stanu uktadu z wartoscig pomiarowg lub porownanie
rozwigzania modelu catkowanego po czasie z warto$cig wyznaczong z pomia-
row (na przyktad obliczenie powierzchniowej wydajnosci przemian okreslo-
nego substratu kgSm?d"' i porownanie jej z warto$cia uzyskang z pomiarow).

5.4.1. Program komputerowy Aquasim

Jednym z najbardziej popularnych programéw komputerowych do symulacji bton
biologicznych jest Aquasim (Reichert, 1994; Reichert, 1995). Mozliwa jest w nim
symulacja numeryczna z zastosowaniem jednowymiarowego modelu blony biolo-
gicznej (Wanner, Reichert, 1996) dla stanéw réwnowagi i warunkow dynamicz-
nych. Pozwala on na okres$lenie zmian stezenia substratow i produktéw w czasie,
wyznaczania gradientow stezen substratow, produktéw i okreslonych grup mikroor-
ganizméw w przekroju blony biologicznej oraz zmian grubosci btony biologiczne;.
Powszechnie uznaje si¢, ze w zadawalajacy sposoéb umozliwia znalezienie odpowie-
dzi na pytania dotyczace efektywnosci, wydajnosci i stabilnej pracy bioreaktorow
opartych na biotechnologii bton biologicznych (Bungartz, Mehl, 2003). Program
umozliwia zdefiniowanie dowolnej liczby zmiennych stanu oraz na duzg dowolnos¢
w definiowaniu réwnan matematycznych proceséw przemian. Pozwala zarowno na
symulacj¢ zmian wybranych parametrow w czasie, jak i badania czutosci modelu
wzgledem wybranych parametréw oraz ich automatyczng estymacje. Umozliwia
réwniez na oszacowanie niepewnos$ci uzyskiwanych wynikow.

Numerycznie rozwigzywany, jednowymiarowy, wielosubstratowy i bioracy pod
uwage wzrost wielu grup mikroorganizméow model btony biologicznej w Aquasim
udostepniony jest uzytkownikowi za posrednictwem przyjaznego interfejsu jako tak
zwany przedzial (ang. compartment). Przedzial moze by¢ faczony z innymi obiek-
tami poprzez laczniki (lang. /inks). Przedziat btony biologicznej sktada si¢ z bto-
ny biologicznej (ang. biofilm) oraz fazy wodnej wypelniajacej objetos¢ reaktora
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(ang. bulk liquid). Uzytkownik moze zdefiniowaé¢ dowolng liczbg zmiennych stanu
1 procesdw przemian, ktore beda aktywne podczas symulacji w okreslonym prze-
dziale, co decyduje o jego bardzo duzej elastycznosci. Obliczone wyniki mogg zo-
sta¢ przedstawione w formie wykresow, jak rowniez by¢ eksportowane jako zbior
danych w postaci pliku tekstowego do dalszej obrobki w innych popularnych pro-
gramach komputerowych (Reichert, 1994a, b; Reichert, 1995). Wszystko to spra-
wia, ze jest on dobrym narzedziem do rozwoju i walidacji nowych wersji struktury
modelu matematycznego btony biologicznej, ale rowniez moze by¢ wykorzystany
w pracach badawczych oraz projektowaniu zt6z biologicznych.

Cechy modelu matematycznego btony biologicznej Wanner i Reichert (1996)
zaimplementowanego w programie komputerowym Aquasim (Wanner i in, 2006):

m w modelu wyrdzniono trzy typy zmiennych: czastki stale tworzace blong bio-
logiczng (bakterie, zawiesiny organiczne i nieorganiczne), zwigzane z pod-
lozem (1); czastki state oraz substancje rozpuszczone (substancje organicz-
ne i nieorganiczne bgdace substratami oraz produktami przemian, kationy
wodorowe), odpowiednio zawieszone i rozpuszczone w fazie wodnej btony
biologicznej oraz bioreaktora;

m model pozwala na obliczenie: (1) gradientu stgzenia sktadnikoéw rozpuszczo-
nych oraz czastek statych w btonie biologicznej; (2) tadunek czastek zawiesiny
zakumulowany i odprowadzony z uktadu; (3) szybkosci usuwania substratow
oraz stezenie substratow i produktéw przemian w $ciekach oczyszczonych;
(4) grubos¢ btony biologicznej. Obliczenia mogg dotyczy¢ stanu ustalonego
i warunkéw dynamicznych;

m procesy uwzglednione w modelu obejmuja: przemiany chemiczne i bio-
chemiczne; adwekcje 1 dyfuzje czastek statych w blonie biologicznej, fazie
wodnej wypelniajacej kanaty tworzone w porowatej strukturze btony biolo-
gicznej oraz warstwie granicznej pomigdzy btong biologiczng i1 fazg wodnag
bioreaktora; odrywanie i osiadanie czastek statych na btonie biologicznej; cal-
kowite wymieszanie czastek statych oraz substancji rozpuszczonych w fazie
wodnej;

m dane wymagane w modelu dla wszystkich rodzajow zmiennych (sktadnikdéw):
warto$ci wspotczynnikow dyfuzji w fazie wodnej i btonie biologicznej; funk-
cje matematyczne definiujace szybkos¢ proceséw przemian; warto$ci parame-
trow kinetycznych; warto$ci wspotczynnikow stechiometrycznych;

m dane geometryczne i1 hydrauliczne wymagane w modelu: catkowita po-
wierzchnia btony biologicznej w uktadzie; objetosé fazy wodnej bioreaktora;
grubos$¢ warstwy granicznej pomigdzy btong biologiczna a faza wodna.

Do rozpoczecia symulacji w Aquasim potrzebne jest okreslenie:

m stgzen wszystkich substancji na wlocie do uktadu oraz w fazie wodnej reak-
tora;
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m poczatkowego, przestrzennego rozmieszczenia zawiesin w btonie biolo-

gicznej,

m poczatkowej grubosci bony biologiczne;.

Szczegodtowy opis rownan matematycznych jednowymiarowego, numerycznego
modelu btony biologicznej zaimplementowanego w Aquasim znajduje si¢ w publi-
kacji Wanner i Reichert (1996). Szczegotly dotyczace algorytméw numerycznych
wykorzystanych w programie Aquasim zostaly podane w pracy Reichert (1994b).

5.5. Modelowanie przestrzeni odpowiedzi (ang. response
surface modeling, RSM)

5.5.1. Definicja RSM

Modelowanie przestrzeni odpowiedzi umozliwia wyprowadzenie empirycznych,
matematycznych modeli okreslonych uktadow: fizycznych, chemicznych, bioche-
micznych (modeli przestrzeni odpowiedzi) z uzyciem metod statystycznych. Wy-
korzystuje si¢ do tego dane eksperymentalne uzyskane podczas przeprowadzonej
serii testow empirycznych, zaplanowanych z wykorzystaniem metod statystycznych
planowania eksperymentoéw (ang. design of experiments, DoE). Umozliwia to ana-
lize okreslonego uktadu przy ograniczonej liczbie koniecznych do przeprowadzenia
1 powtorzenia doswiadczen (testow). Modele te przedstawiajg zaleznosci pomiedzy
wybranymi czynnikami (zmiennymi niezaleznymi) oraz odpowiedziami (zmiennymi
zaleznymi). Przyjete podczas planowania do§wiadczenia zakresy warto$ci analizo-
wanych czynnikow tworzg przestrzen ich zmienno$ci powigzang z obserwowanymi,
a nastepnie modelowanymi (przewidywanymi) wartosciami odpowiedzi (wartosci
zmiennej zaleznej w funkcji zmiennosci czynnikéw — przestrzen odpowiedzi). Me-
todyka ta umozliwia identyfikacje interakcji pomiedzy zmiennymi niezaleznymi
modelu oraz wptyw tych interakcji na warto$¢ zmiennej od nich zaleznej. Dzigki za-
stosowaniu RSM mozliwe jest rowniez okreslenie wartosci czynnikow (zmiennych
niezaleznych), przy ktorych warto§¢ odpowiedzi (zmiennej zaleznej) bedzie miesci-
a si¢ w zdefiniowanym zakresie warto$ci (optymalizacja przestrzeni odpowiedzi,
optymalizacja warto$ci czynnikow) (Nair i in., 2014, StatSoft, 2011). Rozpatrujac
uklady technologiczne biologicznego oczyszczania $ciekow (uktad fizyczno-che-
miczno-biochemiczny), przyktadem czynnikéw (zmiennych niezaleznych) moga
by¢ parametry takie, jak: pH, temperatura (7'), doplyw $ciekéw (Q) lub hydrauliczny
czas zatrzymania (HRT), st¢zenie tlenu rozpuszczonego w reaktorze (DO), st¢zenie
zanieczyszczen w doptywie (S), wiek biomasy (SRT) i inne. Przykfadem odpowie-
dzi (zmiennych zaleznych) moga by¢: wydajnos¢ procesu usuwania zanieczyszczen
ze $sciekow (c), efektywnos$¢ usuwania zanieczyszczen ze sciekéw (E), stezenie bio-
masy okreslonego typu w reaktorze (X)) 1 inne.
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5.5.2. Rodzaje metod statystycznych wykorzystywanych w RSM

Metodyka modelowania przestrzeni odpowiedzi (RSM) polega na zastosowaniu
kilku metod statystycznych w celu wyprowadzenia empirycznego modelu mate-
matycznego okreslonego uktadu (modelu przestrzeni odpowiedzi, RSM), nastgpnie
jego walidacje¢ i zastosowanie do okre§lonego celu. Jest ona szczeg6lnie uzyteczna
do analizy ztozonych uktadéw fizyczno-chemiczno-biochemicznych, ktérych stan
jest uzalezniony od wielu czynnikdéw mogacych wykazywa¢ wspotdziatania (inte-
rakcje) wzmacniajace (multiplikujgce) ich wplyw na stan uktadu i ktérych wypad-
kowy wplyw na stan uktadu jest trudny do przewidzenia. Typy metod statystycznych
stosowanych do RSM obejmuja:

m metody statystycznego planowania eksperymentow (DoE),

m metode regresji wielokrotnej w celu wyprowadzenia modelu matematycznego
RSM,

m metody statystyczne oceny modelu RSM (istotnosci czynnikéw, istotnosci in-
terakcji pomiedzy czynnikami, ogélnej poprawnosci modelu — poprawnosci
estymacji zmiennych zaleznych),

m metody statystyczne optymalizacyjne (Nair i in., 2014, Haranczyk, 2009;
StatSoft, 2011).

Metody statystycznego planowania eksperymentéw (DoE)
stosowane w RSM
Do najczesciej stosowanych metod planowania eksperymentéw wykorzystywa-
nych do RSM nalezg r6zne rodzaje tréjwartosciowych planow frakcyjnych ze wzgle-
du na to, ze umozliwiaja analize czynnikow, ktore przybierajg wiecej niz dwie war-
tosci. Umozliwia to estymacje efektow (wplywu wartosci czynnikow na wartos¢
odpowiedzi) liniowych, kwadratowych (nieliniowych) oraz analizy optymalizacyj-
ne. Przyktady metod planowania eksperymentéw (DoE) stosowanych do modelowa-
nia przestrzeni odpowiedzi (RSM) (Nair i in., 2014; StatSoft, 2011):

m pelny, trojwartoSciowy plan frakcyjny (wymagana liczba eksperymentow:

3", n — liczba analizowanych czynnikow),

m metoda Box-Behnken (BBD) (wymagana liczba eksperymentow:

2n(n—1)+ C,C,— liczba powtorzen w punkcie centralnym),

m metoda centralnego planu kompozycyjnego (Box-Wilson) (CCD) (wymagana

liczba eksperymentow: 2" + 2n + cp).

Wynika z tego, ze uzycie metody Box-Behnken oraz centralnego planu kom-
pozycyjnego (CCD) umozliwia redukcje liczby koniecznych do przeprowadzenia
eksperymentow, aby wyprowadzi¢ model RSM, a zatem umozliwia zwigkszenie
efektywnosci ekonomicznej prac badawczych. Obydwie metody (BBD i CCD) uta-
twiaja ekonomiczne planowanie prac eksperymentalnych z wzglednie duza liczba
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czynnikow (zmiennych niezaleznych). Z tego powodu sg one najczesciej wykorzy-
stywane w modelowaniu przestrzeni odpowiedzi (RSM). W metodzie Box-Benkhen
pomija si¢ eksperymenty przy jednoczesnych skrajnych wartosciach (-1 lub +1)
wszystkich czynnikow, dlatego moze by¢ uzyteczna, gdy testy w tych regionach sa
niemozliwe ze wzgledéw ekonomicznych lub praktycznych. Z tego powodu meto-
dyka ta jest popularna w badaniach przemystowych (Nair i in., 2014).

W kazdej z wymienionych metod DoE wartosci analizowanych czynnikow
(zmiennych niezaleznych) przyjmuja trzy wartosci (poziomy): minimalny (—1),
maksymalny (+1) oraz srodkowy (0). Wartosci czynnikow, wykorzystywane przy
statystycznym wyprowadzeniu modelu RSM (metoda regresji), sa zatem znormali-
zowane (kodowe) i wynosza: —1, 0, +1. OczywiScie rzeczywiste wartosci czynnikow
ro6znia si¢ od nich, ponadto moga mie¢ rézne rzedy wielkosci. Dlatego kodowanie
warto$ci zmiennych niezaleznych (czynnikdw) zapewnia rownowazng analize wpty-
wu ich zmiennosci na warto$¢ odpowiedzi (zmiennej zaleznej) (Nair 1 in., 2014).
Wybdr zakresu wartosci czynnika wptywa na doktadnos$¢ opisu uktadu przez wypro-
wadzony model RSM, dlatego potrzebna jest wstgpna wiedza dotyczaca badanego
uktadu, aby do§wiadczenie zostato zaplanowane poprawnie i przyniosto zamierzony
wynik — pozwolito na wyprowadzenie poprawnie opisujgcego dany uktad modelu
matematycznego (Nair i in., 2014).

Ogélne r6wnanie modelu matematycznego RSM

Modele RSM majg z reguly posta¢ wielomianu drugiego stopnia n-zmiennych
0 ogolnej postaci (Nair i in., 2014):

Y=by+ " b X+ by X} +Z:‘Z;H by X, X, +e  (5.34)

gdzie:
Y — warto$¢ zmiennej zaleznej,
X, — warto$¢ zmiennej niezaleznej (i =1, ..., n),
b, — wyraz wolny (stata),
b, — warto$¢ wspolczynnikow opisujacych efekty liniowe (i = 1, ..., n),
b, — warto$¢ wspolczynnikow okreslajacych efekty kwadratowe (i =1, ..., n),
b. — warto$¢ wspotczynnikow zwigzanych z wystapieniem interakcji

(i=1,...,mnj=1,...,n),
€ — warto$C reszt zwigzana ze niepewnoscig wynikow eksperymentu.
Wartosci wspotczynnikéw b powyzszego rownania estymuje si¢ z wykorzysta-
niem metody regresji wielokrotne;.

Statystyki stosowane do walidacji modelu RSM
Kolejnym etapem rozwoju modelu RSM jest sprawdzenie, czy poprawnie estymuje
warto$ci odpowiedzi (zmiennej zaleznej) w funkcji zmian czynnikéw (zmiennych
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niezaleznych), czyli walidacja modelu RSM. Wykorzystuje si¢ do tego analizy sta-
tystyczne:

m zbadanie normalnosci rozktadu reszt (réznic pomiedzy warto$cig pomiarowa
i estymowang z modelu). Normalnos¢ reszt jest warunkiem stosowania dal-
szej analizy statystycznej, w tym ANOVA do oceny modelu RSM,

m zbadanie jakosci dopasowania modelu do danych eksperymentalnych, staty-
styki: R%, Adj-R?, %, analiza og6lnej zgodnosci dopasowania modelu RSM,
istotno$¢ p statystyki F dla regresji (dla modelu RSM), brak istotnosci p para-
metru LOF dla regresji (braku dopasowania) (patrz tabela 8.4),

m zbadanie istotnosci wspotczynnikéw b modelu RSM,

m ocena wykresu przewidywanych wzgledem obserwowanych (zmierzo-
nych) warto$ci zmiennej zaleznej (odpowiedzi) (Nair i in., 2014; StatSoft,
2011).

W przypadku braku istotno$ci wspotczynnikéw b modelu dla danego efektu (li-
niowego, kwadratowego, interakcyjnego) eliminuje si¢ go z modelu i powtarza wa-
lidacje modelu, oceniajac ponownie wyzej wymienione parametry (Nair i in., 2014;
StatSoft, 2011).

Graficzne przedstawienie modelu RSM

W celu graficznego przedstawienia modelu RSM, pomocnego do zrozumienia
charakteru zmian odpowiedzi uktadu przy réznych warto$ciach analizowanych
czynnikow, wykresla si¢ zazwyczaj trojwymiarowe (przestrzenne) wykresy dob-
rze ilustrujace wyznaczong przestrzen odpowiedzi lub w dwuwymiarowe wykresy
warstwicowe (Nair i in., 2014; StatSoft, 2011).

Optymalizacja z wykorzystaniem RSM

Korzystajac z wyprowadzonego modelu przestrzeni odpowiedzi (RSM), stosu-
jac metody optymalizacyjne, mozliwe jest okreslenie wartosci wielu czynnikow,
przy ktérych spetnione zostajg kryteria dotyczace wartosci zmiennej zaleznej (poza-
dana warto$¢ lub przedziat pozadanych wartosci). Dzieki temu mozliwe jest okre-
slenie warunkow pozadanego stanu analizowanego uktadu. Najczesciej do tego celu
stosuje sie¢ metod¢ opracowang przez Derringer i Suich (1980), ktorej podstawa jest
wyprowadzenie i analiza tak zwanej funkcji uzytecznosci (ang. desirability function)
(Haranczyk, 2009; Nair i in., 2014)).

5.5.3. Programy komputerowe stosowane do RSM

Metodyke modelowania przestrzeni odpowiedzi stosuje si¢ w praktyce z wykorzy-
staniem programow komputerowych, takich jak Statistica (StatSoft®) czy Modde®
(Sartorius) (Haranczyk, 2009; Trojanowicz i Plaza, 2021). Narzedzia obliczeniowe
tam udostgpnione umozliwiajg kompleksowa realizacje procedury RSM od plano-
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wania eskperymentu, przez estymacj¢ wspotczynnikéw réwnania kwadratowego
RSM na podstawie wprowadzonych danych z badan empirycznych, statystyczna
analize walidacyjna, graficzne przedstawienie wynikow modelowania, jak rowniez
optymalizacje¢ wartosci czynnikow.



Czesc trzecia

BADANIA WLASNE



6. MODEL MATEMATYCZNY PROCESU CZESCIOWEJ
NITRYTACJI/ANAMMOX (PN/A) W HYBRYDOWYM
BIOREAKTORZE IFAS

6.1. Cel i metodyka opracowania modelu procesu PN/A
dla glownego strumienia sciekow w bioreaktorze IFAS

Struktura modelu procesu czg$ciowej nitrytacji/anammox (PN/A) w hybrydowym
bioreaktorze IFAS, wykorzystanego w prezentowanych badaniach, byta spojna z roz-
szerzeniem modelu procesu PN/A zaproponowanym przez Trojanowicz i in. (2019)
dla bioreaktoréw typu ztoze biologiczne z ruchomym wypetnieniem (ang. moving
bed biofilm reactor — MBBR). Podstawg przywotanego rozwini¢cia modelu byt mo-
del matematyczny procesu PN/A opracowany przez Van Hulle (2005), wyprowadzo-
ny z modelu osadu czynnego ASM1 (ang. activated sludge model — ASM1).

Réwnania matematyczne opisujace kinetyke przemian substratow przez biomaseg
na poziomie komoérkowym wraz z odpowiednimi wspotczynnikami stechiometrycz-
nymi i innymi parametrami modelu, wigzacymi rozpatrywane procesy ze st¢zeniami
substratow i produktow przemian biochemicznych, stezeniami biomasy autotroficz-
nej i heterotroficznej oraz zawiesin inertnych w bioreaktorze, objety dwie formy
wzrostu biomasy w bioreaktorze: btone biologiczna oraz osad czynny. Nastepnie
wszystkie sktadowe modelu zostaty wprowadzone do programu komputerowego
Aquasim 2.1f (EAWAG, Szwajcaria) (Reichert, 1994; Reichert, 1995). Na bazie za-
implementowanej w programie komputerowym struktury modelu PN/A, z wykorzy-
staniem modelu btony biologicznej (Wanner i Reichert, 1996) oraz innych narzedzi
dostepnych w programie komputerowym Aquasim (rozdziat 5.2), zbudowano model
matematyczny bioreaktora hybrydowego IFAS. Model ten nastgpnie skalibrowano
i zwalidowano z uzyciem danych doswiadczalnych, pochodzacych z pilotowego
bioreaktora IFAS do autotroficznej deamonifikacji gléwnego strumienia §ciekow.
Po etapie walidacji modelu zostal on wykorzystany do numerycznych badan opty-
malizacyjnych wybranych parametrow technologicznych procesu PN/A glownego
strumienia §ciekow, w reaktorze IFAS, z zastosowaniem statystycznych metod pla-
nowania badan (ang. design of experiments — DoE) oraz modelowania przestrzeni
odpowiedzi (ang. response surface modeling — RSM).
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6.2. Selekcja parametrow modelu PN/A gtéwnego strumienia
sciekow w bioreaktorze IFAS

Wyboér parametrow modelu procesu PN/A dotyczyt przede wszystkim substratow
i inhibitoréw procesu czgSciowej nitrytacji i anammox. Uwzgledniono przy tym
nie tylko ich rodzaj, ale rowniez form¢ wystepowania w roztworach wodnych
w okreslonych warunkach fizyczno-chemicznych. Po selekcji substratow i inhibi-
torow zdefiniowano zakres wlasciwych im parametrow kinetycznych oraz stechio-
metrycznych w odniesieniu do rodzajow procesOw przemian substratow w produkty
1 przyrostu biomasy oraz sposobu matematycznego wyrazenia ich kinetyki w anali-
zowanym systemie.

Substratem wykorzystywanym przez bakterie AOB byl azot w formie wolnego
amoniaku (Syy,) zamiast jonéw amonowych czy tez catkowitego azotu amonowego
(ang. total ammonium nitrogen — TAN). Podobnie do obliczenia szybko$ci wzrostu
bakterii utleniajgcych azot azotynowy (NOB) wykorzystywano wartosci st¢zenia
azotu w formie wolnego kwasu azotawego (Syno,) W miejsce azotu azotynowego.
Jednakze w przypadku bakterii anammox (AnAOB) to catkowity azot amonowy
oraz catkowity azot azotynowy przyjeto jako podstawe, wzgledem ktorej obliczano
kinetyke przyrostu biomasy i przemian substratow w procesie anammox. Stechio-
metria przemian biochemicznych byla wyrazona w odniesieniu do odpowiednich
dla danego procesu stezen substratow: catkowitego azotu amonowego (S,,,), cat-
kowitego azotu azotynowego (Styo,), azotu azotanowego (Syo,), azotu czgsteczko-
wego/gazowego (Sy,) 1 zasadowosci (S, ). Tlen (S,,) byt akceptorem elektronow
przy wzroscie bakterii AOB i NOB. Zasadowos¢ w modelu byta miarg st¢zenia nie-
organicznych zwigzkow wegla, jednego z podstawowych substratéw potrzebnych
do przyrostu biomasy autotroficznej 1 byla wyrazana w molach HCO; na metr
sze$cienny. Uwzgledniono jej ograniczajacy wptyw na szybkos$¢ przyrostu bioma-
sy AOB i AnAOB. Inhibitorami przyrostu zar6wno biomasy AOB, jak i NOB byt
rowniez wolny amoniak (Syy,) 1 wolny kwas azotawy (Syno,). W przypadku bakterii
anammox podstawowymi inhibitorami wzrostu byt tlen (S,,) oraz wolny kwas azo-
tawy (Sino,)-

Stezenia azotu w formie wolnego amoniaku i wolnego kwasu azotawego w bio-
reaktorze obliczane byly jako funkcja temperatury (7'), odczynu pH oraz odpo-
wiednio stezenia catkowitego azotu amonowego i catkowitego azotu azotynowego
(S;ane Stnoy)- Obliczano je zgodnie z modelem Anthonisen 1 in. (1976) (w odnie-
sieniu do stanow réwnowagi chemicznej wymienionych form azotu w roztworach
wodnych) (rozdziat 3.1.1). Z tego wzgledu zaréwno temperatura (7), jak i odczyn
pH staty si¢ waznymi parametrami modelu wplywajacymi na stgzenia substratow
1 inhibitoréw proceséw czgsciowej nitrytacji i anammox. Nalezy przy tym zazna-
czy¢, ze warto$¢ pH nie byla szacowana, ale stanowita parametr wejsciowy, uzyty
do symulacji badanego uktadu o warto$ci znanej a priori.
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Wazrost i obumieranie biomasy heterotroficznej (H) byt modelowany w odniesie-
niu do stezenia tatwo rozktadalnego biologicznie substratu organicznego (S, ) i tle-
nu (S,). W modelu uwzglgdniono réwniez proces przemiany trudno rozkfadalne;
biologicznie materii organicznej (X,), na drodze hydrolizy, do jej fatwo rozktadal-
nej frakeji S;. Wolno rozkladalny substrat organiczny oraz frakcja inertna materii
organicznej (X, ) byly pochodnymi procesu obumierania (oddychania endogennego)
biomasy.

Zatozono, ze szybko$¢ przyrostu biomasy heterotroficznej w warunkach anok-
sycznych jest nizsza niz w warunkach tlenowych. Z tego powodu do réwnan mate-
matycznych opisujacych dwustopniowa denitryfikacje dodano wspotczynnik reduk-
cyjny (m).

Obumieranie (oddychanie endogenne) biomasy wyrazono z uzyciem parametrow
kinetycznych i rownan matematycznych spdjnych z modelem ASM1 (ang. activated
sludge model 1).

Wartos¢ wspotczynnikow kinetycznych (maksymalna, wlasciwa szybkos¢ wzro-
stu i stata obumierania) byta funkcja temperatury (7). Zalezno$¢ te wyrazono row-
naniami zgodnymi z teorig wplywu temperatury na szybkos¢ reakcji chemicznych
Arrheniusa (rozdziat 3.2.2).

Poniewaz w modelu bioreaktora IFAS wykorzystano model btony biologicznej,
konieczne bylo uwzglednienie staltych dyfuzji dla substratow i inhibitoréw. Nie-
zbedne byto rowniez okreslenie poczatkowej ilosci poszczegdlnych grup biomasy
w blonie biologicznej 1 osadzie czynnym poprzez okreslenie wartosci wspotczynni-
kow frakcji poszczegolnych grup bakterii w biomasie.

6.3. Struktura modelu PN/A gtéwnego strumienia sciekow
w bioreaktorze IFAS

Bazujac na wczesniejszych doswiadczeniach w modelowaniu matematycznym pro-
cesu autotroficznej deamonifikacji cieczy osadowych oraz $ciekdéw gldéwnego stru-
mienia (Trojanowicz i in., 2019) zatozono, ze model procesu PN/A w hybrydowym
reaktorze biologicznym typu IFAS powinien uwzglednia¢ nastepujace procesy:

e dwustopniowa nitryfikacje, sktadajacg si¢ z procesow nitrytacji i nitratacji,

® proces anammox,

e proces utleniania rozpuszczonej materii organicznej w warunkach tlenowych

i ankosycznych przez biomase heterotroficzna,

e hydrolize trudno rozktadalnej materii organicznej (w formie zawiesin).

Roéwnania kinetyczne wzrostu poszczegdlnych grup biomasy oparte byty na mo-
delu Monoda.

Ponadto opisane modele procesow zachodzacych na poziomie komorkowym mu-
sialy zosta¢ powigzane z modelami osadu czynnego i blony biologicznej (opisuja-
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cymi m.in. wptyw ograniczen w transporcie masy substratow i produktoéw w btonie
biologicznej na szybkos¢ przemian substratow), a takze z modelem hydraulicznym
bioreaktora i osadnika wtornego.

Tabela 6.1
Roéwnania kinetyczne modelu procesu czgsciowej nitrytacji/anammox (PN/A)
w hybrydowym bioreaktorze [FAS*
Proces Roéwnanie kinetyczne Ref.
Nitryfikacja — pierwszy etap: nitrytacja (X, )
1 }Wzrost . v SNH3 SOZ SaLk
'AOB max AOB * XAOB "~ A0B " AOB " - AOB '
Kni, + 5w, Ko, +S0, Kark +Sark
SN —ShNo, Model
e KN ) e K{iNo, whasny
2 |Resp.e. baos - X aoB
rD,AOB
Nitryfikacja — drugi etap: nitratacja (X, )
3 | Wzrost
7ros —Suno, —Siy
"o X SHNOz Soz K} o, K\,
Hmax NOB * ANOB * ~NoB ' < NOB e e
wlasny
4 |Resp.e. bnos - XnoB
"pNOg
Anammox (X, )
5 | Wzrost
p Mo - X an - S1Nno, StaNn Saik
AN max AN AN AN
KTNo, +Stnvo, Kran +Stan KLk +SaLk
—So, —SNi; ~StNoy Model
e Kﬁgz e Kf]‘jﬂ; e KfI{\IINOZ wlasny
6 | Resp.e. ban - X AN
7 D,AN
Wzrost biomasy heterotroficznej (X))
7 }Wzrost . v S SOZ
- Xu- .
! e K& +55 K§ +So,
(1]
8 [Resp.e. by - Xy
7 D.H
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cd. tab. 6.1

Denitryfikacja — wzrost heterotrofow (X,)) z udziatem azotu azotynowego (Syyo,)

9 | Wzrost

H
. STNO, Ko, STNO, Ss
DNNO2 | MTNO, “MmaxH * Xy ’ ) )

(1]

‘H H H
Ko, Stvo, Ko, 50, SNo, SN0, Kg +Sg

Denitryfikacja — wzrost heterotrofow (X,,) z udziatem azotu azotanowego (Styo,)

10 | Wzrost H
SNo, Ko,  Sno, Sg

(1]

TonnNos | MNo, *HmaxH * XH - : :
’ KXo, +Sno, Ko, +S0, Sno, +Smio, K§ +5s

Hydroliza
1|7y,
SXS SOz
zxs 250 " Xu “ku - —3 g [1]
Kxs +Sxs Ko, + SO2
Napowietrzanie
12 | AER (Sop —So) - Kqa [1]

Usuwanie osadu czynnego z systemu

13 |SREM | Model
SRT wlasny

[1] Van Hulle i in. (2005)

A= 2= Zgo = (1 + 7957 + 107" — funkcja ,,przefgczajaca” zaadaptowana z modelu de Kreuk i in. (2007),
ktora ,,wylacza” proces hydrolizy, w przypadku ujemnych wartosci stgzenia jednego z substratow Si (tlenu
rozpuszczonego (S,) lub materii organicznej w formie zawiesiny (X)

* Rownania kinetyczne wykorzystano zaréwno do opisu procesow zwigzanych z biomasa rozwijajaca si¢ w formie
btony biologicznej, jak i osadu czynnego. Kazdy rodzaj biomasy miat swoj niezalezny zestaw rownan w celu
oddzielenia proceséw zachodzacych w roznych formach biomasy od siebie. W praktyce sprowadzito si¢ to do
nadania innych symboli zmiennych stanu wyrazajacych rézne grupy biomasy (X ) dla osadu czynnego i blony
biologicznej oraz powigzaniu z modelami hydraulicznymi innych ,,przedzialow” bioreaktora.

Do cech wyrodzniajacych zastosowany model matematyczny procesu PN/A moz-

na zaliczy¢:

e uwzglednienie inhibicji wolnym amoniakiem (Syy,) 1 wolnym kwasem azota-
wym (Syno,) zarowno biomasy utleniajgcej azot amonowy (AOB), jak i azot
azotynowy (NOB),

e uwzglednienie inhibicji przyrostu biomasy anammox (AnAOB) przez roz-
puszczony tlen (S,,), wolny amoniak (Syy,) oraz wolny kwas azotawy (Sio,),

e wplyw na kinetyke¢ wzrostu biomasy AOB i AnAOB st¢zenia wegla nieorga-
nicznego (wyrazanego jako zasadowos$¢ w jednostkach stgzenia molowego
jonow wodoroweglanowych),
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e wzigcie pod uwage efektu, jaki ma odczyn pH i temperatura (7') na szybkosc¢
wzrostu biomasy AOB, NOB i AnAOB. W przypadku temperatury jest to za-
rowno wpltyw bezposredni na wartosci maksymalnej, wlasciwej szybkosci
wzrostu, jak i posredni poprzez interakcj¢ z odczynem pH. W przypadku od-
czynu pH wptyw tego czynnika na szybkos$¢ przyrostu biomasy autotroficzne;j
byt posredni, poniewaz wspolnie z temperaturg wptywa on na stezenia gtow-
nych substratow, a zarazem gléwnych inhibitorow procesu czesciowej ni-
trytacji i anammox, ktorymi sg wolny amoniak (Syy,) 1 wolny kwas azota-
WY (Simo,)s

e wyrazenie inhibicji w formie eksponencjalnej — z uzyciem modelu Aiba-
-Edwards (1970), co byto uzasadnione wynikami badan przedstawionymi
wczesniej przez Cema i in. (2013) (rozdziat 5.1).

Kompletna struktura modelu, zawierajgca wszystkie rownania kinetyczne oraz

stechiometri¢ analizowanych proceséw zostata przedstawiona powyzej w tabeli 6.1
oraz 6.2.

6.4. Implementacja modelu PN/A w programie komputerowym
Aquasim

Wszystkie opisane powyzej procesy wyrazone w formie odpowiednich rownan ma-
tematycznych (tabela 6.1 i 6.2) zostaly powigzane z modelem bioreaktora pracuja-
cego w technologii zloza biologicznego oraz modelami btony biologicznej i osadu
czynnego w programie komputerowym Aquasim 2.1f. Symulacja zt6z biologicznych
jest realizowana w programie Aquasim z uzyciem zaawansowanego, jednowymia-
rowego, rozwigzywanego numerycznie modelu btony biologicznej, opracowanego
przez Wanner i Reichert (1996). Jego szczegodtowy opis znajduje sie¢ w opubliko-
wanych artykutach i raportach naukowych (Wanner i Reichert, 1995; Wanner i in.,
2006). Reaktor biologiczny byt modelowany jako system z pelnym wymieszaniem,
stala objetoscia (spdjna z objetoscia pilotowego bioreaktora IFAS bedacego obiek-
tem badan). Powierzchnia blony biologicznej byta rowna catkowitej powierzchni
wiasciwej noénikow blony biologicznej w pilotowym bioreaktorze IFAS (40 m?).
Napowietrzanie byto zdefiniowane jako dynamiczny proces zgodnie z formuta
przedstawiong w tabeli 6.1. Parametry wejsciowe uzyte do symulacji: wartosci ob-
jetosciowego natezenia przeptywu $ciekow doptywajacych do bioreaktora; st¢zenie
azotu amonowego; azotynowego; azotanowego; wodoroweglanow; wartos¢ odczy-
nu pH oraz temperatury w $ciekach doptywajacych do bioreaktora pochodzity z po-
miar6w prowadzonych online w bioreaktorze oraz w laboratorium. Byto one wpro-
wadzane do programu komputerowego Aquasim w formie plikow danych jako tak
zwane ,,real list varibles”. Zatozono staty przyrost blony biologicznej, a jej grubos¢
uzalezniona byta od szybkosci procesow wzrostu i respiracji endogennej mikro-
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organizmow blony biologicznej. Grubo$¢ warstwy granicznej woda/btona biolo-
giczna wynosita 1-10~* m. Opor transportu masy w warstwie granicznej zdefiniowa-
no jako: LL/Di, gdzie Di jest statg dyfuzji danego rozpuszczonego w fazie wodne;j
substratu i. Warto$ci parametrow i czynnikow modelu wykorzystanych do jego kali-
bracji przedstawiono w tabelach 7.2 1 7.3.

Dzicki wykorzystaniu w programie Aquasim wlasciwosci modelu zloza biolo-
gicznego ,,Particulate Variables” istniala mozliwo$¢ zdefiniowania obok frakcji bio-
masy rozwijajacej si¢ w formie btony biologicznej, rowniez poszczegdlnych grup
biomasy autotroficznej i heterotroficznej rozwijajacej si¢ w fazie wodnej bioreakto-
ra (ang. bulk liquid). Nastgpnie w opcjach programu Aquasim ,,/nitial Codnitions”
okreslono poczatkowe stezenia poszczegdlnych frakcji biomasy w blonie biolo-
gicznej (ang. biofilm matrix) oraz rozproszonej w fazie wodnej (ang. bulk volume)
w formie osadu czynnego. W wyniku tego istniata mozliwos¢ aktywacji procesow
odnoszacych si¢ do btony biologicznej i osadu czynnego (tabela 6.1) w tym samym
systemie. Dzigki temu prostemu zabiegowi zrekonfigurowano model bioreaktora
typu MBBR (Trojanowicz i in., 2019) do modelu bioreaktora hybrydowego IFAS.

Osadnik wtorny symulowano w programie Aqusim z wykorzystaniem mode-
lu zbiornika o pelnym wymieszaniu ,,Mixed Reactor Compartment”, o statej obje-
tosci. W osadniku wtéornym dezaktywowano procesy wzrostu i obumierania bio-
masy, a zatem rowniez procesy przemian substratow reakcji biochemicznych
w produkty. W celu modelowania przeptywu strumieni masy produktéw przemian
biochemicznych (azotu amonowego, azotynowego, azotanowego, materii organicz-
nej, wodoroweglanow) oraz osadu czynnego (z podziatem na frakcje biomasy: auto-
troficznej, heterotroficznej, zawiesiny inertnej), pomiedzy reaktorem biologicznym
a osadnikiem wtornym, uzyto opcji lacznik adwekcyjny (ang. advective link). Aby
symulowac¢ zawracany fadunek wymienionych wczesniej substancji rozpuszczonych
z osadnika wtornego do bioreaktora, uzywano opcji rozwidlenie (ang. bifurcation)
oraz formuty: ,,Orec - Si”, gdzie ,,Orec” jest objetosciowym natezeniem przeptywu
sciekow recyrkulowanych z osadnika wtornego do bioreaktora, a ,,5i” stgzeniem
substancji rozpuszczonej ,,i” w recyrkulacie (oblicznym przez model matematyczny
procesu PN/A). Poniewaz stopien recyrkulacji zewngetrznej wynosit 100%, wartos¢
,»Qrec” zdefiniowano jako: ,,1 - Qin”, gdzie ,,Qin” oznacza objetoSciowe natezenie
sciekow doplywajacych do bioreaktora. Ladunek frakcji ,,i”” biomasy ,,Xi” zawraca-
ny z osadnika wtérnego do bioreaktora okreslono jako: ,,Q*X7”, gdzie O jest symbo-
lem reprezentujagcym zmienng programu Aquasim: ,,Discharge” (odnoszacy si¢ do
wypadkowego objetosciowego natezenia przeptywu przez reaktor biologiczny lub
lacznik adwekcyjny). Oznaczato to, ze przyjmowano catkowity powrdt masy osadu
czynnego z osadnika wtoérnego do bioreaktora, natomiast jego usuwany z systemu
fadunek definiowano jako dynamiczny proces ,,SREM” zachodzacy w bioreaktorze
z szybkoscia ,,1/WO”, gdzie ,,WO” byl zalozong wartoscig wieku osadu czynnego.



7. KALIBRACJAIWALIDACJA MODELU
MATEMATYCZNEGO PROCESU PN/A
ZWYKORZYSTANIEM DANYCH EMPIRYCZNYCH

7.1. Metodyka badan

7.1.1. Charakterystyka obiektu badan

Obiektem badan byt pilotowy system do autotroficznej deamonifikacji glownego
strumienia $ciekow z bioreaktorem hybrydowym typu ,,zintegrowane ztoze biolo-
giczne z ruchomym wypetnieniem — osad czynny” (IFAS — ang. Integrated Fixed
Film Activated Sludge).

Badania empiryczne, ktorych wyniki wykorzystano do kalibracji i walidacji
modelu matematycznego procesu czesciowej nitrytacji i anammox (PN/A) zostaly
wykonane w stacji badawczej “Hammarby Sjostadsverk — facility” — Sztokholm,
Szwecja. Przeptywowy bioreaktor o pelnym wymieszaniu bedacy obiektem badan
stanowit prostopadto$cienny zbiornik, wykonany z tworzywa sztucznego o pojem-
nosci 0,2 m*, wyposazony w drobnopecherzykowy system napowietrzania oraz mie-
szadlo mechaniczne o osi pionowej (Nord, 63L/4, P = 0,18 kW). Komore reaktora
wypetniono do okoto 40% objetosci nosnikami blony biologicznej o powierzchni
wilasciwej 500 m?/m? (Kaldness rings 500, AnoxKTM3). W bioreaktorze zainsta-
lowano sondy pomiarowe online do pomiaru wartosci: st¢zenia tlenu rozpuszczo-
nego (02X, Cerlic, Sweden), odczynu pH (pHX, Cerlic, Sweden) oraz potencjalu
redoks (ReX, Cerlic, Sweden) sprzgzone z uniwersalnymi przetwornikami i ste-
rownikami (BB2 controlbox, Cerlic, Sweden) typu PID (ang. proportional inte-
gral derivative controller); temperatury i przewodnosci elektrolitycznej (Dr Lange,
Analon Cond 10), stezenia zawiesiny; st¢zenia azotu amonowego i azotanowego
(AmmoLyt 700 1Q and NitraLyt 700 1Q, zakres pomiarowy od 0,1 do 100,0 mgN/I
i precyzji 0,1 mgN/l, WTW, Germany), polaczone z przetwornikami i sterownika-
mi PID (DIQ/S 182, WTW-Xylem, Germany). Zadana warto$¢ temperatury w bio-
reaktorze byla utrzymywana z uzyciem grzatki elektrycznej oraz chtodnicy pretowe;j
sprzgzonych z przetwornikami PID. Stezeniem tlenu rozpuszczonego sterowano za
posrednictwem sterownika PID oraz elektrozaworu proporcjonalnego zainstalowa-
nego na przewodach dostarczanego do reaktora sprezonego powietrza. Dane pomia-
rowe z zainstalowanych czujnikow byly rejestrowane i przechowywane w systemie
akwizycji danych (Cactus, Uniview 9.01) (patrz il. 7.1).
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Il. 7.1. Schemat bioreaktora hybrydowego IFAS w stacji badawczej Hammarby Sjostadsverk

Doptyw do bioreaktora stanowity $cieki miejskie (z oczyszczalni $ciekow Hen-
riksdal — Sztokholm, Szwecja), wstepnie oczyszczone mechanicznie (kraty, pias-
kowniki i osadniki wstgpne), ktorych czgs¢ strumienia (okoto 24 m?/d) przekiero-
wano i dalej oczyszczano biologicznie, w zakresie beztlenowego usuwania materii
organicznej w bioreaktorze typu UASB (ang. upflow anaerobic sludge blanket) o ob-
jetosci 6,2 m®. Z wydzielonej czgéci strumienia $ciekow oczyszczonych w bioreak-
torze UASB usuwano zawiesiny w procesie filtracji z uzyciem filtréw o $rednicy
poréw 20 um i gromadzono w stalowym zbiorniku buforowym o pojemnos$ci 2 m?,
wyposazonym w mieszadlo mechaniczne. Z niego §cieki byly przetlaczane do pi-
lotowego bioreaktora IFAS z uzyciem pompy perystaltycznej (530 process pump,
Watson-Marlow, UK). Biomasa w formie zawiesiny wymywanej z systemu hybry-
dowego (osad czynny oraz oderwane fragmenty btony biologicznej) byta oddziela-
na od oczyszczonych Sciekow w cylindrycznym osadniku wtérnym o pojemnosci
0,2 m? i czgéciowo recyrkulowana do komory bioreaktora IFAS.

7.1.2. Analizy fizyczne i chemiczne

Nieorganiczne formy azotu: azot amonowy (N-NH,), azot azotynowy (N-NO,), azot
azotanowy (N-NO,) oraz azot ogolny (TN), chemiczne zapotrzebowania na tlen
(ChZT) i zasadowo$¢ sciekow (ALK) oznaczano za pomoca metod spektrofotome-
trycznych (testy kuwetowe Dr Lange/Xylem; LCK — 302, 303, 338, 339, 340, 342,
362, 614) z uzyciem spektrofotometru Xion 500 (Hach Lange). Proby badanych
sciekow przeznaczone do analiz fizyczno-chemicznych stanowity proby chwilo-
we, pobierane z przewodu wlotowego oraz z komory bioreaktora IFAS. Pobrane
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probki filtrowano przez filtry o $rednicy porow 0,45 um. Stezenie zawiesin 0ogol-
nych oraz organicznych oznaczano zgodnie ze standardowymi metodami (APHA,
1998) po przesaczeniu przez papierowe filtry o srednicy poréw 1,6 um (Whatman,
grade 40).

7.1.3. Testy porcjowe aktywnosci mikroorganizméw btony biologicznej
i osadu czynnego

Aktywno$¢ bakterii anammox (ang. specific anammox activity, SAA) byta oznacza-
na z uzyciem zmodyfikowanej metody rozwinigtej przez Dapena-Mora i in. (2007)
oraz Fernandez i in. (2010). W celu oznaczenia aktywnos$ci bakterii heterotroficz-
nych, utleniajacych azot amonowy (ang. ammonia oxidizing bacteria, AOB) oraz
bakterii utleniajagcych azotyny (ang. nitrite oxidizing bacteria, NOB) uzywany byt
respirometryczny test predkosci poboru tlenu (ang. oxygen uptake rate, OUR) we-
dtug metody opracowanej przez Surmacz-Gorska i in. (1996) oraz Gut i in. (2005),
przystosowanej do oznaczania aktywnos$ci bakterii rozwijajacych si¢ w formie blony
biologicznej. Jako medium wzrostowe w tescie uzywano zdekantowanych Sciekow
surowych doptywajacych do bioreaktora IFAS z dodatkiem roztworu octanu sodu
oraz chlorku amonowego w ilosci potrzebnej do uzyskania koncowego stezenia
octanu sodu oraz azotu amonowego w reaktorze na poziomie odpowiednio okoto
100 mgN-NH,/1i 169 mgCH,COONa/l.

7.1.4. Metody oceny jakosci dopasowania modelu procesu czesciowej
nitrytacji/anammox (PN/A) gtéwnego strumienia sciekéw
w bioreaktorze IFAS do uktadu rzeczywistego zastosowane
w procesie walidacji

W pierwszym etapie ocen¢ jakosci dopasowania modelu przeprowadzono metoda
graficzng. Jej celem byta wizualna ocena, czy przedstawione na wykresie wartos-
ci analizowanych zmiennych pochodzace z symulacji pokrywajg si¢ z wartosciami
pomiarowymi oraz czy dla wykonanych symulacji dynamicznych odwzorowane sa
poprawnie przebiegi zmiennosci analizowanych parametréw w funkcji czasu.

W drugim etapie warto$ci analizowanych parametrow (zmiennych stanu) zare-
jestrowanych podczas badan eksperymentalnych i symulacji pordwnano metoda-
mi obliczeniowymi. Jako miare podobienstwa trendow zmian warto$ci zmiennych
w funkcji czasu wykorzystano wspotczynnik korelacji Spearmana (R) ze wzgledu
na brak normalnosci rozktadow analizowanych zbioréw danych, co zostalo wyka-
zane testem W (Shapiro-Wilka) (p < 0,05). Istotno$¢ korelacji zweryfikowano dla
poziomu istotnosci 0,05. Wyjatkiem byta analiza korelacja dla azotu azotynowego
(N-NO,), dla ktorej rozktad wynikow byt normalny (niestotyny test Shapiro-Wilka,
p <0,05) i z tego powodu obliczono wspotczynnik korelacji Pearsona (R).
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W kolejnym kroku sprawdzono jakos¢ dopasowania wynikdéw symulacji do da-
nych eksperymentalnych z uwzglednieniem odleglo$ci wartosci przewidywanych
od wartosci rzeczywistych. Wykorzystano do tego celu wskaznik RMSE ,btad
sredni kwadratowy” (ang. root mean squared error), zdefiniowany jako (Liwarska-
-Bizukoj¢, 2014):

RMSE = \/% S G =)’ (7.1)
gdzie:
Views — Warto$C pomiarowa (rzeczywista) zmiennej stanu na wyjsciu w punk-
cie i,
¥, — przewidywana przez model warto$¢ zmiennej stanu na wyjsciu w punk-
cie i,
n  — liczba punktéw pomiarowych dla zmiennej y.

7.1.5. Kalibracja modelu matematycznego procesu czesciowej
nitrytacji/anammox (PN/A) gléwnego strumienia $ciekow
w bioreaktorze IFAS

WartoS$ci parametréw kinetycznych i stechiometrycznych

Wigkszo§¢ wartosci parametrow kinetycznych, wspolczynnikow stechiometrycz-
nych oraz statych dyfuzji zastosowana do skalibrowania modelu pochodzita z litera-
tury i jest zgodna z warto§ciami tych samych parametrow uzywanych do kalibracji
modeli osadu czynnego ASM (ang. activated sludge model) oraz bton biologicz-
nych (Kaelin i in., 2009; Wanner i in., 2006). Zroédtem wartosci czeci parametrow,
w szczegolnosci dotyczacych maksymalnej szybkosci wzrostu oraz statych inhibicji
bakterii utleniajacych azot (AOB, NOB) oraz bakterii anammox (AnAOB) sg nie-
dawno opublikowane naukowe artykuly z tego zakresu (Kimura i in., 2011; Kaelin
iin., 2009; Cema i in., 2013; Tora i in., 2010; Guisasola i in., 2007; Hug i in., 2013;
Regmiiin., 2014; Wu i in., 2016). Warto$¢ maksymalnej szybkosci wzrostu bakterii
anammox (u_ . ) zostala oszacowana we wczesniejszych badaniach autora (Troja-
nowicz i in., 2019). Warto$ci wszystkich przytoczonych tu parametrow, wspotczyn-
nikow stechiometrycznych i innych zostaty zebrane i przedstawione w tabelach 7.1
i 7.2. Wigkszo$¢ z nich byla wcze$niej zastosowana i pozytywnie zweryfikowana
w trakcie kalibracji 1 walidacji modelu matematycznego procesu czesciowej nitry-
tacji/anammox w bioreaktorze przeplywowym typu zloze biologicznego z rucho-
mym wypetnieniem MBBR (ang. moving bed biofilm reactor) (Trojanowicz i in.,
2019). Jedynie wartos¢ stalej nasycenia wolnym amoniakiem dla AOB (Kyy;, , ) PO
wstepnej weryfikacji procesu kalibracyjnego przyjeto za Wu i in. (2016) jako rowna
0,02 mgN-NH,/1, a po kolejnej ocenie poprawnosci dopasowania wynikéw modelo-
wania do danych pomiarowych ustalono ostatecznie na poziomie 0,01 mgN-NH./I.
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Parametry blony biologicznej

Wartosci poczatkowe frakcji bakterii autotroficznych i heterotroficznych w osa-
dzie czynnym (f; ) zostaly oszacowane na potrzeby kalibracji 1 walidacji modelu
na podstawie danych pochodzacych z testow aktywnosci bakterii rozwijajacych si¢
w bioreaktorze hybrydowym IFAS (Trojanowicz i in., 2022) z uzyciem roéwnan 7.2
1 7.3. W trakcie kalibracji warto$ci te podniesiono o rzad wielkosci, przy ktérych
uzyskiwano lepsze dopasowania wynikéw symulacji do wartosci eksperymental-
nych.

Ya

fiA,AS =Mia (-] (7.2)

max,iA

Y

Jias = "o, m” 1—[-] (7.3)

Mmax,H

gdzie:
Jans — frakcja grupy ,i” biomasy autotroficznej w osadzie czynnym
(i=AO0B, NOB, AnAOB) [],

Fasa  — Srednia wartos¢ wiasciwej predkosci poboru azotu ze Sciekow przez

grupe ,,i” biomasy autotroficznej, oznaczona w tescie aktywnosci
(OUR) [gN-g d"],
Y — warto$¢ wspotczynnika wydajnosci przemian substratu dla grupy ,,i”

iA
biomasy autotroficznej [gO,(ChZT-1A)/gN],
Howsa — Wartos¢ maksymalnej wasciwej szybkosci wzrostu grupy ,,i” bioma-
sy autototroficznej [d!],
Jurs  — frakcj.a grupy ,,i” biom.asy.heterotroﬁcznej w osadzie czynnym -],
Yo,y — Srednia wartos¢ wlasciwej predkosci poboru tlenu ze Sciekow przez

grupe ,,i” biomasy heterotroficznej, oznaczona w tescie aktywnosci
(OUR) [g0,g,,,,"+d"],
Y — warto$¢ wspotczynnika wydajnosci przemian substratu dla biomasy
heterotroficznej [gO,(ChZT-H)/gO,],
— warto$¢ maksymalnej wtasciwej szybko$ci wzrostu biomasy hetero-

troficznej [d!].

Wartos$ci poczatkowe frakeji bakterii autotroficznych i heterotroficznych w blo-
nie biologicznej (f; ;) zostaly oszacowane na potrzeby niniejszej kalibracji na pod-
stawie danych pochodzacych z analizy wzglednej ilosci wybranych grup bakterii
autotroficznych i heterotroficznych, rozwijajacych si¢ w bioreaktorze autotroficznej
deamonifikacji typu MBBR, wykonanych technikg ilosciowej reakcji tancuchowe;j
polimerazy qPCR (ang. qualitative polymerase chain reaction) (Persson i in., 2017).
Bioreaktor ten zlokalizowany zostat w tym samym ciggu technologicznym co biore-
aktor hybrydowy IFAS, bedacy obiektem prezentowanych badan.

l’lmax,H
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Poczatkowa grubos¢ blony biologicznej ,,LF” przyjeto za rowng 0,001 m (Cema
iin., 2011; Trojanowicz i in., 2019). Wartos$¢ stezenia zawiesiny organicznej ,,rho”
(wyrazona w jednostkach ChZT) w blonie biologicznej ustalono na poziomie
40 000 gO,(ChZT)/m’, ktora jest spojna z wartoSciami prezentowanymi w literatu-
rze (Van Hulle i in., 2005; Wanner i in., 2006).

Dla wszystkich testow walidacyjnych warto$¢ stezenia osadu czynnego w bio-
reaktorze IFAS (X,,) byla zgodna z wartoSciami rejestrowanymi z uzyciem sond
pomiarowych online zainstalowanych w pilotowym systemie [FAS.

7.1.6. Walidacja modelu matematycznego procesu czesciowej
nitrytacji/anammox (PN/A) gtéwnego strumienia sciekow
w bioreaktorze IFAS

Model zostal zweryfikowany na podstawie wynikow szeSciu dynamicznych sy-
mulacji prowadzonych w programie komputerowym Aquasim i porOwnania war-
tosci wybranych parametrow stanu procesu PN/A przewidywanych przez model
z wartosciami rzeczywistymi. W pierwszym etapie wykorzystano dane pochodzace
z dwoch okresow pracy reaktora oznaczonych jako ,,JFAS-SBR1” i ,,IFAS-SBR2”,
w ktorych system IFAS uruchomiono w trybie sekwencyjnego reaktora porcjowe-
go. W tym etapie weryfikacji modelu zmieniono warto$¢ statej nasycenia dla wol-
nego amoniaku do biomasy AOB (Kﬁg?) z 0,3 do 0,02 (il. 7.2), w celu poprawy
dopasowania warto$ci parametréw wyjsciowych z symulacji do warto$ci pomiaro-
wych tych samych zmiennych wyj$ciowych. Z tego powodu etap ten nalezy trakto-
wac jako czgs¢ kalibracji modelu. W kolejnych testach walidacyjnych prowadzono
symulacje dynamiczne procesu deamonifikacji gldéwnego strumienia $ciekow w bio-
reaktorze IFAS, pracujacym w trybie reaktora przeplywowego ,,IFAS-CFR1-4”,
z przerywanym napowietrzaniem (przy roznych wartosciach st¢zenia tlenu rozpusz-
czonego oraz dlugo$ciach faz napowietrzania i braku napowietrzania). Wyjsciowe
warto$ci symulowanych zmiennych stanu porownano z warto$ciami obserwowa-
nymi stezenia azotu amonowego i azotanowego, ktdre zmierzono z uzyciem sond
online (czestotliwo$¢ pomiaréw: 2 minuty) oraz oznaczono metoda spektrofotome-
tryczng. Zbiory danych warto$ci parametrow pracy bioreaktora IFAS wykorzystane
w trakcie kalibracji modelu byty niezalezne od danych uzytych do jego weryfikacji.
Szczegdtowy opis kazdego z etapu walidacji przedstawiono ponize;j.

Dynamiczna walidacja modelu w trybie pracy reaktora porcjowego IFAS-SBR
W pierwszej fazie walidacji wykorzystano dane zarejestrowane przez sondy online
podczas pracy pilotowego systemu IFAS przy braku doptywu $ciekow do bioreak-
tora i przy stosunkowo wysokim, poczatkowym stezeniu azotu amonowego w bio-
reaktorze wynoszacym okoto 23 gN/m® i 28 gN/m’, odpowiednio dla IFAS-SBR1
i IFAS-SBR2. Zastosowano przerywany sposob napowietrzania bioreaktora, z wy-
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stepujacymi po sobie fazami napowietrzania i braku napowietrzania o dtugosci od-
powiednio 10 i 20 minut. Stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze w fazie
napowietrzania ustalono na poziomie 1,5 gO,/m’. W celu przeprowadzenia symu-
lacji dynamicznej procesu PN/A do programu komputerowego Aquasim zaimpor-
towano (w formie pliku tekstowego dzielonego znakami tabulacji, opcja: ,,real list
variables™) rzeczywiste wartosci nastepujacych parametrow wejsciowych: stezenia
tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze, temperatury oraz stezenia osadu czynnego
(po przeliczeniu z jednostek suchej masy zawiesiny wyrazonej w gramach na jed-
nostki ChZT). Warto$ci zmiennych wyjsciowych z symulacji (ste¢zenia azotu amo-
nowego oraz azotanowego) zostaly porownane z warto$ciami zarejestrowanymi
w dwuminutowych interwatach przez sondy online zainstalowane w pilotowym bio-
reaktorze IFAS. Symulacja ,,JFAS-SBR1” obejmowata okoto 11 godzin pracy bio-
reaktora (344 kroki symulacji o dlugosci 0,0014 doby kazdy). W przypadku symu-
lacji ,,IFAS-SBR2” czas pracy bioreaktora objety analizg wynosit okoto 19 godzin
(571 krokow symulacji o dtugosci 0,0014 doby kazdy). W tabeli 7.1 przedstawiono
srednie warto$ci kazdego z parametrow wykorzystanego w trakcie walidacji wraz
ze wspotczynnikami zmiennosci (warto$ciami odchylenia standardowego) w okre-
sie pracy bioreaktora poddanym analizie.

Dynamiczna walidacja modelu w trybie pracy reaktora przeplywowego
IFAS-CFR

Drugi etap walidacji zwigzany byt z pracg bioreaktora autotroficznej deamonifika-
cji gldéwnego strumienia Sciekdw IFAS, pracujacego przy ciaglym doplywie Scie-
kow (tryb pracy reaktora przeplywowego) i przy stezeniach poczatkowych azotu
amonowego w bioreaktorze, odpowiednio 4,19 gN/m’; 5,98 gN/m?; 3,89 gN/m’;
13,0 gN/m?® dla testow oznaczonych jako IFAS-CFR1-4. Bioreaktor byt napowie-
trzany w przerywany sposob z naprzemiennymi fazami napowietrzania i anoksycz-
nymi o dtugosci odpowiednio: 5 i 10 minut (IFAS-CFR-1); 20 i 40 minut (IFAS-
-CFR-2 i -4) oraz 10 i 20 minut (IFAS-CFR-3). Stezenie tlenu rozpuszczonego
w bioreaktorze w fazie napowietrzania wynosito odpowiednio: 1,5 gO,/m* (IFAS-
-CFR-11i -3); 1,3 gO,/m’ (IFAS-CFR-2 i -4). Podobnie jak w pierwszej fazie we-
ryfikacji modelu, symulacj¢ dynamiczng procesu PN/A prowadzono z uzyciem
zaimportowanych do programu komputerowego Aquasim warto$ci pomiarowych
nastgpujacych parametréw wejSciowych: objetosciowego natezenia $ciekOw na
wlocie do bioreaktora, stezenia tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze, tempera-
tury oraz stezenia osadu czynnego (po przeliczeniu z jednostek suchej masy za-
wiesiny wyrazonej w gramach na jednostki ChZT). Warto$ci zmiennych stanu na
wyjsciu, przewidywane w trakcie symulacji (stgzenia azotu amonowego oraz azo-
tanowego) poréwnano z wartosciami zarejestrowanymi w dwuminutowych inter-
walach przez sondy online zainstalowane w pilotowym bioreaktorze IFAS. Symu-
lacje IFAS-CFR-1, -2 i -3 obejmowaty odpowiednio: 1,7 doby; 3,0 doby i 5,8 doby
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pracy bioreaktora (odpowiednio 1243; 2071; 4143 kroki symulacji, kazdy o dtu-
gosci 0,0014 doby). W przypadku symulacji IFAS-CFR-4 jej dlugo$¢ obejmowata
31 dni rzeczywistej pracy pilotowego bioreaktora IFAS (19571 krokow symulacji
o dtugosci 0,0014 doby). W tabeli 7.1 przedstawiono srednie wartosci kazdego z pa-
rametrow uzytego w trakcie walidacji modelu wraz ze wspotczynnikami zmien-
nosci (wartosciami odchylenia standardowego) w okresie pracy bioreaktora pod-
danym analizie.

Tabela 7.1

Warto$ci parametréw wejsciowych modelu matematycznego procesu PN/A w bioreaktorze
hybrydowym IFAS wykorzystane w trakcie walidacji

Lp.| Symbol 0 So, T | pH X, ALK N-NH,, | ChZT

m¥/d] | [g0,/m] | [)C] | [ |[20,(ChZT)m’] | [molHCO/m"] | [gN/m] | [¢O,/m’]

1 |IFAS-SBRI | 0,0000 | 15 |202] 69 1601,6 2,7 nd. nd.
04 &) (175,7) )

2 |IFAS-SBR2 | 0,0000 | 15 | 200 69 862,2 2,7 nd. nd.
00 | ) (124,1) )

3 |IFAS-CFRI | 02016 | 15 | 200 69 1205,5 6.8 44,9 55,0

(0,0000) 0,00 &) (149,2) ) (1,4) )

4 |IFAS-CFR2 | 02016 | 13 |215| 69 1120,5 7,0 38,7 55,0

(0,0000) (L3 | ) (245,5) ) (6,3) =)

5 | IFAS-CFR3 | 0,1782 L5 | 200] 69 1431,7 8,0 47,3 55,0

(0,0129) 0.0 | ) (325,0) ) (3.9) )

6 |IFAS-CFR4 | 0,2808 13 |212] 67 1302,3 8,0 39,5 55,0

(0,0294) (1,4) | (0,2) (502,6) &) (7.3) &)

7.2. Wyniki i dyskusja

7.2.1. Wyniki kalibracji modelu matematycznego procesu czesciowej
nitrytacji/anammox (PN/A) w bioreaktorze IFAS w trybie reaktora
porcjowego SBR (IFAS-SBR)

Wyniki symulacji dla dwoch okreséw pracy pilotowego bioreaktora IFAS, w kto-
rych pracowal w warunkach braku doptywu $ciekow i z poczatkowym, stosunko-
wo wysokim stgzeniem azotu amonowego w bioreaktorze (IFAS-SBR1 i 2) przed-
stawiono na il. 7.2. Wszystkie parametry modelu matematycznego (kinetyczne,
stechiometryczne i inne) byly zgodne z warto$ciami podanymi w tabeli 7.2 i 7.3.
Poczatkowo warto$¢ stalej nasycenia wolnym amoniakiem dla AOB (Kyy; ()
przyjgto jako rowng 0,3 mgN-NH./I, co bylo zgodne z wczesniejszymi wynikami
badan autora (Trojanowicz i in., 2019). Po porownaniu warto$ci stezen azotu amo-
nowego (N-NH,) i azotanowego (N-NO,) w bioreaktorze przewidywanych przez
model z danymi pomiarowymi stwierdzono brak wystarczajacej zgodnosci dla azotu
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amonowego. Przebieg zmian stezenia azotu amonowego w funkcji czasu wskazywat
na nizsza obliczeniowa szybkos$¢ przemian azotu amonowego przez bakterie AOB
w stosunku do warto$ci rzeczywistych. W zwigzku z tym warto$¢ statej nasycenia
wolnym amoniakiem dla AOB (Kyy, ;) ustalono na poziomie 0,02 mgN-NH./1,
zgodnie z warto$cig podang przez Wu i in. (2016). Nastepnie powtorzono symulacje
dynamiczng procesu PN/A i ponownie poréwnano wyniki symulacji z warto$ciami
stezen azotu amonowego i azotanowego zarejestrowanymi przez sondy pomiarowe
online. Po weryfikacji modelu metoda graficzng i stwierdzeniu wyraznej poprawy
podobienstwa trendow oraz stopnia dopasowania warto$ci zmiennych stanu prze-
widywanych przez model do wartosci eksperymentalnych obliczono wartosci ble-
du modelu (RMSE) oraz wspotczynnika korelacji Spearmana (R). Warto$ci btedu
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& 35 1 & 35 -
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Il. 7.2. Wyniki kalibracji i wstepnej weryfikacji modelu: A1-2) wyniki uzyskane dla Kyy, ;=
= 0,30 mgN-NH,/I; B1-2) wyniki uzyskane dla K, = 0,02 mgN-NH,/1

NH3,A0B
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modelu (RMSE) wynosity 3,7 gN/m? i 1,5 gN/m® (IFAS-SBR1) oraz 2,9 gN/m?
i 0,9 gN/m* (IFAS-SBR2) odpowiednio dla N-NH, i N-NO,. Korelacja pomigdzy
analizowanymi zmiennymi stanu byta bardzo wysoka (R = 0,999 i 0,990 ,,IFAS-
-SBR1” oraz R = 0,997 i 0,923 ,IFAS-SBR2” dla N-NH, i N-NO,) oraz istotna
(» <0,05 ,,IFAS-SBR112”).

Po przeprowadzeniu eksperymentow walidacyjnych IFAS-CFR1-3 stwierdzo-
no, ze $rednie réznice pomigdzy wartosciami przewidywanymi przez model i po-
miarowymi dla N-NH, i N-NO, wynosza odpowiednio: okoto +1,4 gN-NH, /m’
i —1,0 gN-NO,/m’. Wskazywalo to na istnienie systematycznego zawyzania war-
tosci symulowanych stezenia azotu amonowego oraz niedoszacowania wartosci
stezenia azotu azotanowego. Dlatego ponownie obnizono warto$¢ statej nasycenia
wolnym amoniakiem dla AOB (Kyy;, , o) do poziomu 0,01 mgN-NH, /11 wykorzysta-
no ja do powtorzenia wszystkich eksperymentow walidacyjnych , JFAS-CFR1-4”.

Graficzne przedstawienie wynikow kalibracji i pierwszej czgéci weryfikacji mo-
delu przedstawiono na il. 7.2. W tabeli 7.4 zebrano obliczone wartosci btedéw mo-
delu (RSME) oraz wspotczynnikdéw korelacji (R).

Tabela 7.2

Warto$ci parametréw kinetycznych uzytych do kalibracji modelu matematycznego procesu PN/A
w bioreaktorze hybrydowym IFAS

Symbol Definicja Wartos¢ Jednostka Ref.
Biomasa autotroficzna: X,
Maks. wiasciwa szybko$¢ wzrostu 020 O
umaxAOB d]a XAOB 0’8 e [d ] [1]
by ilt:ga( szybkosci respiracji endogenne;j 0,05 - &0 [d] [1]
AOB

Kﬁﬁf’ Stata nasycenia dla wolnego amoniaku 0,01 [eN'm~] [N1]
KS?B Stata nasycenie dla tlenu 0,6 [g0, m7] [1]
Kﬁ%? Stata nasycenia dla zasadowosci 3 [moleHCO5 - m73] [2]
Kﬁg& Stata inhibicji dla wolnego amoniaku 20 [eN'm~] [1]
KAOB Stata inhibicji dla wolnego kwasu L

LHNO; | 470tawego 1,64 [gN'm™] (3]
0 Wspolezynnik temperaturowy 0,094 [K1] [1]
Biomasa autotroficzna: X,
- i\é&(l)l:s. wlasciwa szybkos¢ wzrostu dla 0.6 - T2 [d] [4]
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cd. tab. 7.2
by, Stata szybkosci respiracji endogennej dla 0,033 - T [d] [1]
XNOB
K NOB Stata nasycenia dla wolnego kwasu s o
HNO | 7 otawego 8,723-10 [eN'm~] [1]
Kg?B Stata nasycenie dla tlenu 0,1 [g0, m™] [N2]
K{‘ﬁi Stata inhibicji dla wolnego amoniaku 0,1 [eN-m7] [1]
Stata inhibicji dla wolnego kwasu
g NoB ) g 3
N0, | protaweso 02 [Nm?] | [1]
0 Wspodtczynnik temperaturowy 0,061 [K™1] [1]
Biomasa autotroficzna: X,
. Maks. wlasciwa szybkos¢ wzrostu dla 0.05 - T [d] [N2]
‘max. XAN
Stata szybkosci respiracji endogenne;j e o
b, dla X, 0,0025 - ¢ [d1 [1]
K%I\}Ioz Stata nasycenia dla azotu azotynowego 0,05 [gN-m7] [1]
K?EN Stata nasycenia dla azotu amonowego 0,07 [eN'm~] [1]
KQIEK Stata nasycenia dla zasadowosci 0,1 [moleHCO3 -m>] | [5]
Kio, | Stata inhibicji dla tlenu 0,01 [20, m~] [1]
Kf II\}IHS Stata inhibicji dla wolnego amoniaku 20 [eN-m~] [6]
Stata inhibicji dla wolnego kwasu
KAN 3
LHNO: | a70tawego 0,05 [eN-m™] [6]
0 Wspotczynnik temperaturowy 0,096 [K1] [1]
*Biomasa heterotroficzna: (X))
[T Maks. wiasciwa szybkos$¢ wzrostu dla X, 6 ”T20 [d™M [1]
b Stata szybkosci respiracji endogennej 0.62 - T [d] [1]
H dla X,
Stata nasycenia dla
Kg tatwobiodegradowalnego substratu 20 [gChZT -m™] [1]
organicznego
ng Stata nasycenia dla tlenu 0,2 [g0, m™] [1]
K%INO2 Stata nasycenia dla azotu azotynowego 1 [eN'm~] [1]
K§03 Stata nasycenia dla azotu azotanowego 1 [gN-m7] [1]
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cd. tab. 7.2

Wspotezynnik korekeyjny dla

foy denitrytacji 0.6 n.d. (1]
Wspotczynnik korekcyjny dla

"oy denitratacji 0.6 n.d. (1]

0 Wspotezynnik temperaturowy 0,069 [K1] [1]

Hydroliza

ky Maks. wlasciwa szybkos¢ hydrolizy 3 n.d. [1]
Stata nasycenia dla

Kgs wolnobiodegradowalnego substratu 0,03 [gChZT -m™] [1]
organicznego

[N1] dostosowano w trakcie kalibracji na podstawie warto$ci podanej przez Wu i in. (2016); [N2] Trojanowicz
iin (2019); [1] Van Hulle i in. (2005); [2] Guisasola i in. (2007); [3] Hug i in. (2013); [4] Kaelin i in. (2009);

[5] Kimura i

in. (2011); [6] Cema i in. (2016).

Tabela 7.3
Wartosci wspotczynnikoéw stechiometrycznych i innych parametrow modelu matematycznego

anoksycznych (dla azotanow)

procesu PN/A w bioreaktorze hybrydowym IFAS
Wspotezynniki stechiometryczne
Symbol Definicja Wartosé Jednostka Ref.
Wspotezynniki sktadu dla biomasy (X, . Xy op X i)
iom Udziat azotu w biomasie (X)) 0,0583 [gN-gChZT 1] [1]
i Udziat azotu w zawiesinie inertnej (X)) 0,02 [gN-gChZT] [1]
Produkcja inertow X, podczas respiracji ) »
j2 endogennej biomasy (X)) 0.1 [sChZT gChzT ] | [1]
Wspotezynniki wydajnosci przemian substratu dla biomasy autotroficznej (X, 5, X} o5 Xyn)
Wspotczynnik wydajnosci przemian azotu
Vs gy maamosep 0.2 [eChZT-gN] | [4]
AOB
Wspdtczynnik wydajnosci przemian azotu
Yoo dlal} Y yaanoserp 0,041 [gChZT-gN' | [1]
NOB
Wspotezynnik wydajnosci przemian azotu P
Y dla X 0,15 [¢ChZT-gN"'] | [6]
Wspotezynniki wydajnosci przemian substratu dla biomasy heterotroficznej (X))
Wspotezynnik wydajnosci przemian ) o
Y substratu dla X, w warunkach tlenowych 0.63 [6ChZT gChZT ] | [33]
Wspodtczynnik wydajnosci przemian
) substratu dla X, w warunkach 0,54 [¢ChZT-gChZT']| [1]
anoksycznych (dla azotynow)
Wspdtczynnik wydajnosci przemian
Yinos substratu dla X, w warunkach 0,54 [gChZT-gChZT'] | [1]
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cd. tab. 7.3
Inne parametry modelu
State dyfuzji rozpuszczalnych substratow w btonie biologicznej i fazie wodnej
D, Stata dyfuzji dla substratu organicznego 5,810 [m?-d ] [1
Dy, Stata dyfuz;ji dla tlenu rozpuszczonego 2,2:10* [m?-d ] [1]
Dy, Stata dyfuzji dla wolnego amoniaku 1,5-10* [m?-d ] [1]
Dy, Stata dyfuzji dla jonu amonowego 1,5-10* [m?-d™1] [1]
Stata dyfuzji dla wolnego kwasu
Pivor | azotawego ¢ 1,410 m>d'] | [1]
Dyo, Stata dyfuzji dla azotynow 1,4-10* [m?-d '] [1]
Dyo, Stata dyfuzji dla azotanow 1,410 [m?-d™] [1]
Dy, Stata dyfuzji dla azotu czasteczkowego 2,2:-10% [m?-d ] [1
ALK Stata dyfuzji dla wodoroweglanow 1,5-10* [m?-d ] [1]
Parametry btony biologicznej
rho Gesto$¢ btony biologiczne;j 40 000 [gChZT m™] t.s
LF Grubos¢ blony biologicznej 1-107 [m] t.s
Grubo$¢ warstwy granicznej woda/btona
LL biologiczna vE ! 1,5-10 [m] t.s.
4 Powlerzchma btony biologicznej 40 [m’] ts.
b w bioreaktorze
Frakcja biomasy X, .. w blonie
Sronsr biologicznej AOB 0,00273 n.d. [N3]
Frakcja biomasy X, . w btonie
- biologicznej NOB 0,00073 n.d. [N3]
Frakcja biomasy X, w blonie
fAN’BF biologicznej 0,548 n.d. (N3]
Frakcja biomasy X, w blonie
T biologicznej 0,0009 n.d. N3]
Parametry osadu czynnego
Poczatkowe stezenie osadu czynnego .
X, W bi(?reaktorzeez ynneg zmienna* [gChZT -m?] t.s.
Frakcja biomasy X, ., w osadzie
Srosas czynnym AOB 0,152 n.d. t.s.
Frakcja biomasy X ., w osadzie
fNOB, s czynnym NOB 0,01 n.d. t.s.
Sinas Frakcja biomasy X, w osadzie czynnym 0,0062 n.d. t.s.
Jiias Frakcja biomasy X, w osadzie czynnym 0,3 n.d. t.s.
Inne parametry bioreaktora I[FAS
Ka Wspotezynnik przenikania tlenu dla 2000 [d] ts

1

wody
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cd. tab. 7.3
Stezenie wolnych form azotu amonowego i azotynowego w bioreaktorze
STAN
) ) SN, = -~
Sy Stezenie wolnego amoniaku 1+ 107P [eN-m7] 1
KNH
a
StNo,
S Stezeni SHNOZ = NO m-3
HNO; tezenie wolnego kwasu azotawego 14 K, [eN-m™] [1]
107
. —6344
Ko, Stata dysocjacji dla NH, KNH _ 74273 n.a. [1]
o=
o -2300
Ko, Stata dysocjacji dla HNO, KNO _ ,7+273 n.a. [1]
a

* do kalibracji i walidacji przyjmowano pomiarowe wartosci X, do analizy RSM przyjmowano wartosci zgodne
z planem badan.

7.2.2. Wyniki walidacji modelu w trybie pracy reaktora przepltywowego
IFAS-CFR

Na ilustracjach od 7.3 do 7.5 porownano wartos$ci stgzen azotu amonowego i azota-
nowego pochodzace z symulacji z warto$ciami pomiarowymi. W tym etapie walida-
cji prowadzono symulacje dynamiczne procesu PN/A w bioreaktorze IFAS, w trybie
reaktora przeptywowego, przy ciagtym doptywie $ciekow do bioreaktora. Symulo-
wane okresy pracy bioreaktora wynosity: okoto 2 dni (il. 7.3 1 7.4); 6 dni (il. 7.5)
oraz 32 dni (il. 7.6). W kazdym z powyzszych okresow uwzgledniono rzeczywi-
sta dynamike zmian st¢zenia azotu amonowego, ChZT i zasadowos$ci w doptywie
do bioreaktora oraz st¢zenia tlenu rozpuszczonego, osadu czynnego, temperatury
i odczynu (pH) w bioreaktorze (tabela 7.1). W przypadku etapéw walidacji ,,IFAS-
-CFR17, ,IFAS-CFR2” oraz,IFAS-CFR3” stan procesu charakteryzowat si¢ wyzsza
stabilnoscia (mniejsze zakresy zmiennosci objgto§ciowego natezenia doptywu Scie-
kéw do bioreaktora, stezenia osadu czynnego w bioreaktorze i brak zmian dtugosci
faz napowietrzania i braku napowietrzania). W etapie ,,IFAS-CFR4” symulowano
okres pracy bioreaktora wynoszacy 32 dni, uwzgledniajagc dynamike zmian mie-
rzonych parametrow w dwuminutowych interwatach czasowych. W analizowanym
etapie zarowno doplyw $ciekow, stezenie azotu amonowego w $ciekach surowych,
jak réwniez dtugosci faz napowietrzania i anoksycznej oraz stezenia osadu czynnego
w bioreaktorze zmieniaty si¢ w szerszym zakresie (tabela 7.1, il. 7.6).

Uzyskane wyniki z kazdego etapu walidacji analizowano metoda graficzna
poprzez poréwnanie warto$ci symulowanych i pomiarowych N-NH, oraz N-NO,
(z sond elektrochemicznych online) (il. 7.3—7.6 A1). Nastepnie obliczano wartosci
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srednie, jednogodzinne wymienionych parametrow, pordwnywano z wartoscia-
mi $rednimi, jednogodzinnymi symulowanymi (il. 7.3-7,6 A2-B3). Na tej pod-
stawie obliczano wartosci btedu modelu wyrazone jako wspotczynnik RMSE (ta-
bela 7.4). Poprawno$¢ dopasowania modelu weryfikowano réwniez obliczong
warto$cig wspolczynnika korelacji, w szczegbélnosci przez sprawdzenie jej istot-
nosci. Warto$¢ wspoélczynnika korelacji (R) wyznaczano dla wszystkich zareje-
strowanych online, a nastepnie usrednionych w jednogodzinnych przedziatach cza-
sowych par warto$ci symulowanych i pomiarowych N-NH, i N-NO, (tabela 7.4).
Jedynie w przypadku ostatniego etapu walidacji (,,IFAS-CFR4”) porownywano
srednie dobowe wartosci zmiennych stanu na wyjsciu.

Na ilustracjach 7.3 i 7.4 przedstawiono wyniki prezentujace weryfikacje modelu
w etapach ,,IFAS-CFR1” oraz ,,IFAS-CFR2”. Kazdy z nich obejmowat okres pra-
cy bioreaktora wynoszacy okoto 2 dni. W etapie ,,IFAS-CFR1” obliczona $rednia
wartos¢ efektywnos¢ usuwania azotu amonowego (N-NH,) oraz calkowitego azo-
tu nieorganicznego (TIN) wynosita odpowiednio 94,3% (SD = 0,6; przedziat uf-
nosci 0,03 dla o = 0,05) i 52,0% (SD = 0,6; przedziat ufnosci +0,03 dla a = 0,05)
dla warto$ci symulowanych oraz 93,5% (SD = 1,2; przedzial ufnosci +0,08 dla
a=0,05)152,0% (SD = 2,4; przedziat utnosci £0,15 dla a = 0,05) dla wartosci po-
miarowych. Rowniez dopasowanie warto$ci symulowanych do wartosci rzeczywi-
stych bylo wystarczajace, aby uznaé¢ przewidywania modelu matematycznego PN/A
za wiarygodne. Warto$ci btedu modelu (RMSE) znajdowaty sie na niskim poziomie
i wynosity 0,7 gN/m* i 0,9 gN/m’, odpowiednio dla N-NH, i N-NO,. Srednie war-
tosci stgzenia azotu amonowego i azotanowego pomiarowe oraz pochodzace z sy-
mulacji rowniez byly zblizone, a ich bezwzglgedna roznica nie przekraczata 0,4 dla
N-NH, i 0,8 dla N-NO, (patrz tabela 7.5 1 7.6). Wykazano réwniez istotnos¢ korela-
cji pomiedzy stgzeniami symulowanymi i zarejestrowanymi z uzyciem miernikow
zaro6wno dla N-NH,, jak i N-NO, (p < 0,05), co $wiadczy o podobienstwie trendow
zmian wartosci analizowanych zmiennych stanu w funkcji czasu.

W przypadku etapu ,,IFAS-CFR2” mozna zauwazy¢ wigkszy rozrzut i dynamike
zmian wartosci stezenia N-NH, i N-NO, zarejestrowanych przez sondy pomiaro-
we, jak rowniez wystapienie okresu charakteryzujacego sie wickszym poziomem
szuméw pomiaru N-NO, (il. 7.4, czas od 1,5 do 2,0 dni). Mimo to model dobrze
odzwierciedlat stan procesu. Obliczona srednia wartos¢ efektywno$ci usuwania azo-
tu amonowego (N-NH,) oraz calkowitego azotu nieorganicznego (TIN) wynosita
odpowiednio 96,0% (SD = 2,3; przedziat ufnosci +0,1 dla o = 0,05) 1 42,6% (SD =
= 4,1; przedziat ufnosci +0,2 dla a = 0,05) dla wartosci symulowanych oraz 96,9%
(SD = 3,9; przedziat ufnosci +£0,2 dla a. = 0,05) 1 40,6% (SD = 9,6; przedzial ufnosci
0,6 dla o = 0,05) dla wartos$ci pomiarowych. Btad modelu (RMSE) wynosit odpo-
wiednio: 1,1 gN/m? oraz 2,5 gN/m’ dla N-NH, i N-NO,. Srednie wartosci stezenia
azotu amonowego i azotanowego zrejestrowane przez sondy online oraz obliczo-
ne na podstawie wynikow z symulacji rowniez byty zblizone, a ich bezwzgledna
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roznica nie przekraczata 0,6 dla N-NH, i 1,1 dla N-NO, (patrz tabela 7.5 17.6). Nieco
wyzsza warto$¢ bledu modelu byta spowodowana wickszym rozrzutem wynikow
pomiaru pod koniec analizowanego okresu pracy bioreaktora IFAS. Analiza korela-
cji potwierdzita rowniez podobienistwo trendow zmian stezenia N-NH, (R = 0,354,
p < 0,05). Istotnos¢ korelacji dla N-NO, nie zostata potwierdzona (p > 0,05). W tym
przypadku mogto to by¢ wynikiem braku precyzji pomiarow online stezenia N-NO,
w bioreaktorze przez okoto 12 godzin.

Rownie pozytywne wyniki walidacji modelu uzyskano, analizujac dtuz-
szy czas pracy bioreaktora IFAS wynoszacy okoto 6 dni (,,IFAS-CFR3”, il. 7.4).
Dla tego etapu obliczona $rednia warto$¢ efektywnosci usuwania azotu amonowe-
go (N-NH,) oraz catkowitego azotu nieorganicznego (TIN) wynosita odpowiednio
96,5% (SD = 0,9; przedzial ufnosci £0,1 dla a = 0,05) i 59,8% (SD = 2,1; prze-
dzial ufnosci £0,1 dla a = 0,05) dla wartosci symulowanych oraz 97,1% (SD = 2,2;
przedziat ufnosci £0,1 dla a = 0,05) i 61,6% (SD = 4,8; przedziat ufnosci +£0,2 dla
a = 0,05) dla warto$ci pomiarowych. Wartosci RMSE wynosily odpowiednio:
1,1 gN/m’ oraz 2,0 gN/m* dla N-NH, i N-NO,. Srednie, dobowe wartosci stezenia
azotu amonowego i azotanowego pochodzace z pomiarow oraz z symulacji byly
rowniez bliskie i z reguty zakresy ich przedziatéw ufnosci pokrywaty sig (patrz tabe-
la7.517.6). Prawidlowo$¢ dopasowania wynikow pochodzacych z modelu matema-
tycznego do danych pomiarowych potwierdzity rowniez istotne korelacje zardwno
dla N-NH, jak i N-NO, (p < 0,05).

W ostatnim etapie walidacji wykonano symulacj¢ pelnego miesiaca pracy bio-
reaktora IFAS, na podstawie danych pomiarowych zarejestrowanych przez sondy
online w dwuminutowych interwatach czasowych. Dodatkowo poprawnos¢ prze-
widywanych przez model wartosci stgzenia N-NH, i N-NO, oraz N-NO, na wyjsciu
porownywano z wartosciami tych parametréw oznaczonymi technika spektrofoto-
metryczng w laboratorium (dwa razy w tygodniu). W analizowanym okresie pra-
ca bioreaktora IFAS stabilizowata si¢ po fazie rozruchu. Wystepowaty okresowo
problemy z recyrkulacjg osadu czynnego z osadnika wtornego, co skutkowato wa-
haniami stezenia biomasy w bioreaktorze. Ilos¢ biomasy w formie osadu czynnego
byla jednak rejestrowana przez sondy pomiarowe jako stezenie zawiesiny ogolnej,
dlatego mogta zosta¢ uwzgledniona jako jeden z parametrow wejsciowych do prze-
prowadzonej symulacji dynamicznej procesu PN/A. Podnosi to dodatkowo war-
to$¢ walidacji, gdyz pozwala na sprawdzenie, czy dynamika zmian podstawowych
parametrow technologicznych procesu PN/A, nawet bliska stanom awaryjnym,
jest prawidlowo odzwierciedlona w przewidywanych wartosciach analizowanych
zmiennych stanu na wyjsciu. Wyniki z tego etapu walidacji zestawiono w tabeli 7.7
i przedstawiono na il. 7.6. Obliczona $rednia wartos$¢ efektywnos$ci usuwania azo-
tu amonowego (N-NH,) oraz catkowitego azotu nieorganicznego (TIN) wynosi-
ta odpowiednio 94,0% (SD = 3,1; przedziat ufnosci £0,04 dla o = 0,05) i 46,3%
(SD = 12,2; przedziat ufnosci +£0,2 dla o = 0,05) dla wartosci symulowanych oraz
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93,5% (SD = 8,7; przedziat ufnosci 0,3 dla o = 0,05) 1 49,2% (SD = 20,4; przedziat
ufnosci £0,3 dla a = 0,05) dla warto$ci zmierzonych sondami online. Btad modelu
(RMSE) wynosil: 2,9 gN/m’, 0,3 gN/m* oraz 7,2 gN/m’, odpowiednio dla N-NH,,
N-NO, i N-NO,, byt wigc wyzszy niz prezentowane wczesniej wartosci. Byto to
wynikiem wickszego poziomu rozrzutu (szuméow) warto§ci mierzonych przez sondy
online. Jednak co najwazniejsze $rednie wartosci stezenia azotu amonowego, azo-
tynowego i azotanowego zrejestrowane przez sondy online, jak réwniez oznaczone
w laboratorium oraz obliczone na podstawie wynikow z symulacji byly zblizone
i miescily si¢ w wigkszosci przypadkéw w zakresach przedziatow ufnosci, a ich
bezwzgledna réznica nie przekraczata 0,6 dla N-NH,, 0,35 dla N-NO, oraz 0,8 dla
N-NO, (patrz tabela 7.7). Jezeli chodzi o poréwnanie warto$ci $rednich dla azo-
tu azotynowego, pomimo ze zakresy ich przedzialow ufnosci nie pokrywaja sie, to
btad bezwzgledny pomiedzy wartosciami symulowanymi i pomiarowymi miescit
si¢ w zakresie doktadnosci analizy spektrofotometrycznej oznaczania azotynow,
ktora wynosi 0,4 gN-NO,/m’* (,,Quality certificate, technical data for validation
of ‘LCK — 342’ cuvette tests, Hach-Lange, Germany’). Bardzo wazny jest réwniez
fakt, ze podobienstwo trendow zmian stgzenia trzech form azotu nieorganicznego
w funkcji czasu dla wartosci symulowanych oraz pomiarowych zostato potwierdzo-
ne analizg korelacji: N-NH, (R = 0,44, p <0,05), N-NO, (R = 0,8, p <0,05) i N-NO,
(R=0,74, p <0,05). Nie wykazano roéwniez statystycznie istotnej roznicy pomi¢dzy
wartosciami stgzenia N-NH, i N-NO, uzyskanymi z pomiaréw online oraz oznacza-
nych w laboratorium (tabela 7.7), co jest istotne z punktu widzenia oceny mozli-
wosci walidacji modelu z uzyciem danych pomiarowych rejestrowanych przez
sondy pomiarowe, zawierajace jonoselektywne czujniki elektrochemiczne zainstalo-
wane w bioreaktorze IFAS.

Tabela 7.4

Wyniki analizy bledu modelu matematycznego procesu PN/A w bioreaktorze IFAS oraz
odwzorowania trendéw zmiennych stanu na wyjsciu w funkcji czasu

Etap RMSE [gN/m?] N-NH, N-NO, N-NO,
N-NH, [N-NO, |[N-NO,| R P R P R p
IFAS-CFRI1 0,7 n.d.* 0,9 0,1 [<0,05| nd. n.d. 0,1 |<0,05
IFAS-CFR2 1,1 n.d. 2,5 10,354 | <0,05| nd. nd. |-0,041|>0,05
IFAS-CFR3 1,1 n.d. 2,0 0,1 [<0,05| nd. n.d. 0,1 |<0,05
IFAS-CFR4 2,9 0,3 7,2 04 [<0,05| 0,76 |<0,05| 0,7 |<0,05
Srednia 1,5 n.d. 3,2
SD 1,0 n.d. 2,8
Przedzial ufnosci (£) | 1,6 n.d. 4.4

* ”n.d.” — ,nie dotyczy”.
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Tabela 7.5

Wyniki walidacji dynamicznej modelu: pordwnanie wartosci srednich dobowych, odchylenia
standardowego oraz granic przedziatu ufnosci dla stezenia azotu amonowego obliczonych
na podstawie wynikow symulacji i danych pomiarowych

N-NH, [gN/m’]
Etap Symulacja ‘ Pomiar . Biad
Srednia SD Przed'zrc'ﬂ Srednia SD Przedgla‘ﬂ bezwzgledny
ufnosci ufnosci
IFAS-CFR1.1 2,6 0,4 0,2 3,0 0,5 0,2 0,4
IFAS-CFR 1.2 2,6 0,2 0,1 2,9 0,3 0,2 0,3
IFAS-CFR 2.1 1,2 0,9 0,4 0,9 1,5 0,6 0,3
IFAS-CFR 2.2 1,0 0,5 0,2 1,6 1,1 0,4 0,6
IFAS-CFR 3.1 2,1 0,2 0,1 1,4 0,9 0,4 0,7
IFAS-CFR 3.2 1,9 0,2 0,1 0,3 0,2 0,1 1,6
IFAS-CFR 3.3 1,8 0,2 0,1 1,8 0,9 0.4 0,0
IFAS-CFR 3.4 1,7 0,2 0,1 2,7 0,6 0,3 1,0
IFAS-CFR 3.5 1,2 0,2 0,1 1,1 0,8 0,3 0,1
IFAS-CFR 3.6 12 0,2 0,1 0,7 0,1 0,04 0,5

Tabela 7.6

Wyniki walidacji dynamicznej modelu: poréwnanie wartosci §rednich dobowych, odchylenia
standardowego oraz granic przedziatu ufnosci dla stezenia azotu azotanowego obliczonych
na podstawie wynikow symulacji i danych pomiarowych

N-NO, [gN/m’]
Etap Symulacja ‘ Pomiar . Biad
Srednia SD Przed'zrc.ﬂ Srednia SD PI‘ZBd’ZIch bezwzgledny
ufnosci ufnosci
IFAS-CFR1.1 18,7 0,4 0,2 19,1 0,4 0,1 0,4
IFAS-CFR 1.2 18,9 0,1 0,1 18,1 0,6 0,3 0,8
IFAS-CFR 2.1 20,8 1,1 0,4 20,3 1,3 0,6 0,5
IFAS-CFR 2.2 19,2 1,1 0,4 20,3 2,1 0,9 1,1
IFAS-CFR 3.1 18,2 0,3 0,1 17,2 1,7 0,7 1,0
IFAS-CFR 3.2 17,7 0,3 0,1 17,8 2,1 0,9 0,1
IFAS-CFR 3.3 16,4 0,4 0,2 17,1 1,4 0,6 0,7
IFAS-CFR 3.4 16,0 0,1 0,05 17,4 0,8 0.4 1,4
IFAS-CFR 3.5 17,0 0,7 0,3 14,7 1,0 0,4 2,3
IFAS-CFR 3.6 17,3 0,3 0,1 16,4 0.8 0,4 0,9
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Tabela 7.7

Wyniki walidacji dynamicznej modelu: pordwnanie wartosci srednich dobowych, odchylenia
standardowego oraz granic przedziatu ufnosci dla stezenia azotu amonowego, azotynowego
i azotanowego obliczonych na podstawie wynikow symulacji i danych pomiarowych
w etapie ,,IFAS-CFR4”

Symulacja Pomiar (online) Biad
: B ; gt}
Zmienna stanu , ,
Srednia | SD | D% | g qnia | sp | PZeY%at | bezwagledny
ufnosci ufnosci
N-NH, 2,7 2,1 0,8 2,7 3,9 1,4 0,0
N-NO, 0,4 0,1 0,04 b.d.* b.d. b.d. b.d.
N-NO, 18,1 44 1,60 17,3 7,1 2,6 0,8
Symulacja Pomiar (laboratorium) Biad
: ; ; q
Zmienna stanu , .
Srednia | SD | PZedZa | ¢ qnia | sp | PZ094@t | beswzgledny
ufnosci ufnosci
N-NH, 2,7 2,1 0,8 2,1 3,1 22 0,6
N-NO, 0,4 0,1 0,04 0,15 0,06 0,04 0,35
N-NO, 18,1 4.4 1,6 18,4 4,1 2,9 0,3

* b.d.” — brak danych

Na podstawie przedstawionych w niniejszym rozdziale wynikow mozna wnio-
skowa¢, ze kalibracja i walidacja modelu procesu cze$ciowej nitrytacji/anammox
(PN/A) w hybrydowym bioreaktorze IFAS powiodfa si¢. Model pozwala na prze-
widywanie zardwno stgzenia form azotu nieorganicznego (N-NH,, N-NO,, N-NO,)
w strumieniu $ciekow oczyszczonych w bioreaktorze IFAS, jak i prognozowanie
dlugookresowych trendow zmian wymienionych zmiennych. W zwigzku z tym
moze zosta¢ zastosowany do badan dotyczacych efektywnosci i wydajnosci procesu
PN/A w warunkach doptywu ,,gtéwnego strumienia $ciekoéw” do bioreaktora IFAS,
w funkcji zmian szeregu parametréw technologicznych, w zakresach wartosci typo-
wych dla pracy uktadu technologicznego, bedacego obiektem badan.

Przyktad praktycznego zastosowania symulacji numerycznych z uzyciem zwa-
lidowanego modelu matematycznego procesu PN/A w bioreaktorze IFAS przed-
stawiono w rozdziale 8.



8. OKRESLENIE ODPOWIEDNICH WARTOSCI
WYBRANYCH PARAMETROW TECHNOLOGICZNYCH
PROCESU PN/A W BIOREAKTORZE HYBRYDOWYM
IFAS Z ZASTOSOWANIEM MODELOWANIA
PRZESTRZENI ODPOWIEDZI
| SYMULACJI NUMERYCZNE)J

8.1. Metodyka badan

8.1.1. Wybdr analizowanych parametréw technologicznych procesu PN/A
w bioreaktorze IFAS

Do analizy wybrano trzy parametry technologiczne bioreaktora IFAS (zmienne nie-
zalezne, X ): objetosciowe natgZenie przeptywu (Q, m*d™'), wiek osadu czynnego
w bioreaktorze IFAS (SRT, d) oraz poczatkowe st¢zenie osadu czynnego w biore-
aktorze hybrydowym IFAS (X, gO,/m’). Zmiennymi zaleznymi (Y,) poddanymi
analizie byly efektywno$¢ (E, %) oraz wydajno$¢ (¢, gN'm=-d!) procesu usuwa-
nia azotu ze $ciekow. Zakresy warto$ci zmiennych niezaleznych przedstawiono
w tabeli 8.1. Wybor zakreséw zostat oparty na wczes$niejszych doswiadczeniach
autora z przebiegu i wynikow badan empirycznych procesu PN/A (Trela i in., 2014;
Trojanowicz i in., 2016; Plaza i in., 2016; Swinarski i in., 2021), przeprowadzo-
nych analizach teoretycznych (Trojanowicz i in., 2021), jak réwniez doswiadcze-
niach innych zespotow badawczych, prezentowanych w dostgpne;j literaturze (Ma-
lovanyy i in., 2015a; Miao i in., 2018; Pedruso i in., 2018a; Laureni i in., 2019).
Minimalny wiek osadu czynnego w bioreaktorze wynosit 11 dni i jest to wartos¢,
przy ktorej w bioreaktorach osadu czynnego mozliwe jest zatrzymanie autotrofow
(przewidywane czasy podwojenia T biomasy AOB i NOB, w bioreaktorze IFAS
do deamonifikacji gléwnego strumienia Sciekow, wynosza odpowiednio: okolo
9111 dni w T = 20°C oraz okoto 18 i 40 dni w 7 = 15°C), jednoczesnie mozna
spodziewac¢ si¢ presji srodowiskowej na biomas¢ NOB w kierunku jej wymywania
z systemu (co jest korzystne dla procesu czesciowej nitrytacji/anammox) (Trojano-
wicz i in., 2021). Gorna wartos$¢ tego parametru wynosita 50 dni 1 zostala wezesniej
oszacowana dla osadu czynnego rozwijajacego si¢ w pilotowym bioreaktorze IFAS
bedacym obiektem badan. Przy tak wysokiej warto$ci wieku osadu czynnego moz-
na spodziewac¢ si¢ zatrzymania w bioreaktorze zarowno biomasy AOB, jak i NOB.
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Poczatkowe stezenie osadu czynnego w bioreaktorze IFAS miescito si¢ w zakresie
od 1000 gO(ChZT)/m’ (warto$¢ utrzymywana w ciggu dtugookresowych badan
dotyczacych procesu autotroficznej deamonifikacji sciekow gldwnego strumienia,
prowadzonych z zastosowaniem opisanego w rozdziale 7.1 pilotowego reaktora
IFAS) do 3000 gO,(ChZT)/m’ (warto$¢ poréwnywalna do utrzymywanej w kon-
wencjonalnych bioreaktorach do usuwania azotu ze $ciekéw miejskich). Ustalona
warto$¢ objetosciowego natezenie przeptywu O wplywata zardwno na czas kontaktu
sciekow z biomasa w bioreaktorze IFAS (hydrauliczny czas zatrzymania ,,HRT”, h),
jak rowniez na warto$¢ obcigzenia bioreaktora tadunkiem azotu (NLR, gN-m>'d!,
ang. nitrogen loading rate). Zatozone wysokie obcigzenie bioreaktora tadunkiem
azotu (przy gornej wartosci zakresu () moglo z jednej strony wptywac pozytyw-
nie na przyrost ilosci biomasy AOB (brak ograniczen substratowych) oraz spodzie-
wang wydajno$¢ procesu deamonifikacji. Z drugiej strony mozliwym, negatywnym
skutkiem wysokiej wartosci NLR byt spadek efektywnosci procesu usuwania azotu
lub w przypadku akumulacji wolnego amoniaku lub kwasu azotawego w systemie
rowniez inhibicja bakterii anammox lub (mniej prawdopodobna) inhibicja bakte-
rii NOB. Z kolei spodziewanym efektem przyjetego dolnego zakresu wartosci QO
(w konsekwencji najwyzszych warto$ci HRT i najnizszych NLR) byt wzrost efek-
tywnosci utleniania azotu amonowego. Jednocze$nie mozliwe byto pogorszenie wa-
runkéw w bioreaktorze do wzrostu bakterii AOB i anammox (ograniczenia substra-
towe) i co za tym idzie — mniejsza ilo$¢ tych grup biomasy w reaktorze, negatywny
wplyw na efektywnosc¢ 1 wydajno$¢ procesu deamonifikacji oraz trudnosci z supresja
aktywnosci biomasy NOB i jej eliminacjg z systemu IFAS.

Tabela 8.1
Wartosci zmiennych niezaleznych na trzech poziomach (-1, 0, 1)
Lp. Caynnik (jednostka) Zakres zmiennosci
-1 0 1

1| X1: X, [g0,/m’] 1000 2000 3000

2 | X2: SRT [d] 11 30,5 50

3 | X3:Q[m*d'] 1,176 0,343 0,200

3" | X3’ : HRT [h] 4 14 24

3" | X3" :NLR [gN-m?-d] 264,6 77,175 45,00

8.1.2. Statystyczne planowanie badan (DoE)

Badania zostaty zaplanowane z wykorzystaniem centralnego planu kompozycyjne-
go (CCFC, ang. central composite face centered, Box 1 Wilson, 1951). Zastosowa-
na metoda pozwala na dopasowanie do wynikéw zaplanowanych eksperymentow
(powierzchni odpowiedzi) modeli matematycznych opisujacych wplyw analizo-
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wanych zmiennych zarowno w formie liniowej, jak 1 kwadratowej, a czasem row-
niez szesciennej/kubicznej (modeli powierzchni odpowiedzi, RSM, ang. respon-
se surface models) oraz identyfikacje i badanie wzajemnych interakcji pomiedzy
czynnikami. Kolejng zaleta metody jest mozliwos¢ wyznaczenia odpowiednich
wartosci czynnikow (zmiennych niezaleznych), przy ktorych warto$ci zmiennych
zaleznych spetniaja okreslone kryteria (Nair i in., 2014; Fernandez i in., 2011; Bia-
fas i in., 2009; Trojanowicz i Plaza, 2021). Statystyczne planowanie eksperymentu
optymalizacyjnego, jak roéwniez dalsza analiza uzyskanych wynikéw (rozwoj mo-
delu RSM i wyznaczenie najlepszych warto$ci zmiennych niezaleznych w odniesie-
niu do zdefiniowanych kryteridéw parametrow zaleznych) zostalo przeprowadzone
z uzyciem programu komputerowego MODDE ver. 7.0.0.1 (software for Design of
Experiments and Optimization, UMETRICS). Zatozono trzy poziomy analizowa-
nych zmiennych niezaleznych (trzech czynnikow: SRT, X, , O, patrz rozdziat 8.1).
Rzeczywiste wartosci zmiennych (X)) zostaly przeksztatcone do postaci kodowe;j (x,)
w zakresie gornej i dolnej granicy zmiennos$ci danego parametru (reprezentowane
jako —1, 0, 1 odpowiednio dla dolnego, centralnego i gérnego poziomu badanych
zmiennych, tabela 8.2). Poniewaz analiz¢ oparto na eksperymentach numerycznych
(dynamiczne symulacje procesu PN/A), badania zostaly zaplanowane bez powto-
rzen z wyjatkiem trzech powtorzen w punkcie centralnym. W sumie zaplanowano
i wykonano 17 eksperymentéw (symulacji numerycznych w programie komputero-
wym Aquasim).

Tabela 8.2
Centralny plan kompozycyjny N =23+ (2 x3)+3 =17
Numer Wartosci kodowe (x,) Wartosci rzeczywiste (X7 )

eksperymentu (Ni) X, x) X, X1 X2 X3 X3’ x3"

N1 -1 -1 -1 1000 11 1,176 4 264,600
N2 1 -1 -1 3000 11 1,176 4 264,600
N3 -1 1 -1 1000 50 1,176 4 264,600
N4 1 1 -1 3000 50 1,176 4 264,600
N5 -1 -1 1 1000 11 0,200 24 45,000
N6 1 -1 1 3000 11 0,200 24 45,000
N7 -1 1 1 1000 50 0,200 24 45,000
N8 1 1 1 3000 50 0,200 24 45,000
N9 -1 0 0 1000 30,5 0,343 14 77,175
N10 1 0 0 3000 30,5 0,343 14 77,175
NI11 0 -1 0 2000 11 0,343 14 77,175
NI12 0 1 0 2000 50 0,343 14 77,175
N13 0 0 -1 2000 30,5 1,176 4 264,600




196

cd. tab. 8.2
N14 0 0 1 2000 30,5 0,200 24 45,000
NI15 0 0 0 2000 30,5 0,343 14 77,175
N16 0 0 0 2000 30,5 0,343 14 77,175
N17 0 0 0 2000 30,5 0,343 14 77,175

8.1.3. Badania numeryczne

Bioreaktor IFAS zostat skonfigurowany w programie komputerowym Aquasim jako
ztoze biologiczne ,,biofilm reactor compartment” o pelnym wymieszaniu. Wartosci
pojemnosci reaktora oraz catkowitej powierzchni blony biologicznej byty ustalone
1 spojne z warto$ciami tych samych parametrow konstrukcyjnych pilotowego biore-
aktora IFAS (tabela 8.3). Stezenie osadu czynnego (X, ) w systemie IFAS zdefinio-
wano jako ,,particulate variables” fazy wodnej bioreaktora ,,bulk volume”. St¢zenia
biomasy autotroficznej oraz heterotroficznej rozwijajacej si¢ w btonie biologicznej
,biofilm matrix” oraz w osadzie czynnym wyrazano w postaci formut, odpowied-
nio: ,,vho * f, o oraz X ¥ fl 45 - Zatozono, ze grubos¢ blony biologicznej (LF)
i stezenie osadu czynnego zmienia si¢ w funkcji czasu. Zmiany te byty uzaleznio-
ne od szybko$ci przyrostu i obumierania biomasy autotroficznej i heterotroficzne;j
(zdefiniowanych zgodnie z przedstawionym modelem PN/A) w bioreaktorze oraz
od ustalonego wieku osadu czynnego ,.,sludge age”. Zatozono, ze napowietrzanie
bioreaktora bedzie odbywalo si¢ w sposob przerywany, z cyklicznie zmieniajacymi
si¢ warunkami napowietrzania i braku napowietrzania w interwatach odpowiednio
10 1 20 minut. Stezenie tlenu rozpuszczonego w bioreaktorze (S,,,) ustalono na po-
ziomie 1,3 gO,/m’. Przyjete interwaly cyklu napowietrzania oraz warto$¢ stezenia
tlenu w bioreaktorze byty uznane za stwarzajace wlasciwe warunki do uzyskania
wysokich efektywnosci procesu PN/A i supresji aktywnosci biomasy NOB na pod-
stawie analizy pracy bioreaktora pilotowego IFAS we wczesniejszych badaniach
empirycznych (Trojanowicz i in., 2022). Aby utrzymac¢ warto$¢ stezenia tlenu roz-
puszczonego w bioreaktorze na zatozonym poziomie, dynamiczny proces napowie-
trzania byt okreslony jako: ,,K,a * (S, —S,)”. Dane potrzebne do przeprowadzenia
symulacji dynamicznej z zalozonym wzorem zmian st¢zenia tlenu w funkcji czasu
przygotowano w formacie tekstu rozdzielanego znakami tabulacji i zaimportowano
do programu Aquasim jako ,,7eal list variable”.

Osadnik wtérny skonfigurowano w programie komputerowym Aquasim jako
mixed reactor compartment” bez aktywnych procesow przemian biochemicznych,
o statej pojemno$ci wynoszacej 0,2 m®. Przeptyw pomiedzy bioreaktorem IFAS
a osadnikiem wtdérnym zdefiniowano jako lacznik adwekcyjny ,.advective link”.
Petle recyrkulacji $ciekow oraz osadu czynnego z osadnika wtoérnego do bioreak-
tora IFAS skonfigurowano w Aquasim jako ,.bifurcation” ze zdefiniowanym ob-
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jetosciowym natezeniem przeptywu (Qrec, m*-d™!). Strumienie masy ,,loadings”
substancji rozpuszczonych ,,i” zawracanych z osadnika wtérnego do bioreaktora
wyrazono jako ,,Orec * Si”, natomiast strumienie biomasy recyrkulowanej, roz-
wijajgcej si¢ w osadzie czynnym (X,) oraz zawiesiny inertnej (X,) zdefiniowano
jako: ,,Q0 * X (X )”, gdzie symbolem ,,0” oznaczono zmienng programu Aquasim
sdischarge”. 1108¢ osadu czynnego usuwanego poza uktad okreslono jako dynamicz-
ny proces zgodnie z formula: ,,—(1/SludgeAge) * X, .

Warto$ci parametrow wejsciowych do symulacji, poddanych przedmiotowe;j
analizie: hydraulicznego czasu zatrzymania §ciekow w bioreaktorze (HRT, h) i po-
wigzanego z nim objetosciowego natezenia przeptywu sciekow doptywajacych
do bioreaktora (Qin, m*/d), poczatkowego stezenia osadu czynnego w bioreaktorze
(X,¢» 20,(ChZT)/m?), wieku osadu czynnego (SRT, d), byty zgodne z warto$ciami
okreslonymi podczas planowania eksperymentu (tabela 8.2). Warto$ci pozostatych
parametrow wejsciowych: odczynu (pH) i temperatury (7) $ciekow w bioreaktorze,
stezenia azotu amonowego w $ciekach na wlocie do bioreaktora (S, gN/m?),
warto$¢ zasadowosci w $ciekach surowych (S, 1, molHCO,/m’), warto$¢ chemicz-
nego zapotrzebowania na tlen w doptywie (S, g0 /m’), byly state i miescity sie
w zakresach wartosci $rednich rejestrowanych podczas eksploatacji pilotowego bio-
reaktora IFAS (tabela 7.1). Zatozono, ze stezenie azotu azotynowego i azotanowego
w Sciekach doptywajacych do bioreaktora IFAS wynosito zero.

Analizowany czas pracy bioreaktora IFAS dla kazdej symulacji numeryczne;j (ta-
bela 8.2) wynosit 270 dni, ktory byl 5,4 razy wigkszy od najwyzszej wartosci przyje-
tego podczas badan wieku osadu, wynoszacego 50 dni (194 000 krokow symulacji,
kazdy o dtugosci 0,00138889 d).

Tabela 8.3
Warto$ci parametrow konstrukcyjnych i technologicznych bioreaktora IFAS poddanego analizie
Lp. Nazwa parametru | Symbol | Wartos¢ | Jednostka
IFAS

1 | Objetos¢ bioreaktora Ve 0,20 [m?]

2 | Calkowita powierzchnia btony biologicznej A 40 [m?]

3 | Powierzchnia wlasciwa no$nikow blony biologicznej ® 500 [m?/m?]

4 | Objetos¢ bioreaktora wypetniona nos$nikami btony Ve 0,08 [m?]

biologicznej
Jakos$¢ Sciekow na wlocie do bioreaktora IFAS

5 | Stezenie azotu amonowego SN 45 [eN/m?]

6 | Chemiczne zapotrzebowanie na tlen Soin 55 [g0,/m’]

7 | Zasadowos¢é S N 8 [mol/m?]

8 | Odczyn — pH pH 7 n.d.

9 | Temperatura T 20 [°C]
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W powyzszej tabeli 8.3 przedstawiono warto$ci parametrow konstrukcyjnych
i technologicznych bioreaktora wykorzystane podczas serii symulacji numerycz-
nych procesu autotroficznej deamonifikacji gldownego strumienia §ciekow.

8.1.4. Rozwdj i walidacja modelu powierzchni odpowiedzi (RSM)

Wartosci zmiennych zaleznych uzyskanych jako wynik prowadzonych ekspery-
mentéw numerycznych zgodnie z opracowanym planem (tabela 8.2) wprowadzono
do programu komputerowego MODDE. Nastgpnie z zastosowaniem metody wielo-
krotnej regresji liniowej (MLR, ang. multilinear regression) do przestrzeni odpowie-
dzi dopasowano model w postaci wielomianu drugiego stopnia:

Y, =by+b - X, +b,- X, +by- Xy +by, - X[ +by- X5 +byy-Xs+b,- X, - X, +
+b;5-X, - X5+by- X, - X,

gdzie:
Y — wartos¢ zmiennej zaleznej (i = 1, 2),
X, — warto$¢ zmiennej niezaleznej (i = 1, 2, 3),
b, — wyraz wolny (stata),
b, — warto$¢ wspotczynnikow opisujacych efekty liniowe (j =1, 2, 3),
bjk — warto$¢ wspdlczynnikow zwigzanych z wystgpieniem interakcji
G=1,2,3;k=1,2,3),
b, — warto$¢ wspotczynnikow okreslajacych efekty kwadratowe (j = 1, 2, 3).

W kolejnym kroku sprawdzono normalnos¢ wartosci resztowych (ang. residuals)
oraz zidentyfikowano i wyeliminowano warto$ci odstajace (ang. outliers). Jako war-
to$ci odstajace uznawano wartosci resztowe (rdéznice pomigdzy warto$cig przewi-
dywang przez model a rzeczywista) rozniace si¢ wigcej niz czterokrotno$¢ wartosci
odchylenia standardowego reszt.

W celu poprawy jakosci dopasowania modelu/jakosci predykeji (model validity),
sprawdzona zostata istotno$¢ statystyczna wspotczynnikow b modelu (p < 0,05).
Cze$¢ zmiennych w postaci kwadratowej lub interakcyjnej, ktore byly powigza-
ne ze wspotczynnikami uznanymi za nieistotne statystycznie (p > 0,05) wyelimi-
nowano i powtdrzono analizg regresji wielokrotnej, aby wyprowadzi¢ ponownie
model RSM.

Walidacje modelu (ocene, czy model umozliwia uzyskanie wlasciwego dopaso-
wania zmiennych zaleznych do wartosci odniesienia: w rozpatrywanym przypadku
wynikow symulacji numerycznej procesu PN/A) oparto na wykonanej w progra-
mie MODDE analizie wariancji (ANOVA), w szczegdlno$ci na interpretacji war-
tosci: wspotczynnika determinacji (R?); poprawionego wspotczynnika determinacji
(ADIJ-R?); wspotczynnika predykcji modelu (Q?); istotno$ci (p) wartos$ci F dla regre-
sji; testu braku dopasowania bedacego miarg btedu modelu (LOF, ang. lack of fit);
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czystego btedu modelu (miary zmienno$ci wynikéw powtarzanych pomiarow — dla
tych samych warto$ci zmiennych niezaleznych). Kryteria akceptacji wymienionych
parametrow testow statystycznych zestawiono w tabeli 8.4.

Tabela 8.4
Kryteria akceptacji statystyk testowych ANOVA zastosowane podczas walidacji modelu RSM

Statystyka

Lp.
P testowa

Wartos¢ Uwagi

1 |R? Bliska 1,0 Wspbdtczynnik determinacji (R?) okre$la procent
zmienno$ci zmiennej zaleznej wyjasniony przez model.
Jest miarg dopasowania modelu do danych.

2 | ADJ-R? Bliska 1,0 Poprawiony wspotczynnik determinacji (ADJ-R?) okresla
procent zmienno$ci zmiennej zaleznej (¥) wyjasniony
przez model z uwzglednieniem liczby parametréw
modelu. Wartosci R? i ADJ-R? powinny by¢ zblizone.
Jezeli znacznie r6znia si¢ od siebie, moze to $wiadczy¢

o obecnosci w modelu wspotczynnikéw nieistotnych

statystycznie.
3 | Bliska 1,0 Wspdtezynnik predykeji modelu (Q?) okresla procent
Réznica pomigdzy | zmienno$ci zmiennej zaleznej (Y,) przewidziany przez
Adj-R*a Q? model. Jest miarg poprawnosci przewidywan modelu
mniejsza niz 0,2 odnoszacych sig do wartosci zmiennych zaleznych.
(Adj-R*— 0*<0,2)
4 |pdlaF »<0,05 Istotna wartos¢ statystyki F dla regresji okresla istotnos¢
F> F krytyczne samego modelu i obliczonych wspotczynnikow. Jest
miarg poprawnego dopasowania wygenerowanego
modelu do danych.
5 |LOF p>0,05 Jezeli statystyka LOF nie jest istotna, oznacza to, Ze nie
F < F krytyczne udowodniono braku dopasowania wygenerowanego
modelu do danych.

Oceniono rowniez obliczang przez program MODDE warto$¢ ogolnej zgodnos$ci
modelu (ang. validity) (jej warto$¢ jest tym wyzsza, im wyzsza jest réznica pomig-
dzy czystym bledem a btedem modelu) oraz odtwarzalnosci modelu (ang. reprodu-
cibility). Warto$¢ ogodlnej zgodnosci modelu powyzej 0,25 oznacza, ze czysty btad
modelu jest wigkszy od btedu modelu, wartos¢ wynoszaca 1,0 oznacza doskonata
zgodnos$¢ modelu. Wartos¢ ,,odtwarzalnosci” powyzej 0,5 oznacza akceptowalny
poziom czystego btedu modelu (wynika z precyzji wykonywanych eksperymentow).

Poniewaz doskonata powtarzalno§¢ wynikéw symulacji i zwigzana z nim war-
tos¢ czystego btedu wynoszaca zero powoduje sztuczny brak prawidlowosci dopa-
sowania modelu (oszacowana warto$¢ btedu modelu jest wyzsza od czystego btedu),
aby oszacowaé dolny i gérny zakres wartosci zmiennych zaleznych przy powto-
rzeniach eksperymentu w punkcie centralnym wykorzystano $redni btad kwadrato-
wy (RMSE) modelu matematycznego PN/A (rozdziat 7.4).
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Celem ostatniej czesci analizy byto znalezienie wlasciwych wartosci trzech ana-
lizowanych czynnikow (X, , SRT, HRT, NLR, Q) dla zmiennych zaleznych spetnia-
jacych jednoczesnie nastepujace kryteria:
— maksymalna wartos¢ efektywnosci (£) procesu PN/A mieszczaca si¢ w zakre-
sie od 75% do 89%,
— maksymalna warto$¢ wydajnosci (c) procesu PN/A mieszczaca si¢ w zakresie
0od 45 do 140 gN'm>-d"'.
Wyznaczenie najlepszych warto$ci wymienionych zmiennych wykonano dla
wyprowadzonego wczesniej modelu RSM z uzyciem narzedzia optymalizacyjnego
(ang. optimizer) w programie komputerowym MODDE.

8.1.5. Weryfikacja najlepszych wartosci czynnikéw modelu RSM

Aby zweryfikowa¢ wczesniej wyznaczone, najlepsze wartosci czynnikow modelu
RSM (X,, SRT, HRT), przeprowadzono dodatkowy eksperyment numeryczny. Zna-
lezione, odpowiednie warto$ci zmiennych niezaleznych (parametréw procesu PN/A)
zostaty wprowadzone jako dane wejsciowe do symulacji procesu PN/A gtéwnego
strumienia §ciekow w programie komputerowym Aquasim. Dynamiczng symulacje
przeprowadzono zgodnie z metoda opisang w rozdziale 6.3. Przewidywane przez
model matematyczny wartosci efektywnosci i wydajnosci procesu PN/A w biore-
aktorze IFAS poréwnano z warto$ciami tych zmiennych przewidzianymi przez mo-

del RSM w trakcie optymalizacji.
8.2. Wyniki i dyskusja
8.2.1. Plan badan i wyniki eksperymentéw numerycznych

W tabeli 8.5 przedstawiono wartos$ci zmiennych zaleznych obliczonych na podsta-
wie wynikéw uzyskanych w trakcie dynamicznej symulacji procesu PN/A w biore-
aktorze IFAS w odniesieniu do planu badan.

Tabela 8.5
Wartosci zmiennych zaleznych (Y7) odniesione do planu badan (CCFC)
. Wartosci kodowe (x,) Wartosci zmiennej zaleznej (Y7)
Numer eksperymentu (Ni) :
X X, X, Y1 Y2
N1 -1 -1 -1 27,8 67,8
N2 1 -1 -1 25,6 67,8
N3 -1 1 -1 37,1 98,2
N4 1 1 -1 36,2 95,7
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cd. tab. 8.5
NS5 -1 -1 1 76,1 34,2
N6 1 -1 1 76,5 34,4
N7 -1 1 1 82,9 37,3
N8 1 1 1 83,1 37,4
N9 -1 0 0 66 50,9
N10 1 0 0 69,3 53,5
N11 0 -1 0 61 47,1
N12 0 1 0 80,5 62,1
e [T o [ o [ [ aws [ s |
N14 0 0 1 81,3 36,6
N15 0 0 0 67,9 52,4
N16 0 0 0 79,1 61
N17 0 0 0 56,8 439

8.2.2. Rozwadj i walidacja modelu powierzchni odpowiedzi (RSM)

Wartosci obliczonych na podstawie danych z eksperymentdw numerycznych (sy-
mulacji dynamicznych) zmiennych zaleznych (E, ¢) zostaty wprowadzone do arku-
sza kalkulacyjnego w programie MODDE. Do zgromadzonych w arkuszu wartos$ci
czynnikow i zmiennych zaleznych (przestrzeni odpowiedzi) dopasowano z zasto-
sowaniem metody liniowej regresji wielokrotnej model matematyczny (wielomian
drugiego stopnia zawierajagcy wyrazenia wyzszego rzedu opisujace zaleznosci inte-
rakcyjne). Wykazano normalno$¢ reszt, po eliminacji wartosci odstajacych ziden-
tyfikowanych dla eksperymentu numer 13 (il. 8.1). Jako$¢ dopasowania modelu
do danych eksperymentalnych speiniata kryteria walidacji (Adj-R* = 0,87 i 0,94;

2 =0,8410,95; ogdlna zgodnos¢ modelu = 0,990 i 0,999 odpowiednio dla zmien-
nej E' 1 ¢). Po analizie statystyk parametrow b, modelu i stwierdzeniu, ze nie jest
on istotny statystycznie dla zmiennej niezaleznej X1 (poczatkowe stezenie osa-
du czynnego w bioreaktorze IFAS, X, ) oraz efektu kwadratowego X2*X2 (wiek
osadu czynnego w bioreaktorze IFAS), wyeliminowano je z modelu. Ponownie
sprawdzono normalno$¢ rozktadu wartosci reszt i nie stwierdzono koniecznos$ci
usuniecia wartosci odstajacych. W wyniku wprowadzonych zmian wartos¢ popra-
wionego wspotczynnika determinacji (ADJ-R?) wzrosta do poziomu 0,93 i 0,96, na-
tomiast wspotczynnik predykeji (Q?) wyniost 0,92 i 0,96 odpowiednio dla funkcji
efektywnosci (E) 1 wydajnosci (¢). Roznica pomigdzy wspotczynnikiem predykcji
a poprawionym wspodtczynnikiem determinacji wynosita odpowiednio 0,01 i 0,00
dla £ i ¢, czyli znacznie ponizej maksymalnej dopuszczalnej wartoSci wynosza-
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cej 0,2. Wartos$¢ ogdlnej zgodnosci dopasowania (ang. model validity) wynosita od-
powiednio 0,9991 0,999 dla E'i ¢ (idealna warto§¢ dopasowania modelu wynosi 1,0).

Analiza wariancji wskazata, ze model jest poprawnie dopasowany do danych.
Wykazano istotnos¢ statystki /' dla regresji (p = 0,000) zardwno dla modelu efek-
tywnosc¢ (E), jak 1 wydajnosci (¢). Potwierdzit to dodatkowo test braku dopasowania
— statystyka LOF nie byta istotna: p = 0,999 i1 1,000 odpowiednio dla £ i ¢ (tabe-
la 8.7). Wysoka jako$¢ dopasowania modelu RSM dobrze ilustruje wykres wartosci
zmiennych zaleznych przewidywanych w odniesieniu do wartos$ci tych samych pa-
rametrow pochodzacych z eksperymentow numerycznych (obserwowanych). Do-
pasowana do nich krzywa regresji charakteryzowata si¢ wysoka wartosciag wspot-
czynnika R> wynoszaca: 0,948 i 0,973 odpowiednio dla £ i ¢, natomiast warto$¢
wspotczynnika kierunkowego krzywej (b) wynosita 1 zaréwno dla £, jak i ¢ (il. 8.2).

Tabela 8.6
Warto$ci wspotezynnikow (H) modelu RSM, blad standardowy (SE)
1 wspotezynnik istotnosci (p), X3 = HRT

Efektywnos¢ (E) b SE P
Stata (b,) 68,657 2,043 1,9e-12
SRT (b,) 5,28 1,709 0,010
HRT (b,) 24,152 1,813 3,9e-8
HRT*HRT (b,,) -12,829 2,732 0,0006
SRT*HRT (b,,) -0,812 1,911 0,679

Wydajnos¢ (c) b SE P
Stata (b,) 52,986 1,446 7,5e-13
SRT (b,) 7,94 1,210 4,1e-5
HRT (b,) -23,198 1,283 1,6e-9
HRT*HRT (b,,) 6,192 1,934 0,008
SRT*HRT (b,,) —6,525 1,353 0,0005
SE = SD/(n"1/2)
Tabela 8.7
Wyniki analizy wariancji (ANOVA) dla modelu RSM, X3 = HRT
Efektywnos¢ (E) DF SS MS . F P SD
(wariancja)

Suma kwadratow 16 69599.,4 4349,9
Kwadrat sumy/N 1 63403,2 63403,2
Zmienno$¢ catkowita (SST) 15 6196,2 413,1 20,3
Zmienno$¢ regresji (SSR) 4 5874,7 1468,7 50,2 0,000 38,3
Zmiennos$¢ reszt (SSE) 11 321.,5 29,2 5,4
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cd. tab. 8.7

Brak dopasowania (LOF) | 9 | 729 | 81 | 007 | 099 | 28
(Btad modelu)
Czysty blad | 2 | 2486 | 1243 | | | 12
(Btad powtorzen)

N=16 2= 0,922

DF =11 R?>=0,948

ADJ-R?=0,929
Wydajnos¢ (c) DF SS (warl\i/:[iicja) F P SD

Suma kwadratow 16 54399,9 3399.9
Kwadrat sumy/N 1 48433 48433
Zmienno$¢ catkowita (SST) 15 5966,9 397,8 19,9
Zmienno$¢ regresji (SSR) 4 5805,8 1451,5 99,1 0,000 38,1
Zmienno$¢ reszt (SSE) 11 161,1 14,6 3,8
Brak dopasowania (LOF) 9 14,9 1,7 0,02 1,000 1,3
(Btad modelu)
Czysty blad | 2 | 2 | 71 | | | 85
(Btad powtorzen)

N=16 0*=10,962

DF =11 R?>=0,973

ADJ-R*=10,963

Gdzie: SS — suma kwadratow; MS — $redni blad kwadratowy (wariancja); F — statystyka testowa, p — poziom
istotnosci, SD — odchylenie standardowe; DF: zmienno$¢ catkowita n — 1 (liczb eksperymentow, wynikow n = 17)
— suma kwadratow odchylen do wariancji ogolnej; zmienno$¢ regresji p —1 (p — liczba estymowanych parametrow
4 + stata); zmiennosé reszt n —p (17 - 5).

W analogiczny sposéb dopasowano i zwalidowano model do przestrzeni odpo-
wiedzi uwzgledniajacej jako zmienng X3 obcigzenie objetosci bioreaktora tadun-
kiem azotu (NLR, gN-m>-d') oraz objetosciowe nat¢zenie przeptywu Sciekéw do
bioreaktora (Q, m*-d™'). Wyniki zostaty przedstawione w tabelach od 8.8 do 8.11
oraznail. od 8.1 do 8.3.
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Tabela 8.8
Wartosci wspolezynnikow (b) modelu RSM, btad standardowy (SE)
i wspotezynnik istotnosci (p), X3 = NLR

Efektywnos$¢ (E) b SE p
Stata (b,) 47,340 5,092 1,5¢-6
SRT (b,) 5,283 1,743 0,011
NLR (b,) —24,152 1,828 4,3¢-8
NLR*NLR (b,,) 8,487 5,907 0,178
SRT*NLR (b,,) 0,020 1,837 0,991

Wydajnos¢ (c) b SE p
Stata (b,) 79,586 3,827 3,5¢-10
SRT (b,) 8,789 1,310 3.3e-5
NLR (b,) 23,197 1,374 3,2¢-9
NLR*NLR (b,,) -20,408 4,439 0,0007
SRT*NLR (b,,) 6,003 1,381 0,001
Tabela 8.9
Wyniki analizy wariancji (ANOVA) dla modelu RSM, X3 = NLR
Efektywnos¢ (E) DF SS MS . F P SD
(wariancja)
Suma kwadratow 16 69599.4 43499
Kwadrat sumy/N 1 63403,2 63403,2
Zmienno$¢ catkowita (SST) 15 6196,2 413,1 20,3
Zmienno$¢ regresji (SSR) 4 5869.,4 1467,3 494 0,000 38,3
Zmienno$¢ reszt (SSE) 11 326,8 29,7 5,5
Brak dopasowania (LOF) 9 78,1 8,7 0,07 0,998 2,9
(Btad modelu)
Czysty blad | 2 | 2486 | 1243 | | 12
(Btad powtorzen)
N=16 0*=0,919
DF =11 R?=0,947
ADJ-R*>=0,928
Wydajnosé () DF ss MS F p SD
(wariancja)

Suma kwadratow 16 543999 33999
Kwadrat sumy/N 1 48433 48433
Zmienno$¢ catkowita (SST) 15 5966,9 397.8 19,9
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cd. tab. 8.9
Zmienno$¢ regresji (SSR) 4 57823 14456 86,1 0,000 38,0
Zmienno$¢ reszt (SSE) 11 184.,6 16,8 4,1
Brak dopasowania (LOF) 9 38,4 4,3 0,06 0,999 2,1
(Btad modelu)
Czysty blad | 2 | ue2 | 11 | | | 86
(Btad powtorzen)
N=16 2 =0,953
DF =11 R?=0,969
ADJ-R*=0,958
Tabela 8.10
Wartosci wspotczynnikoéw (b) modelu RSM, btad standardowy (SE)
i wspolczynnik istotnosci (p), X3 = Q
Efektywnosé (E) b SE P
Stata (b,) 47,340 5,092 1,5e-6
SRT (b,) 5,283 1,743 0,011
0 (b)) —24,152 1,828 4,3e-8
Q*Q (by,) 8,487 5,907 0,178
SRT*Q (b,,) 0,020 1,837 0,991
Wydajnosc¢ (c) b SE p
Stata (b,) 79,586 3,827 3,5e-10
SRT (b,) 8,789 1,310 3,3e-5
0 (b,) 23,197 1,374 3.3e-9
Q*Q (b,,) —20,408 4,439 0,0007
SRT*Q (b,,) 6,003 1,381 0,001
Tabela 8.11
Wyniki analizy wariancji (ANOVA) dla modelu RSM, X3 = QO
Efektywnos¢ (E) DF SS MS . F P SD
(wariancja)
Suma kwadratow 16 69599,4 4349.9
Kwadrat sumy/N 1 63403,2 63403,2
Zmienno$¢ catkowita (SST) 15 6196,2 413,1 20,3
Zmienno$¢ regresji (SSR) 4 5869,4 14673 49,3 0,000 38,3
Zmienno$¢ reszt (SSE) 11 326,8 29,7 5,4
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cd. tab. 8.11

Brak dopasowania LOF) | 9 [ 781 | 87 [ 007 | 0998 | 29
(Btad modelu)
Czysty blad | 2 | 2486 | 1243 | | | 115
(Btad powtorzen)

N=16 2 =0,953

DF=11 R?=0,969

ADJ-R*=10,958
Wydajnos¢ (¢) DF SS (warl\i/;icja) F p SD

Suma kwadratow 16 54399,9 3399,9
Kwadrat sumy/N 1 48433 48433
Zmienno$¢ catkowita (SST) 15 5966,9 397.8 19,9
Zmienno$¢ regresji (SSR) 4 5782,3 1445,6 86,1 0,000 38,0
Zmienno$¢ reszt (SSE) 11 184.,6 16,8 4,1
Brak dopasowania (LOF) 9 38,4 4,3 0,06 0,999 2,1
(Btad modelu)
Czysty blad | 2 |2 | 11 | | | 86
(Btad powtorzen)

N=16 2 =0,953

DF=11 R?=0,969

ADJ-R?=10,958

8.2.3. Wplyw wybranych parametréw technologicznych (zmiennych
niezaleznych) na efektywnos¢ i wydajnosc procesu PN/A

Statystycznie istotne (p < 0,05) wartosci wyznaczonych wspotczynnikow (b,) mo-
delu RSM zarowno dla efektywnosci (E), jak i wydajnosci (c) procesu PN/A, od-
nosity si¢ do nastepujacych zmiennych niezaleznych pierwszego rzedu: SRT, HRT,
NLR, Q. Jak wczesniej wspomniano wpltyw poczatkowego stezenia osadu czynnego
w bioreaktorze (X, ) na zmienne zalezne nie zostal potwierdzony jako statystycznie
istotny (p > 0,05) i dlatego czynnik ten wyeliminowano z modelu. Ponadto stwier-
dzono, ze interakcje (bjk) pomiedzy: SRT*Q, SRT*NLR, SRT*HRT maja istotny
statystycznie wpltyw na warto$¢ wydajnosci procesu PN/A. Stwierdzono réwniez
istotne efekty kwadratowe (bjj) HRT*HRT w przypadku zaréwno efektywnosci, jak
1 wydajnosci, natomiast efekty kwadratowe NLR*NLR oraz Q*Q byly istotne jedy-
nie dla wydajnosci (il. 8.3, tabela 8.8-8.11).
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Il. 8.3. Wartosci zeskalowanych i wysrodkowanych wspotczynnikow (b) modelu RSM

z zaznaczonymi granicami przedzialow ufnosci: A) X3 = HRT; B) X3 = NLR;

C) X3 = Q. Uwagi: 1) brak przecigcia przez przedziatl ufnosci wspolczynnikow

b warto$ci zerowej $wiadczy o ich istotno$ci; 2) wysoko$¢ stupka ilustruje efekt

rozumiany jako zmiana warto$ci zmiennej zaleznej (E lub ¢) przy zmianie warto$ci

czynnika od 0 do 1 w zakodowanych jednostkach, podczas gdy wartosci pozostatych
czynnikow sg ustalone na poziomie $rednim
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Zgodnie z wynikami modelowania RSM (il. 8.3) najwigkszy efekt (liniowy
i kwadratowy) na efektywno$¢ procesu PN/A ma hydrauliczny czas zatrzymania
(HRT) (dodatnia korelacja dla efektu liniowego i ujemna dla kwadratowego), jak
réwniez zwigzane z tym parametrem obcigzenie bioreaktora fadunkiem azotu (NLR)
oraz objetosciowe natezenie przeptywu $ciekow (Q) doplywajacych do bioreaktora
(ujemne korelacje dla efektu liniowego i1 brak korelacji dla efektu kwadratowego).
Pozytywnie na efektywnos¢ procesu wptywa rowniez wiek osadu czynnego (SRT)
(dodatnia korelacja). Nie stwierdzono przy tym statystycznie istotnych interakcji po-
migdzy wiekiem osadu a HRT, NLR i Q. Z przedstawionych wynikow nasuwa si¢
wniosek, ze zwigkszanie doplywu $ciekéw 1 bedace jego pochodna obnizenie hy-
draulicznego czasu zatrzymania $ciekoéw w bioreaktorze (HRT) oraz wzrost obcia-
zenia bioreaktora tadunkiem azotu obniza efektywnos¢ procesu PN/A. Negatywny
skutek wzrostu obcigzenia hydraulicznego moze by¢ natomiast ztagodzony poprzez
zatrzymanie wigkszej ilosci biomasy w reaktorze IFAS (wzrost wieku osadu czyn-
nego, SRT).

Do interesujacych wnioskow prowadzi analiza efektu, jaki majg rozpatrywane
czynniki na wydajnos¢ procesu (c) (il. 8.3). Czynnikami o najwickszym wplywie
na t¢ zmienng sg: O, NLR i HRT. Obserwuje si¢ w ich przypadku istotno$¢ zarowno
efektow liniowych, jak i kwadratowych (HRT, HRT?, O, 0, NLR, NLR?). Wydaj-
nos$¢ procesu jest dodatnio skorelowana z SRT, O i NLR w przypadku liniowej za-
lezno$ci. Ujemna korelacja w przypadku zaleznosci kwadratowych oznacza, ze przy
znacznych wzrostach obcigzenia hydraulicznego i substratowego bioreaktora nie
nastgpuje dalsza poprawa wydajnosci procesu, a zaczyna by¢ obserwowany ograni-
czajacy wptyw skrocenia czasu zatrzymania $ciekow w bioreaktorze i/lub wzrostu
tadunku azotu do niego doprowadzanego (wydajnos¢ procesu uzyskuje maksimum
po czym ulega powolnemu obnizeniu).

Korelacje pomigdzy wydajnoscia (c) i O, NLR oraz HRT majg przeciwny kie-
runek w poréownaniu z korelacjg tych czynnikow z efektywnoscia (£). Model RSM
przewiduje wzrost zarowno efektywnosci (£), jak i wydajnosci (¢) procesu wraz ze
wzrostem wieku osadu czynnego (SRT) (pozytywna korelacja z efektywnos$cia i wy-
dajnos$cig). Wazne sa rowniez kierunki oddziatywan interakcji pomigdzy SRT a O,
NLR i HRT na wydajno$¢ procesu (c). Jezeli zwickszone zostaje obcigzenie bioreak-
tora tadunkiem zanieczyszczen i jednoczesnie nastepuje wzrost wieku osadu czyn-
nego, to przewidywana jest dalsza poprawa wydajnosci procesu (w odniesieniu do
srednich warto$ci analizowanych czynnikow). Jest to wazny wniosek z punktu wi-
dzenia strategii prowadzenia procesu PN/A w bioreaktorze [FAS.

Oczywiscie rownie wazne jest okreslenie zakresu warto$ci obciazenia tadun-
kiem azotu (NLR) i wieku osadu (SRT), przy ktérych przewiduje si¢ osiggnigcie
najbardziej korzystnych wynikéw w odniesieniu do praktyki i celow stosowania
autotroficznej deamonifikacji (uzyskania okreslonych regulacjami prawnymi, ni-
skich wartosci stgzen azotu na wylocie z bioreaktora przy jednoczesnej maksymali-
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zacji wydajnosci systemu IFAS). Postuzy do tego dalsza cze$¢ prowadzonej analizy
(rozdziat 8.2.4).

Przedstawione wyniki sa spojne z fundamentalng wiedza dotyczaca prowadzenia
procesow biologicznego oczyszczania $ciekow. Nie stojg w sprzecznosci w odnie-
sieniu zardwno do fizyczno-chemicznych warunkoéw pracy reaktora, jak i aspektow
technologicznych jego pracy. Zwiekszenie wydajnosci reaktora biologicznego (c)
laczy sie z iloscia substratu doprowadzanego do niego w okre§lonym czasie — obcig-
zeniem bioreaktora tadunkiem zanieczyszczen (NLR) oraz ze st¢zeniem substratow
w bioreaktorze (S, ), ktore wptywa pozytywnie na wzrost szybkosci przemian sub-
stratow w produkty (rownanie 5.1 oraz 5.4). Wzrost wieku osadu (SRT) skutkuje za-
trzymaniem wigkszej ilosci biomasy z pozadanych grup mikroorganizméw w ukta-
dzie i co za tym idzie — wzrostem wydajno$ci przemian doprowadzanych substratow
(azotu amonowego) w produkty (azot azotynowy, azot czasteczkowy) (5.4). Wigksza
ilo$¢ doprowadzanego substratu (NLR) wigze si¢ z kolei z mozliwos$ciag wigkszego
przyrostu biomasy (efekt proceséw anabolicznych opisywanych wspoétczynnikiem
wydajnosci przemian substratu V') 1 jej wyzszego stezenia w reaktorze (X,). Znalazto
to odzwierciedlenie w statystycznie istotnej (p = 0,001, tabela 8.8 i 8.9) interakcji
pomigdzy SRT oraz NLR (jak réwniez QO i HRT) (il. 8.3, 8.5 1 8.6). Z drugiej strony
utrzymujace si¢, wysokie stgzenie substratdow w bioreaktorze o pelnym wymiesza-
niu oznacza jednoczesnie spadek efektywnosci procesu usuwania zanieczyszczen
w rozpatrywanym przypadku azotu. Moze prowadzi¢ rowniez do inhibicji przyro-
stu bakterii (rownanie 5.2, 5.5). Stad wynika odwrotno$¢ korelacji O, HRT i NLR
odpowiednio wzgledem £ i ¢ (il. 8.3, 8.51 8.6).

Analizujac samodzielny efekt poszczegdlnych zmiennych niezaleznych na proces
PN/A (il. 8.4), mozemy zauwazy¢, ze maksymalna efektywnos¢ (£) usuwania azotu
jest przewidywana dla maksymalnych wartosci SRT (50 dni, £ = 73,9%). Ponadto
efektywnos¢ na poziomie 79,9% spodziewana jest dla maksymalnej wartosci HRT
(24 godziny) oraz minimalnych wartosci O (0,2 m*/d) i NLR (45 gN/m3d). W przy-
padku wydajnosci (c) jej maksymalne wartos$ci oczekiwane sg dla maksymalnych
warto$ci SRT (50 dni, ¢ = 57,5 — 60,9 gN/m3d). Wydajnos¢ (c) przewidywana jest
na poziomie okoto 82,4 gN/m’d dla maksymalnych wartosci O (1,176 m*/d) i NLR
(264,6 gN/m*d), co odpowiada minimalnej wartosci HRT (4 godziny). W punkcie
centralnym spodziewana efektywnos¢ (£) miesci si¢ w zakresie od 47,3% (NLR, Q)
do 68,7% (SRT, HRT), a przewidywana wydajnos¢ (¢) od 52,9 gN/m*d (SRT, HRT)
do 79,6 gN/m3d (NLR, Q).

Biorac pod uwagg zidentyfikowane interakcje pomigdzy parametrami techno-
logicznymi procesu PN/A, jego maksymalna efektywnos¢ (E) zostata przewidzia-
na w obszarach maksymalnych wartosci wieku osadu czynnego (SRT = 50 dni) i hy-
draulicznego czasu zatrzymania (HRT = 24 godziny) oraz minimalnych wartosci
objetosciowego natezenia $ciekow doptywajacych do systemu (Q = 0,2 m*/d) i ob-
cigzenia bioreaktora fadunkiem azotu (NLR = 45 gN/m*d) (il. 8.5 i 8.6). Odwrotnie
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1. 8.5. Wplyw pozostajacych w interakcji parametréw procesu PN/A na efektywnos¢
i wydajnos¢ autotroficznej deamonifikacji (wykres konturowy)

maksimum wydajnosci usuwania azotu ze Sciekdw w bioreaktorze IFAS (¢) spodzie-
wane jest w obszarze minimalnych warto$ci HRT (4 godziny) oraz maksymalnych
wartosci Q i NLR (odpowiednio 1,176 m*/d oraz 264,6 gN/m?d).
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Z punktu widzenia praktyki eksploatacyjnej systemoéw deamonifikacji oczekiwa-
ne i pozadane jest zar6wno uzyskanie maksymalnej efektywnosci, jak i wydajnosci
procesu. Jak pokazuja opisane powyzej wyniki przeprowadzanych analiz, wzrost
wydajnosci wiaze si¢ ze spadkiem efektywnos$ci procesu i odwrotnie — wyzsza
efektywnos¢ uzyskiwana jest kosztem spadku wydajnosci. W kolejnej czesci badan
zostang przedstawione wyniki analizy majacej na celu znalezienie odpowiednich
warto$ci rozpatrywanych parametrow technologicznych procesu PN/A (HRT, O,
NLR, SRT) w odniesieniu zarowno do wymaganych w praktyce wartosci efektyw-
nosci (E), jak i wydajnosci (¢) procesu usuwania azotu ze sciekow miejskich.

8.2.4. Wyznaczenie najlepszych wartosci wybranych czynnikéw
modelu RSM

Optymalne wartosci czynnikow modelu, dla ktorych wykazano istotnos$¢ statystycz-
na korelacji z warto$ciami zmiennych zaleznych (E, ¢) wyznaczono z uzyciem na-
rzgdzia optymalizacyjnego w programie komputerowym MODDE.
Ustalone kryteria dotyczace wartosci efektywnosci 1 wydajno$ci procesu PN/A
w bioreaktorach IFAS, ktorych spetnienie zwigzane jest z znalezieniem odpowied-
nich warto$ci zmiennych niezaleznych (SRT, HRT, NLR, Q), byly odniesione do
praktycznych wymagan technologicznych i prawnych zwigzanych z prowadzeniem
procesow usuwania azotu ze sciekéw w duzych, miejskich oczyszczalniach Sciekow:
— uzyskania efektywno$ci na poziomie koniecznym do utrzymania st¢zenia
azotu w odptywie nie wigkszego niz 10 gN/m* (co odpowiada efektywnos-
ci usuwania azotu okoto 77,8% dla stezenia azotu amonowego w doptywie
45 gN-m3),
— uzyskania wydajnosci procesu porownywalnej z osiggana w konwencjonal-
nych bioreaktorach opartych na procesie nitryfikacji i denitryfikacji okoto
50 gN'm>-d™! (Laureni i in., 2016).
Najbardziej odpowiednie warto$ci badanych czynnikow procesu PN/A w bio-
reaktorze IFAS i odpowiadajgce im przewidywane wartosci efektywnosci i wydaj-
no$ci usuwania azotu ze $ciekow przedstawiono w tabeli 8.12.

Tabela 8.12

Wiasciwe warto$ci zmiennych niezaleznych (parametrow technologicznych) procesu PN/A
w bioreaktorze IFAS oraz przewidywane wartosci efektywnosci (£) 1 wydajnosci (¢) deamonifikacji

Lp. | Odpowiednia warto$¢ parametru | SRT [d] | X, [gO,/m’]* E [%] ¢ [g/md]
1 [HRT[h] 17,0 50 79,7 52,6
2 |Q[m/d] 0,294 50 77,66 51,5
3 [NLR [gN/m’d] 61,7 50 79,2 48,9

* Parametr nie jest statystycznie istotny wzgledem efektywnosci (£) i wydajnosci (¢) procesu. Warto$¢ ma charakter
pogladowy.
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8.2.5. Weryfikacja okreslonych w trakcie badan najlepszych wartosci
analizowanych parametréw procesu PN/A w bioreaktorze IFAS

W celu weryfikacji wlasciwych wartosci zmiennych niezaleznych wyznaczonych
w trakcie prowadzonych badan, przeprowadzono dodatkowa symulacje dynamiczng
procesu PN/A. Eksperyment numeryczny wykonano zgodnie z wczesniej opisang
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Il. 8.7. Wyniki weryfikacji modelu RSM: a) $rednie wartosci (stupki btedow — SD)
przewidywanego przez model stgzenia azotu amonowego, azotynowego i azotano-
wego oraz calkowitego azotu nieorganicznego (TIN) w S$ciekach oczyszczonych;
b) $rednie wartosci (stupki bledow — SD) efektywnosci (E) oraz wydajnosci (c)
procesu PN/A, obliczone na podstawie wynikow symulacji w bioreaktorze IFAS
dla najlepszych wartosci HRT i SRT wyznaczonych z uzyciem modelu przestrzeni

odpowiedzi (RSM)
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metodyka, wprowadzajac jedynie wartosci trzech czynnikéw modelu RSM zgod-
nie z tabelg 8.12. Do weryfikacji modelu wykorzystano jedynie warto$ci parame-
trow procesu z pozycji pierwszej (Lp. 1) tabeli 8.12 (HRT, SRT, X,,), poniewaz
przewidywano dla nich uzyskanie najwyzszych warto$ci zaréwno efektywnosci (£),
jak 1 wydajnosci (c¢) procesu oraz spetnienie wczesniej wyspecyfikowanych wyma-
gan co do wartosci tych parametrow. Przewidywane stezenia nieorganicznych form
azotu w $ciekach oczyszczonych oraz wartosci efektywnosci (£) i wydajnosci (¢)
procesu przedstawiono na il. 8.7. Po ustaleniu si¢ stanu procesu uzyskana wartosci
efektywnosci 1 wydajnosci wyniosta odpowiednio 81,6% (SD = 0,3; przedziat uf-
nosci +0,002 dla a = 0,05) oraz 51,8 gN/m3d (SD = 0,2; przedzial ufnosci +0,001
dla a = 0,05), a zatem bardzo zgodnie z warto$ciami przewidywanymi przez mo-
del RSM wynoszacymi odpowiednio 79,7% oraz 52,6 gN/m*d. Ponadto przewidy-
wane stezenie catkowitego azotu nieorganicznego (ang. fotal inorganic nitrogen,
TIN) w $ciekach oczyszczonych (suma azotu — amonowego, azotynowego i azota-
nowego) wynosito 8,3 gN/m?® (SD =0,1; przedziat ufnosci £0,001 dla a.= 0,05), czyli
ponizej granicznej, dopuszczalnej przez aktualne regulacje prawne wartosci st¢zenia
azotu wprowadzanych do odbiornika dla duzych oczyszczalni $ciekow miejskich
(10 gN/m?). Uzyskane wyniki pozwalaja stwierdzi¢, ze weryfikacja modelu RSM
jest pozytywna.

8.2.6. Ocena wynikéw badan okreslajacych odpowiednie wartosci
wybranych parametréw procesu PN/A

Wyniki przeprowadzonej analizy procesu PN/A wskazuja, ze warunkiem uzyska-
nia wysokoefektywnego procesu autotroficznej deamonifikacji gtownego strumie-
nia $ciekow miejskich z wydajnoscig usuwania azotu porownywalng z uzyskiwa-
na w konwencjonalnych uktadach do biologicznego usuwania azotu (Lamaire i in.,
2016) jest jego prowadzanie w warunkach stosunkowo niskich obcigzen (NLR),
z zakresu od okoto 62 do okoto 66 gN-m=-d! oraz wzglednie wysokiego czasu za-
trzymania $ciekow w bioreaktorze (HRT), od okoto 16 do okoto 18 h (tabela 8.12).
Jednoczesénie dla kazdego przypadku najlepsza warto$§¢ wieku osadu czynnego
(SRT) w reaktorze IFAS wynosita 50 dni (gorna granica wartosci wykorzystanych
przy rozwoju modelu RSM, tabela 8.2 i 8.12). Wyniki badan numerycznych wska-
zuja, ze wysoki wiek osadu czynnego w bioreaktorze hybrydowym IFAS jest ko-
nieczny, aby zatrzymac czes¢ biomasy autotroficznej w reaktorze, rozwijajaca si¢
w formie rozproszonej (il. 8.8). W przypadku skracania wieku osadu jego zwigkszo-
ne usuwanie z osadnika wtornego poza uktad oraz proces oddychania endogennego,
potaczone z wolnym przyrostem biomasy (w warunkach wzglednie niskich obcig-
zen fadunkiem azotu) prowadza do stopniowego usuni¢cia osadu czynnego z uktadu
deamonifikacji (brak mozliwosci jej zatrzymania w reaktorze IFAS). We wcze$niej-
szych badaniach stawiano tez¢ o mozliwosci zastosowania krotkiego wieku osadu



218

jako czynnika ulatwiajacego usunigcie z uktadu autotroficznej deamonifikacji nie-
pozadanych bakterii NOB (Lamaire i in., 2016; Laureni i in., 2019; Pedrouso i in.,
2019; Trojanowicz i in. 2021). Wiele argumentow przemawia za stusznoscig tej tezy,
ale warunkiem jest jednoczesne utrzymanie odpowiedniej ilo$¢ biomasy autotro-
ficznej w systemie, co jest trudne, przy stosunkowo niskim obcigzeniu bioreakto-
ra fadunkiem azotu (substratu dla autotroficznej biomasy rozwijajacej si¢ w IFAS).
Strategia taka zastosowana przez Yang i in. (2017) nie przyniosta pozadanego re-
zultatu zwigzanego z usuni¢gciem NOB, a jednoczesnie spowodowata znaczace ob-
nizenie wydajnosci i efektywnosci procesu PN/A. Podobny wptyw skrocenia SRT
zaobserwowal Lamaire i in. (2016). Prezentowane badania wskazujg na dodatkowy
czynnik, ktéry powinien by¢ brany pod uwage, zwiazany z koniecznoscia okreslenia
minimalnego wysokiego wieku osadu w celu utrzymania odpowiedniej ilo$ci auto-
troficznej biomasy rozwijajacej si¢ w tej formie, szczegdlnie w warunkach wzgled-
nie niskiego obcigzenia tadunkiem azotu, wystepujacych podczas deamonifikacji
gléwnego strumienia §ciekow miejskich.

Whioski te potwierdzaja wyniki badan empirycznych. Hoekstra i in. (2018) wy-
kazali, ze do utrzymania ilo$ci biomasy wymaganej do prowadzenia autotroficznej
deamonifikacji ,,glownego strumienia” $ciekow, szczegolnie w zakresach tempera-
tur nieprzekraczajacych 20°C, z efektywnoscia okoto 80%, wiek biomasy musi wy-
nosi¢ okoto 100 dni. Proces PN/A byt prowadzony przy wysokich wartosciach SRT
osadu czynnego w reaktorach IFAS réwniez przez Yang i in., (2017) oraz Laureni
i1in. (2019) (tabela 8.13). Warto zauwazy¢ przy tym, ze w podanych przypadkach
proces PN/A zachodzit jednocze$nie przy wzglednie niskim obcigzeniu bioreaktora
fadunkiem azotu (NLR). Potwierdza to prawidtowos$¢ wynikow badan optymaliza-
cyjnych (tabela 8.12). Jednoczesnie stezenia osadu czynnego (X,) utrzymywane
w bioreaktorach IFAS przez Yang i in. (2017) oraz Laureni i in. (2019) wynosity od-
powiednio 1500-2100 g _m™, podczas gdy wartos¢ przewidywana w toku symulacji
wynosita zaledwie 287 g m™ (po okresie 270 dni pracy uktadu PN/A, il. 8.8). Zbli-
zone warto$ci X, do wynikéw symulacji zaobserwowatl w reaktorze IFAS (SBR)
Laureni i in. (2016), podczas eksploatacji uktadu z czasem zatrzymania osadu (SRT)
okoto 7 dni (tabela 8.13). Rowniez Yang i in. (2017) obserwowali podobne zalez-
no$ci. W badanym przez nich bioreaktorze IFAS o przeptywie tlokowym warto$¢
obcigzenia wynosita okoto 122 gNm=d 1. Skrocenie wieku osadu z 40 do 20 dni
w reaktorze IFAS spowodowato zmniejszenie stgzenia osadu czynnego w bioreak-
torze z okoto 2400 g m™ do 1200 g m™, czemu towarzyszyt spadek efektywno-
$ci usuwania azotu z okoto 80% do 50% 1 wzrost aktywnosci bakterii NOB. Naj-
wyzsze efektywnos$ci uzyskiwano przy SRT okoto 40 dni, kontrolujac jednoczesnie
stezenie N-NH, na wylocie z reaktora, poprzez zmniejszanie DO w reaktorze, tak
aby nie bylo nizsze niz 3 mgN/l. Warto$¢ symulowana stgzenia azotu amonowego
pozostatego w Sciekach po procesie, na etapie weryfikacji optymalizacji procesu
PN/A w obecnych badaniach, wynosita podobnie okoto 3 mgN/l. Z kolei Lamaire
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iin. (2016) zaobserwowat gwaltowny spadek st¢zenia osadu czynnego w reaktorze
IFAS (z 3000 do 1500 g _m™) po zmniejszeniu wieku osadu (SRT) z 12 do 3 dni
(w celu eliminacji z osadu czynnego NOB), czego skutkiem byt spadek wydajnosci
usuwania N-NH,. Stgzenia osadu czynnego w badanym przez niego reaktorze utrzy-
mywane bylo na poziomie od 1,5 do 2,5 g_ /I (tabela 8.13). Na mozliwo$¢ utrzy-
mania wyzszego stezenia zawiesiny w reaktorze wptywato prawdopodobnie kilka
czynnikow: wysokie obcigzenia reaktora tadunkiem azotu (rzad wielkos$ci wyzszego
niz w prezentowanej analizie); wyzsze st¢zenia materii organicznej w $Sciekach do-
prowadzanych do uktadu w stosunku do azotu amonowego (okoto 7-9, co musia-
lo przektadac si¢ na przyrost biomasy heterotroficznej); doptyw zawiesin ogdlnych
do uktadu wraz ze Sciekami.

W wigkszosci porownywanych przypadkow efektywnos¢ (E) i wydajnosc (c)
usuwania azotu miescita si¢ w zakresie odpowiednio 55-96% oraz 28—100 gNm>d'.
W niektorych badaniach bardzo wysoka efektywno$¢ usuwania azotu (85-96%)
mogta by¢ wynikiem wyzszego stosunku organicznych zwigzkow wegla do azotu
amonowego w $ciekach i zachodzenia procesu heterotroficznej denitryfikacji obok
anammox, co miato efekt ,,polerujacy” (Swinarski i in., 2021; Lamaire i in., 2016),
(tabela 8.12).

Tabela 8.13

Poréwnanie wieku i stgzenia osadu czynnego oraz uzyskiwanej efektywnosci i wydajnosci procesu
PN/A w reaktorach IFAS do deamonifikacji gtéwnego strumienia $ciekéw

Lp.| SKT [ NLR Mg T E c Rodzaj Lic
[d] | [eNm3d!] [g,,.m”] [°C] [%] [gNm=3d™'] reaktora
1 50 64 287 20 80 52,6 IFAS (CF) | Symulacja
2 40 122* 1500-2100 25 82 100 IFAS (PF) [4]
3| bd 127+ 839 25 55 70 IFAS (CF) 2]
4 b.d. 57 1050 15-21 | 70-74 37-42 IFAS (CF) [3]
5 12 557* 1500-2500 | 14-23 | 70-85 390473 IFAS (CF) [1]
6 | b.d. 37-71 620-1580 | 14-30 | 77-96 28-63 IFAS (CF) [5]
7 49 91* 1000 15 88 80 IFAS (SBR) [6]
8 | ~7 42 280 1529 | 63-70 | 30-47 | IFAS (SBR) [7]

* Oszacowanie wlasne na podstawie danych w publikacji.

Lit.: [1] Lamair i in. (2016); [2] Malovanyy i in. (2015a); [3] Pedrouso i in. (2019); [4] Yang i in. (2017);
[5] Swinarski i in. (2021); [6] Laureni i in. (2019); [7] Laureni i in. (2016).

Mozna stwierdzi¢, ze przewidywane wartosci analizowanych parametrow pod-
czas symulacyjnych badan nad wyznaczeniem najlepszych warto$ci wybranych
parametrow procesu s3 spojne z uzyskiwanymi podczas badan empirycznych.
Potwierdza to mozliwos$¢ zastosowania przedstawionej w pracy metodyki bazuja-
cej na symulacjach komputerowych, planowaniu eksperymentéw oraz rozwinigciu
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modeli wyzszego rzedu (RSM) do optymalizacji procesu autotroficznej deamonifi-
kacji w bioreaktorach hybrydowych IFAS.

Na ilustracji 8.8 pokazano wptyw obciazenia tadunkiem zanieczyszczen (NLR)
i wieku osadu (SRT) na st¢zenie osadu czynnego w reaktorze IFAS. Potwierdza
on wczesniejsze wyjasnienia dotyczace koniecznosci utrzymania wysokiej wartosci
SRT w warunkach stosunkowo niskich obcigzen fadunkiem azotu w celu utrzymania
ilosci biomasy rozwijajacej si¢ w formie rozproszonej, wystarczajacej do zapewnie-
nia efektywnego procesu nitrytacji i zwigzanego z nim anammox. Dla poréwnania,
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Il. 8.8. Wplyw obcigzenia tadunkiem zanieczyszczen (NLR) i wieku osadu (SRT) na stgzenie
osadu czynnego (X, ) w reaktorze IFAS
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Veuillet i in., (2014) wskazuje na pozytywny wplyw wysokiego stezenia osadu czyn-
nego w reaktorze IFAS (powyzej 3 g /1) na wydajnos¢ procesu PN/A. Z drugiej
strony opisuje, ze minimalny wiek osadu czynnego do utrzymania odpowiedniej
ilosci AOB w reaktorze to jedynie 5 dni. Natomiast krotki SRT wynoszacy 7 dni
ma by¢ czynnikiem ulatwiajacym proces usuwania bakterii NOB z systemu PN/A.
Jednakze, co nalezy podkresli¢, badania te dotyczyly cieczy osadowych i byly pro-
wadzone w temperaturze okoto 30°C. St¢zenie N-NH, w reaktorze bylo wysokie, na
poziomie 10-150 gN/m?, a obciazenie tadunkiem azotu (NLR) na poziomie od oko-
to 1200 do 2400 gN'm>-d", czyli dwa rzedy wielkosci wyzsze w niz w obecnych
badaniach (Veuillet i in., 2014). Warunki takie zapewniajg zniesienie ograniczen
substratowych kinetyki przemian zwigzkéw azotu w komoérkach AOB i AnAOB,
a jednoczesnie dostarczenie wystarczajacego tadunku zwiazkéw azotu, aby przyrost
biomasy autotroficznej byt wysoki, co umozliwia jej utrzymanie w wysokich steze-
niach w reaktorze nawet przy krétkim wieku rzedu 5—7 dni.



9. PODSUMOWANIE | WNIOSKI KONCOWE

9.1. Celi kontekst prac badawczych oraz przyjeta metodyka

Usuwanie azotu ze s$ciekow miejskich oparte na procesach czgsciowej nitryta-
¢ji (PN) i anammox (A) moze stanowi¢ wazny przetom technologiczny. W porow-
naniu z konwencjonalnymi procesami metoda ta zwigzana jest z redukcja zuzycia
energii elektrycznej oraz eliminacja zapotrzebowania na organiczne zwiazki wegla.
Dzigki temu w oczyszczalniach §ciekdw miejskich mozliwe bedzie zintensyfikowanie
produkcji biogazu wraz z jego energetyczng utylizacja. W toku wczesniejszych prac
badawczych, zarowno literaturowych, do§wiadczalnych, jak i zwigzanych z proba
wyjasnienia mechanizmu powigzanych ze soba procesow zachodzacych w bio-
reaktorach czeSciowej nitrytacji/anammox (PN/A), uzaleznionych od cech fizjo-
logicznych i ekologicznych biomasy rozwijajacej si¢ w tych uktadach wykazano,
ze najwigksze szanse na wdrozenie procesu autotroficznej deamonifikacji gtow-
nego strumienia Scickow miejskich daje ich realizacja w hybrydowych reaktorach
typu IFAS (zloze biologiczne/osad czynny). Zastosowanie bioreaktoréw IFAS
w pelnej skali technicznej wymaga jednak, miedzy innymi, znalezienia odpowied-
nich wartosci czgéci parametrow technologicznych w celu uzyskania trwalej supresji
biomasy NOB rozwijajacej si¢ w tych uktadach. Jednocze$nie konieczne jest zapew-
nienie ich odpowiednio wysokiej wydajnosci (c) porownywalnej z obserwowana
w konwencjonalnych bioreaktorach do biologicznego usuwania azotu ze $ciekow,
jak réwniez efektywnosci (F) pozwalajacej na utrzymanie stezenia azotu ogdélnego
w odplywie w granicach warto$ci okreslonych regulacjami prawnymi.

W odniesieniu do przedstawionych powyzej probleméw w niniejszej pracy za-
proponowano wyznaczenie najlepszych wartosci czterech wybranych parametrow
technologicznych, ktore wplywaja bezposrednio na uzyskiwang w reaktorze IFAS
wydajno$¢ i efektywnos¢ proceséw PN/A. Byly nimi: wiek osadu czynnego (SRT),
hydrauliczny czas zatrzymania Sciekow w bioreaktorze (HRT) i powigzane z nim
objetosciowe natezenie doptywu sciekow (Q) oraz obcigzenie reaktora tadunkiem
azotu (NLR). W analizie wzigto pod uwage réwniez poczatkowe stezenie osadu
czynnego w bioreaktorze (X,,) (waznego parametru na etapie rozruchu reaktora
IFAS, jak rowniez umozliwiajacego wykorzystanie cech osadu czynnego do uzy-
skania przewagi konkurencyjnej biomasy anammox (AnAOB) nad biomasg NOB).
Warto$ci innych, waznych parametréw technologicznych pracy bioreaktora IFAS,
zwigzane ze sposobem napowietrzania $cickow (strategia napowietrzania, steze-
nie tlenu rozpuszczonego w fazie napowietrzania, dtugo$¢ fazy anoksycznej) byly
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okreslone w toku wczesniejszych badan doswiadczalnych i zostaty ustalone a prio-
ri na ich podstawie. W zwiazku ze zlozono$cia powigzan pomiedzy czynnikami
srodowiskowymi (fizyczno-chemicznymi) oraz biologicznymi w systemach IFAS,
w ktorych prowadzi si¢ proces autotroficznej deamonifikacji, dlugookresowe bada-
nia optymalizacyjne sg kosztowne i trudne do przeprowadzenia ze wzgledéw tech-
nicznych i organizacyjnych. Konieczne jest zatem wdrozenie metodyki umozliwia-
jacej wczesniejsze przyblizenie odpowiednich wartosci analizowanych parametrow
do ich dalszej weryfikacji w toku badan empirycznych. Bazujac na doswiadczeniu
autora, zaproponowano w tym celu metodyke polegajaca na zastosowaniu modelu
matematycznego procesOw czesciowej nitrytacji i anammox w bioreaktorze IFAS,
a nastepnie jego wykorzystaniu do przeprowadzenia serii metodycznie zaplano-
wanych eksperymentéw numerycznych. Wyniki badan symulacyjnych stanowity
podstawe do rozwoju modelu matematycznego wyzszego rzedu — z uzyciem me-
tody modelowania przestrzeni odpowiedzi (RSM), ktéra pozwala na identyfikacje
istotnosci wptywu analizowanych parametréw na zatozone wskazniki stanu procesu
oraz wystgpujacych pomiedzy nimi interakcji, jak rowniez oszacowanie ich najlep-
szych wartosci.

Aby osiggnac postawiony cel, przeprowadzono badania podzielone na dwie czgs-
ci. Pierwsza z nich dotyczyta opracowania modelu matematycznego procesu PN/A
w bioreaktorach IFAS wraz z jego walidacjg. Druga miata na celu wykorzystanie
zwalidowanego modelu do okreslenia odpowiednich warto$ci wybranych parame-
trow technologicznych reaktora IFAS.

9.2. Rozwdj i walidacja modelu matematycznego procesu PN/A
w bioreaktorach hybrydowych typu IFAS

W pierwszym etapie badan poszerzono model matematyczny procesu PN/A w bio-
reaktorach MBBR (Trojanowicz i in., 2019) o opis wzrostu i przemian frakcji bio-
masy rozwijajacej si¢ w reaktorze IFAS w formie osadu czynnego. Wykorzystano
przy tym wczesniejsze, podstawowe zatozenia dotyczace opisu kinetyki wzrostu
i obumierania biomasy oraz stechiometrii przemian biochemicznych na poziomie
komoérkowym, co miato swoje odzwierciedlenie w strukturze modelu. Elementy po-
szerzonego modelu matematycznego wprowadzono do programu komputerowego
Aquasim 2.1fi powigzano z modelem blony biologicznej (Wanner i Reichert, 1996)
oraz modelami zloza biologicznego i osadu czynnego (bioreaktora IFAS), modelem
osadnika wtornego oraz adwekcyjnych polaczen pomigdzy nimi a otoczeniem (od-
prowadzeniem $ciekow 1 osadu nadmiernego poza uktad).

W kolejnym etapie model matematyczny skalibrowano i zweryfikowano.
W tym celu postuzono si¢ danymi pochodzacymi z badan doswiadczalnych auto-
ra dotyczacych procesu PN/A ,,gtdéwnego strumienia” §ciekow w reaktorze IFAS,
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prowadzonych w skali pilotowej. Wykorzystano zaré6wno wartosci parametrow,
charakteryzujacych ilos¢ (doplyw $ciekéw) oraz jakos¢ Sciekdéw (stezen frakcji
nieorganicznych zwigzkow azotu w $ciekach doplywajacych i w bioreaktorze), po-
chodzacych z pomiarow online, jak rowniez analiz laboratoryjnych oraz dedyko-
wanych testow porcjowych aktywnosci biomasy autotroficznej i heterotroficznej,
rozwijajacej si¢ w formie blony biologicznej i osadu czynnego. Ocene jako$ci do-
pasowania walidowanego modelu matematycznego do uktadu rzeczywistego opar-
to na wstepnej analizie wizualnej poprawnos$ci wartosci omawianych parametrow
i odwzorowania ich zmian w funkcji czasu, wspotczynniku korelacji Spearmana (R)
(w celu okreslenia istotnosci podobienstwa trendéw zmian warto$ci analizowa-
nych zmiennych) oraz wartosci $redniego bledu kwadratowego (RMSE) (w celu
oceny jakosci dopasowania wynikow symulacji do danych eksperymentalnych).
Dodatkowo dla $rednich warto$ci zmiennych symulowanych oraz pomiarowych
z 1 doby oszacowano odchylenie standardowe, gorng i dolng granice przedziatu
ufnosci oraz blad bezwzgledny. Wartos$ci uzyskanych parametréw walidacyjnych
potwierdzily powodzenie przeprowadzonej kalibracji i weryfikacji modelu proce-
su PN/A w bioreaktorze IFAS wprowadzonego do programu Aquasim. Model umoz-
liwia przewidywanie warto$ci form azotu nieorganicznego (N-NH,, N-NO,, N-NO,)
w strumieniu $ciekow oczyszczonych w bioreaktorze IFAS, jak i prognozowanie
trendow zmian wymienionych zmiennych. W zwigzku z tym moze zostaé zastoso-
wany do badan dotyczacych efektywnosci i wydajnosci procesu PN/A w warunkach
doplywu gltéwnego strumienia $ciekow do bioreaktora IFAS.

Opisana cze$¢ badan stanowi potwierdzenie pierwszej tezy czastkowej
stwierdzajacej, ze ,,model matematyczny procesu czgsciowej nitrytacji/anammox
(Trojanowicz 1 in., 2019), w bioreaktorach typu ztoze biologiczne z ruchomym
wypehieniem (ang. moving bed biofilm reactor, MBBR), moze zosta¢ poszerzo-
ny o drugi rodzaj przyrostu biomasy — biomas¢ rozwijajaca si¢ w formie osadu
czynnego 1 by¢ zastosowany do symulacji proceséw PN/A w bioreaktorach hybry-
dowych IFAS, pozostawiajac te same zalozenia dotyczace opisu kinetyki wzrostu
i obumierania biomasy oraz stechiometrii przemian biochemicznych na poziomie
komoérkowym”.

9.3. Rozwdj modelu przestrzeni odpowiedzi (RSM) procesu
PN/A w oparciu o wyniki eksperymentow numerycznych

W drugiej czesci badan okreslono najlepsze wartosci wybranych parametrow tech-
nologicznych procesu PN/A w bioreaktorze hybrydowym IFAS w odniesieniu do
wydajnosci (¢) i efektywnos$ci (£) eliminacji azotu w tym ukladzie. W tym celu
zastosowano modelowanie przestrzeni odpowiedzi (RSM) bazujace na wynikach
symulacji numerycznej prowadzonej z uzyciem zwalidowanego modelu matema-
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tycznego. Badania przeprowadzono z wykorzystaniem programu komputerowe-
go MODDE ver. 7.0.0.1 (software for Design of Experiments and Optimization,
UMETRICS).

W celu rozwoju modelu RSM zaplanowano i wykonano seri¢ analiz symulacyj-
nych pracy uktadu IFAS do autotroficznej deamonifikacji. Wykorzystano do tego
technike statystycznego planowania badan (DoE) bazujaca na metodzie central-
nego planu kompozycyjnego (CCFC, ang. central composite face centered, Box
i Wilson, 1951). Na podstawie wynikéw przeprowadzonych badan numerycznych
rozwini¢to i zweryfikowano model RSM badanego uktadu, dla ktéorego mozna za-
proponowa¢ wstepne okreslenie jako pseudo-empiryczny model wyzszego rzedu
procesu PN/A w reaktorze IFAS. Model walidowano z wykorzystaniem analizy wa-
riancji (ANOVA), analizujac pig¢ statystyk testowych, dla ktorych okreslone zostaty
kryteria akceptacji, spelnienie ktorych pozwala uzna¢ model RSM za zwalidowany.
Wykazano wysoka, 0g6lng zgodnos¢ dopasowania modelu RSM do danych eks-
perymentalnych (pochodzacych z symulacji). W trakcie weryfikacji modelu RSM
stwierdzono statystyczng istotno$¢ wszystkich analizowanych parametrow (zmien-
nych niezaleznych) z wyjatkiem poczatkowej wartosci stgzenia osadu czynnego
w reaktorze (X, ). Z tego powodu parametr ten zostal wyeliminowany z modelu
RSM. Ponadto stwierdzono istotne zaleznosci interakcyjne pomigdzy wiekiem osa-
du (SRT), hydraulicznym czasem zatrzymania $ciekow (HRT) w reaktorze, przeli-
czanym rowniez na jednostkowe, objetosciowe obcigzenie bioreaktora tadunkiem
azotu (NLR) oraz objetosciowym natezeniem doptywu $ciekow do reaktora (Q).
Stwierdzono rowniez istotnos¢ kwadratowych efektow HRT wzgledem wydajnos-
ci i efektywnosci usuwania azotu w badanym uktadzie oraz Q i NLR wzgledem
wydajnosci.

Na podstawie wynikow uzyskanych podczas rozwoju i walidacji modelu prze-
strzeni odpowiedzi mozna sformutowac nastgpujace wnioski:

1. Zwigkszanie doptywu sciekow (Q) i bedace jego pochodng obnizenie hy-
draulicznego czasu zatrzymania Sciekdw w bioreaktorze (HRT) oraz wzrost
obciagzenia bioreaktora tadunkiem azotu obniza efektywnos¢ procesu PN/A.
Negatywny skutek wzrostu obcigzenia hydraulicznego moze by¢ natomiast
ztagodzony poprzez zatrzymanie wigkszej iloSci biomasy w reaktorze IFAS
(wzrost wieku osadu czynnego, SRT).

2. Wydajnos¢ procesu jest dodatnio skorelowana z SRT, Q i NLR w przypad-
ku liniowej zaleznosci. Ujemna korelacja w przypadku zalezno$ci kwadra-
towych oznacza, ze przy znacznych wzrostach obcigzenia hydraulicznego
i substratowego bioreaktora nie nastgpuje dalsza poprawa wydajnosci pro-
cesu, a zaczyna by¢ obserwowany ograniczajacy wplyw skrdcenia czasu
zatrzymania Sciekow w bioreaktorze i/lub wzrostu tadunku azotu do niego
doprowadzanego (wydajnos¢ procesu uzyskuje maksimum po czym ulega po-
wolnemu obnizeniu).
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3. Model RSM przewiduje wzrost zardéwno efektywnos$ci (E), jak i wydaj-
nosci (c) procesu wraz ze wzrostem wieku osadu czynnego (SRT).

4. Jezeli zwigkszone zostaje obcigzenie bioreaktora fadunkiem zanieczyszczen
i jednocze$nie nastepuje wzrost wieku osadu czynnego, to przewidywana
jest dalsza poprawa wydajnosci procesu (w odniesieniu do srednich warto$ci
analizowanych czynnikow).

9.4. Okreslenie najlepszych wartosci wybranych
parametrow technologicznych procesu PN/A
w oparciu o model przestrzeni odpowiedzi (RSM)

W ostatnim etapie badan wyznaczono odpowiednie warto$ci wybranych, istotnych
parametrow technologicznych w odniesieniu do zatozonych wartosci wydajnosci (¢)
pracy uktadu PN/A (okoto 50 gN-m>-d™!) oraz efektywnosci usuwania azotu (E)
na poziomie okoto 78%, co umozliwia utrzymanie st¢zenia catkowitego azotu nie-
organicznego w $ciekach oczyszczonych ponizej 10 gN/m? (przy zatozonym steze-
niu azotu amonowego w doptywie okoto 45 gN/m?). Najlepsze warto$ci SRT, HRT,
NLR i Q wynosity odpowiednio: 50 dni; 17 godzin; 61,7 gN - m=-d"!. Uzyskane
z wykorzystaniem modelu RSM wiasciwe wartosci analizowanych parametrow zwe-
ryfikowano z uzyciem modelu matematycznego procesu PN/A w reaktorach IFAS
za pomocg programu komputerowego Aquasim. Uzyskane wyniki porownano z da-
nymi pochodzacymi z badan réznych grup badawczych prowadzonych z uzyciem
bioreaktoréw IFAS autotroficznej deamonifikacji ,,gtownego strumienia” $ciekow
w skali pilotowej i laboratoryjnej. Poréwnanie wykazato sp6jnos¢ wynikow pocho-
dzacych z badan do$wiadczalnych i symulacji z zastosowaniem wyznaczonych, naj-
lepszych wartosci wybranych parametréw technologicznych. Pozwala to potwier-
dzi¢ zalozona, drugg teze czgstkowg stwierdzajaca, ze ,,polaczenie modelowania
matematycznego procesu PN/A w bioreaktorach hybrydowych typu IFAS i meto-
dy modelowania przestrzeni odpowiedzi (RSM) umozliwi rozwinigcie pseudo-em-
pirycznego modelu wyzszego rzedu, na podstawie ktérego moga zosta¢ wyznaczone
wlasciwe wartosci wybranych parametréw technologicznych procesu PN/A w bio-
reaktorach IFAS”.

Na podstawie wynikow pochodzacych z opisanego powyzej etapu badan moz-

na sformutowac nastepujace wnioski:

1. Wysoki wiek osadu czynnego (SRT) w bioreaktorze hybrydowym IFAS jest
konieczny, aby zatrzymac cze$¢ biomasy autotroficznej w reaktorze rozwija-
jacej sig¢ w formie rozproszonej, co wptywa pozytywnie zar6wno na wydaj-
nos$¢, jak i efektywnos¢ procesu PN/A. Z tego powodu mozliwos¢ zastosowa-
nia krotkiego wieku osadu jako czynnika utatwiajacego usunigcie z uktadu
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autotroficznej deamonifikacji niepozadanych bakterii NOB nie zawsze bedzie
mozliwe do zastosowania w praktyce.

2. W przeptywowych hybrydowych bioreaktorach typu ztoze biologiczne—osad
czynny (IFAS) mozliwe jest prowadzenie procesu usuwania azotu z gtdwne-
go strumienia Sciekdw z odpowiednig wydajnoscig (poroéwnywalng z wydaj-
noscig obecnie eksploatowanych reaktoréw do biologicznego usuwania azotu
ze $ciekow) oraz efektywnoscia (umozliwiajaca utrzymanie stezenia catko-
witego azotu nieorganicznego na poziomie ponizej dopuszczalnych prawnie
warto$ci dla duzych, miejskich oczyszczalni Sciekow). Potwierdzito to za-
lozong trzeciq teze czastkowa stwierdzajaca, ze ,,w bioreaktorach hybrydo-
wych typu IFAS mozliwe jest efektywne i wydajne prowadzenie procesow
cze$ciowej nitrytacji/anammox w warunkach doptywu gléwnego strumienia
sciekow”.

3. Zastosowanie pseudo-empirycznego modelu wyzszego rzedu (RSM) do opi-
su procesu PN/A umozliwia bardziej efektywne stosowanie symulacji i mo-
delowania matematycznego procesoOw biologicznego oczyszczania $ciekow
do praktycznych, naukowych i inzynierskich celow.

4. Zastosowanie metod planowania eksperymentéw (DoE) umozliwia efektyw-
ne czasowo, kosztowo i wynikowo prowadzenie serii badan symulacyjnych
w celu lepszego zrozumienia mechanizmoéw, interakcji pomiedzy parametra-
mi oraz optymalizacji badanych procesow.

5. Dzigki powigzaniu opisu procesow biotechnologicznych mechanistycznym
modelem matematycznym z modelem przestrzeni odpowiedzi uzyskuje si¢
dodatkowy poziom zrozumienia niemozliwy do fatwego osiagniecia z zasto-
sowaniem kazdej z tych technik osobno.

Wyniki 1 wnioski pochodzace z obydwu czgsci badan, przedstawionych w ni-
niejszej pracy pozwalaja na potwierdzenie glownej tezy stwierdzajacej, ze ,,po-
laczenie metod modelowania matematycznego procesu czesciowej nitrytacji/anam-
mox (PN/A) i modelowania przestrzeni odpowiedzi (RSM) umozliwia znalezienie
odpowiednich wartosci: wieku osadu czynnego (SRT), poczatkowego stezenia
osadu czynnego w bioreaktorze (X,), objetoSciowego natgzenia przeptywu Scie-
koéw doptywajacych do bioreaktora (Q) i zwigzanej z nim wartosci hydraulicznego
czasu zatrzymania $ciekow (HRT) oraz obcigzenia objetosci bioreaktora tadunkiem
azotu (NLR) w bioreaktorach hybrydowych typu ztoze biologiczne z ruchomym
wypetnieniem—osad czynny (IFAS), przy ktorym spodziewana efektywno$¢ 1 wy-
dajnos¢ procesow czgsciowej nitrytacji/anammox beda porownywalne z uzyskiwa-
nymi obecnie w konwencjonalnych reaktorach biologicznych do zintegrowanego
usuwania materii organicznej, azotu i fosforu”.
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9.5.

Propozycja dalszych prac badawczych

Uzyskane wyniki zaprezentowane w niniejszej pracy pozwalaja na przedstawienie
propozycji kierunku dalszych prac badawczych:

1.

Weryfikacja wynikow symulacyjnych badan nad okre§leniem odpowiednich
warto$ci parametrow procesu w badaniach doswiadczalnych prowadzo-
nych w skali pilotowej w warunkach doptywu rzeczywistych, mechanicznie
oczyszczonych $ciekow miejskich.

Poszerzenie modelu matematycznego o szacunek wartosci odczynu pH oraz
przez uwzglednienie obecnosci w uktadzie szczepdéw bakterii z grup AOB
1 NOB o strategii wzrostu typu 7 i K, co umozliwi symulacj¢ ,,adaptacji” bio-
masy autotroficznej do zmiennych warunkéw srodowiskowych panujacych
w bioreaktorze.

. Badanie adaptacji biomasy autotroficznej do zmiennych warunkéw stgzenia

substratow w reaktorze w badaniach empirycznych polaczonych z analizami
wzglednej ilosci szczepow bakterii o strategii wzrostu 7 lub K, z zastosowa-
niem zaawansowanych technik biologii molekularnej, takich jak qPCR.

. Opracowanie algorytmoéw sterujacych praca oczyszczalni §ciekdw opartych

na pomiarach online i automatycznie tworzone modele przestrzeni odpowie-
dzi dla niezaleznych parametréw w odniesieniu do zaleznych od nich zmien-
nych stanu. Technika taka pozwolitaby na optymalizacj¢ proceséw technolo-
gicznych w sposob zautomatyzowany.

. Analiza najlepszych warto$ci wybranych parametrow procesu PN/A w warun-

kach temperatur nizszych niz 20°C z zastosowaniem metodyki przedstawio-
nej w niniejszym opracowaniu.
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STRESZCZENIE

Tematyka monografii zwigzana jest z technologia usuwania azotu ze §ciekOw oparta
na procesach cze$ciowej nitrytacji (PN) i anammox (A). W poréwnaniu z konwen-
cjonalnymi procesami biologicznego usuwania azotu ze $ciekow metoda ta zwia-
zana jest z redukcja zuzycia energii elektrycznej oraz eliminacjg zapotrzebowania
na organiczne zwiazki wegla. Ma ona umozliwi¢ sprostanie czgsci wyzwan stawia-
nych przed wspotczesnymi systemami oczyszczania sciekow miejskich zwigzanych
z ich transformacja w ,,obiekty odzysku zasobow i energii”.

W czgsci pracy, prezentujacej obecny stan wiedzy, scharakteryzowano procesy
czesSciowej nitrytacji i anammox, przedstawiajac podstawowe zagadnienia zwig-
zane z biochemia proceséw PN/A i ekologia bioreaktorow do usuwania azotu na
drodze autotroficznej deamonifikacji $ciekow, lezace u podstaw przyjetych metod
badawczych. Przedstawiono takze typy uktadow technologicznych, w ktorych pro-
cesy PN/A sa realizowane w pelnej skali technicznej do usuwania azotu z cieczy
osadowych oraz ktore sg najbardziej obiecujace w odniesieniu do zastosowania au-
totroficznej deamonifikacji do oczyszczania gldownego strumienia §ciekow. Opisano
roOwniez wybrane zagadnienia z zakresu modelowania matematycznego procesow
czg$ciowej nitrytacji i anammox.

Celem prac badawczych przedstawionych w monografii byto okreslenie najko-
rzystniejszych warto$ci wybranych parametréw technologicznych proceséw czes-
ciowej nitrytacji i anammox (PN/A) w odniesieniu do efektywnosci i wydajnosci
usuwania azotu (autotroficznej deamonifikacji) z glownego strumienia $ciekow
w bioreaktorach hybrydowych typu ztoze biologiczne z ruchomym wypetnie-
niem—osad czynny (ang. integrated fixed film activated sludge, IFAS). Przedstawio-
ne w monografii wyniki badan majg charakter oryginalny i nie byty wczesniej publi-
kowane. Ponadto sg one w petni komplementarne z prowadzonymi przez osiem lat
badaniami autora i stanowig ich uzupetnienie. W pracy badawczej postuzono si¢
metodami modelowania matematycznego oraz statystycznego planowania badan
(ang. design of experiments, DoE), polaczonych z przeprowadzeniem serii ekspe-
rymentéw numerycznych i opracowaniem uzyskanych wynikéw metoda modelo-
wania przestrzeni odpowiedzi (ang. response surface modeling, RSM). Z uzyciem
modelu RSM zostaly wyznaczone wlasciwe warto$ci wybranych parametrow tech-
nologicznych procesow PN/A, przy ktorych spodziewane jest uzyskanie oczekiwa-
nych wartosci wydajnosci i efektywnosci usuwania azotu z gléwnego strumienia
sciekow w bioreaktorach IFAS (na poziomie zblizonym do obserwowanych w kon-
wencjonalnych systemach do biologicznego usuwania azotu ze Sciekow). Kalibracja
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i walidacja modelu matematycznego procesdOw PN/A zostata przeprowadzona z wy-
korzystaniem wynikéw uzyskanych z badan empirycznych, prowadzonych w ska-
li pilotowej. Otrzymane wyniki odniesiono do wnioskoéw dotyczacych mozliwosci
aplikacji procesu PN/A w pelnej skali technicznej, formutowanych przez wiodace
grupy badawcze. Catos$¢ konczy podsumowanie rezultatdéw badan wtasnych w kon-
teks$cie dalszego rozwoju technologii PN/A wraz z wnioskami koncowymi oraz pro-
pozycja dalszych kierunkow badan.

Wszystkie informacje starano si¢ umiesci¢ w kontekscie technicznym o jak naj-
wigkszym potencjale do ich praktycznego zastosowania, tak aby byly uzyteczne
zaré6wno dla 0s6b zajmujacych si¢ pracami badawczymi w przedmiotowym obsza-
rze, eksploatatorow miejskich oczyszczalni $ciekdéw, studentéw kierunkéw tech-
nicznych, jak i wszystkich czytelnikow zainteresowanych zdobyciem podstawowej
wiedzy z zakresu tej niezwykle ciekawej, innowacyjnej technologii oczyszczania
sciekow.

Stowa kluczowe: anammox, cz¢Sciowa nitrytacja, modelowanie matematyczne,
modelowanie przestrzeni odpowiedzi (RSM)
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ABSTRACT

Subject of the monograph is related to the technology of nitrogen removal from
wastewater, based on the processes of partial nitritation (PN) and anammox (A).
Comparing to conventional biological nitrogen removal processes that method is
connected to the reduction of power consumption and total elimination of organic
matter demand. It is to meet some of the challenges presented to wastewater
treatment plants and related to the goal of their transformation into “resource and
energy recovery facilities”.

In the part of the monograph, presenting the current state of knowledge, partial
nitritation and anammox processes were characterized, explaining the basic issues
related to the biochemistry of the PN/A processes, ecology of the bioreactors for
nitrogen removal via PN/A rout, underlying adopted research methods. Different
types of technological systems for PN/A processes were presented, both broadly
utilized in the full-technical scale for reject water deammonification, as well as the
most promising for application to mainstream wastewater treatment. Selected issues
regarding mathematical modelling of partial nitritation and anmmox processes were
discussed as well.

The purpose of the experimental studies presented in the monograph was
to determine optimal values of the selected technological parameters of partial
nitritation and anammox processes with reference to the efficiency and capacity of
nitrogen removal from mainstream wastewater in integrated fixed film activated
sludge (IFAS) hybrid bioreactors. The results are original and have not been
published yet. Furthermore, they are fully complementary to the research being done
for the last eight years by the author. In the course of the studies, mathematical
modelling and experimental design methods (DoE) were used along with conducting
of the series of numerical experiments, which results were the base for response
surface model (RSM) development. Utilizing RSM model the optimal values of the
selected technological parameters of PN/A prosses were determined. With those
values as settings for IFAS system for mainstream wastewater deammonification
the expected capacity and efficiency of nitrogen removal are to be comparable to the
values observed in conventional systems for biological nitrogen removal. Calibration
and validation of the mathematical model of PN/A were conducted with use of
the results gained in the course of pilot-scale experimental studies on mainstream
wastewater deammonification in IFAS bioreactor. The results were presented with
respect to the conclusions formulated by the leading research teams in the field
of research.

The work ends with a summary of the studies in the context of further development
of PN/A technology along with the final conclusions and recommendations of the
new directions in the research area.
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During preparation of the work, efforts were made to put all of the presented
information in technical and technological contexts, with the high practical potential,
so as they could be useful both for scientists in the research field, engineers and
technologists of the wastewater treatment facilities, students of technical faculties,
as well as all other readers interested in gaining basic knowledge in the area of this
extremely interesting, innovative wastewater treatment technology.

Keywords: anammox, partial nitritation, mathematical modelling, response surface
modelling (RSM)



Tematyka monografii zwigzana jest z technologig usuwania azotu ze sciekow opartg na
procesach czgsciowej nitrytacji (PN) i anammox (A). Metoda ta zwigzana jest z redukcja
zuzycia energii elektrycznej oraz eliminacjg zapotrzebowania na organiczne zwigzki
wegla. Ma ona umozliwi¢ sprostanie czgsci wyzwan stawianych przed wspotczesnymi
systemami oczyszczania sciekow miejskich zwigzanych z ich transformacjg w ,obiekty
odzysku zasobow i energii”.

Celem prac badawczych przedstawionych w monografii byto okreslenie
najkorzystniejszych wartosci wybranych parametrow technologicznych procesow
czesciowej nitrytacji i anammox (PN/A) w odniesieniu do efektywnosci i wydajnosci
usuwania azotu (autotroficznej deamonifikacji) z gtownego strumienia Sciekow
w bioreaktorach hybrydowych typu ztoze biologiczne z ruchomym wypetnieniem - osad
czynny (ang. integrated fixed film activated sludge, IFAS).

Wszystkie informacje starano sig umiescic w kontekscie technicznym o jak najwigkszym
potencjale do ich praktycznego zastosowania, tak aby byty uzyteczne zarowno dla osoh
zajmujacych si¢ pracami badawczymi w przedmiotowym obszarze, eksploatatorow
miejskich oczyszczalni sciekow, studentow kierunkow technicznych, jak i wszystkich
czytelnikow zainteresowanych zdobyciem podstawowej wiedzy z zakresu tej niezwykle
ciekawej, innowacyjnej technologii oczyszczania Sciekow.
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