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Ocena strategii poprawy bilansu energii 
oczyszczalni ścieków przy wykorzystaniu 
modeli komputerowych

dr inż. Ewa Zaborowska 

dr hab. inż. Krzysztof Czerwionka 

prof. dr hab. inż. Jacek Mąkinia
Politechnika Gdańska

Wprowadzenie

Oczyszczalnie ścieków z biologicznym usuwaniem związków biogennych 
zaliczane są do obiektów energochłonnych. W obiektach zlokalizowanych 
w krajach europejskich wielkość jednostkowego zużycia energii elektrycz-
nej waha się w granicach od 0,36 do 0,67 kWh/m3 oczyszczanych ścieków 
(Hernández-Sancho i in. 2011). Jednak zapotrzebowanie energii dla przebie-
gu procesów technologicznych zależy w znacznym stopniu od indywidualnych 
cech oczyszczalni, w tym ładunku zanieczyszczeń zawartych w dopływających 
ściekach surowych, wymaganych parametrów jakości ścieków oczyszczo-
nych, zastosowanej technologii oczyszczania ścieków i gospodarki osadowej. 
Powszechnie przyjmuje się, że zużycie energii będzie wzrastać, co wynika 
ze wzrostu przepływu i ładunku zanieczyszczeń wytwarzanych w zlewni 
oczyszczalni, a także wzrastających wymagań związanych z ochroną środo-
wiska (w szczególności w odniesieniu do ograniczenia dopuszczalnych stężeń 
azotu i fosforu w ściekach oczyszczonych). Obecnie istotnym zagadnieniem 
związanym z eksploatacją oczyszczalni jest dążenie do optymalizacji zużycia 
energii. Wyższa wydajność energetyczna oznacza niższe zużycie energii, niż-
szą emisję gazów cieplarnianych oraz niższe koszty eksploatacji oczyszczalni 
ścieków (Hernández-Sancho i in. 2011).

Bez względu na wielkość oczyszczalni największe zużycie energii wystę-
puje w części biologicznej, w szczególności w odniesieniu do napowietrzania, 
które odpowiedzialne jest za 50-75% całkowitego zużycia energii elektrycznej 
(Gao i in. 2014). Z tego powodu bardzo istotnym zagadnieniem jest odpo-
wiednio dobrany system kontroli napowietrzania, który umożliwia spełnienie 
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wymogów formalnych jakości ścieków oczyszczonych przy jednoczesnej mi-
nimalizacji zużycia energii. Szczegółowe badania wykazały, że czynnikami 
ograniczającymi całkowitą efektywność energetyczną bioreaktorów są ładun-
ki azotu amonowego zawartego w strumieniu z gospodarki osadowej oraz 
brak dostępnego źródła węgla do denitryfikacji (Descoins i in., 2012).

Ostatnio szeroko rozpowszechniony na całym świecie jest nowy para-
dygmat w oczyszczaniu ścieków. Chociaż nadrzędnym celem oczyszczalni 
pozostaje właściwe oczyszczanie ścieków, to należy uwzględniać możliwości 
odzysku z nich dostępnych zasobów oraz energii. Bilans energetyczny oczysz-
czalni można poprawić poprzez zmniejszenie zużycia energii lub zwiększenie 
udziału energii odnawialnej w celu pokrycia zapotrzebowania na energię. 
Nowe podejście ukierunkowane jest na osiągnięcie neutralnego lub nawet po-
zytywnego energetyczne oczyszczania ścieków, a także na znaczeniu odzy-
sku azotu i fosforu (Gao i in., 2014). W tym kontekście należy zwrócić uwagę 
na chemiczne, podwyższone strącanie osadu wstępnego (CEPT) oraz zasto-
sowanie procesu deamonifikacji (łączącego proces częściowej nitryfikacji oraz 
anammox) do usuwania azotu zawartego w odciekach z odwadniania osadu 
z komór fermentacyjnych. 

Typowa efektywność osadników wstępnych wynosi od 40 do 60% dla za-
wiesiny ogólnej oraz 25-40% dla ChZT. Poprzez dozowanie reagentów che-
micznych można ją zwiększyć do 80-90% w odniesieniu do zawiesiny ogólnej 
oraz 50-70% w odniesieniu do ChZT (Kroiss i Cao 2014). Koncepcja CEPT po-
lega na maksymalnym wydzieleniu substancji organicznych w postaci osadu 
wstępnego w procesach koagulacji, flokulacji i sedymentacji, jako źródło od-
nawialnej energii w procesie fermentacji metanowej. Jednocześnie uzyskuje 
się znaczące ograniczenie zapotrzebowania na tlen do procesu biologicznej 
mineralizacji związków organicznych w bioreaktorach. 

Proces deamonifikacji można zastosować do oczyszczania odcieków z od-
wadniania osadów po procesie fermentacji metanowej. Typowo wprowadzają 
one od 10 do 30% ładunku azotu do bioreaktorów. Ich oczyszczanie w tym 
procesie w wydzielonych obiektach ciągu bocznego wiąże się ze zużyciem 
ok. połowy energii do napowietrzania i brakiem zapotrzebowania na związki 
organiczne w porównaniu do typowego układu procesów nitryfikacja-denitry-
fikacja (Siegrist i in. 2008). 

Celem pracy jest przedstawienie strategii poprawy bilansu energii oczysz-
czalni ścieków przy wykorzystaniu modeli komputerowych na przykładzie 
oczyszczalni w Słupsku. Proponowane strategie obejmują chemiczne podwyż-
szone usuwanie osadów wstępnych oraz oczyszczanie odcieków z odwadniania 
osadów przefermentowanych w procesie deamonifikacji. Symulacje umożli-
wiły oszacowanie zwiększonego wytwarzania biogazu i zmniejszenie zużycia 
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energii w celu napowietrzania. Wykazano, że proponowane rozwiązania mogą 
prowadzić do neutralności energetycznej analizowanej oczyszczalni.

Metodyka badań

Charakterystyka oczyszczalni w Słupsku

Analizowana oczyszczalnia jest dużym obiektem oczyszczającym ścieki 
z miasta Słupska i okolic, przy średnim przepływie 20  000 – 25  000 m3/d. 
Projektowana wielkość oczyszczalni wynosi 200 000 RLM. Uproszczony sche-
mat technologiczny oczyszczalni przedstawiono na rys. 1. Usuwanie osadów 
wstępnych realizowane jest w osadnikach typu radialnego. Aktualnie nie są 
dozowane czynniki strącające osad w tych osadnikach. Proces oczyszczania 
biologicznego realizowany jest w trzech ciągach bioreaktorów, obejmują-
cych komory beztlenowe, anoksyczne i tlenowe oraz osadniki wtórne typu 
radialnego. Zastosowany w oczyszczalni układ umożliwia zmianę warunków 
beztlenowych na anoksyczne oraz anoksycznych na tlenowe w wybranych 
komorach. Recyrkulacja wewnętrzna może być kierowana z komory tlenowej 
(nitryfikacji) do wybranej komory anoksycznej. Powietrze jest dostarczane 
przez system napowietrzania drobnopęcherzykowego zasilany przez cztery 
dmuchawy, każda o mocy znamionowej 160 kW. 

W tabeli 1 przedstawiono porównanie zapotrzebowania na energię dla 
oczyszczalni w Słupsku w odniesieniu do wartości typowych dla innych 
obiektów.

Rys. 1. Schemat oczyszczalni ścieków w Słupsku obejmujący proponowane 
modyfikacje (linia przerywana) (na podstawie Zaborowska i in. 2017).
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Rys. 1. Schemat oczyszczalni ścieków w Słupsku obejmujący proponowane modyfikacje (linia 

przerywana) (na podstawie Zaborowska i in. 2017). 
 
 

Tabela 1 Charakterystyka produkcji i wykorzystania energii elektrycznej w oczyszczalni Słupsk 
(dane z 2013 roku) 

Charakterystyka produkcji i 
wykorzystania energii elektrycznej Oczyszczalnia Słupsk

*)
 Inne obiekty 

Jednostkowe zapotrzebowanie, 
kWh/m

3

ścieków
 0,48 0,3-0,8 

Jednostkowe zapotrzebowanie, 
kWh/kg

ChZT
 0,43 (0,58) 0,5-1,2 

Udział napowietrzania w 
zapotrzebowaniu, % 53 50-75 

Udział energii z kogeneracji 
biogazowej, % 73 

30-70 
~100

**)
 

*) średnia roczna w rozważanym roku eksploatacji 
**) w obiektach stosujących dodatkowe substraty (kofermentację) lub zmodyfikowaną 
technologię 

 
Badania w skali laboratoryjnej 

Badania laboratoryjne przeprowadzono w celu określenia optymalnych dawek reagentów 
służących do strącania osadu w osadnikach wstępnych. Jako reagenty strącające zastosowano: 

 techniczny siarczan żelaza (III), przy dawkach 50, 75 i 100 g/m3 (w postaci PIX 113 
firmy Kemipol), 

 flokulant anionowy A110 firmy Kemipol, z dawką 0,2, 1,0, 2,0 i 3,0 g/m3. 
W badaniach zastosowano uśrednione dobowo próby ścieków surowych, pobranych po kratach 
w oczyszczalni Słupsk. Do 1 dm3 ścieków surowych umieszczonych w szklanych zlewkach 
dodawano określone dawki PIX 113. Zawartość intensywnie mieszano przy pomocy mieszadła 
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Badania w skali laboratoryjnej

Badania laboratoryjne przeprowadzono w celu określenia optymalnych 
dawek reagentów służących do strącania osadu w osadnikach wstępnych. 
Jako reagenty strącające zastosowano:

techniczny siarczan żelaza (III), przy dawkach 50, 75 i 100 g/m•	 3 
(w postaci PIX 113 firmy Kemipol),
flokulant anionowy A110 firmy Kemipol, z dawką 0,2, 1,0, 2,0 i 3,0 •	
g/m3.

W badaniach zastosowano uśrednione dobowo próby ścieków surowych, 
pobranych po kratach w oczyszczalni Słupsk. Do 1 dm3 ścieków surowych 
umieszczonych w szklanych zlewkach dodawano określone dawki PIX 113. 
Zawartość intensywnie mieszano przy pomocy mieszadła magnetycznego 
przez 30 sekund (400 obr./min). Następnie dodawano określone dawki floku-
lanta i zawartość mieszano powoli przez 10 minut (130 obr./min.). Po tym cza-
sie ścieki poddawano 2-godzinnej sedymentacji, po której dekantowano ciecz 
znad osadu. Równolegle próbkę ścieków surowych bez dozowania reagentów 
poddawano procesowi 2-godzinnej sedymentacji.

Badania w skali technicznej

Zasadnicze badania w skali technicznej w oczyszczalni ścieków w Słupsku, 
przeprowadzono w okresie od 08.09.2016 (godz. 800) do 12.09.2016 (godz. 
800). W okresie poprzedzającym, tj. od 5.09 do 7.09 testowano poprawność 
funkcjonowania urządzeń pomiarowych stosowanych w czasie badań, a tak-
że dopracowywano na miejscu szczegóły organizacyjne związane z poborem 
i przekazywaniem prób (w szczególności tych z godzin nocnych), wykonywa-
niem oznaczeń oraz wykonywaniem i zapisywaniem odczytów z urządzeń po-
miarowych zlokalizowanych w oczyszczalni.
Badania były podzielone na 3 okresy:

Tabela 1. Charakterystyka produkcji i wykorzystania energii elektrycznej w oczyszczalni 
Słupsk (dane z 2013 roku)

Charakterystyka produkcji 
i wykorzystania energii elektrycznej

Oczyszczalnia 
Słupsk

*) Inne obiekty

Jednostkowe zapotrzebowanie, kWh/m3
ścieków 0,48 0,3-0,8

Jednostkowe zapotrzebowanie, kWh/kg
ChZT

0,43 (0,58) 0,5-1,2

Udział napowietrzania w zapotrzebowaniu, % 53 50-75

Udział energii z kogeneracji biogazowej, % 73 30-70
~100

**)

*) średnia roczna w rozważanym roku eksploatacji
**) w obiektach stosujących dodatkowe substraty (kofermentację) lub zmodyfikowaną technologię
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od godz. 8•	 00 dnia 08.09.2016 do godz. 800 dnia 09.09.2016 – brak do-
zowania reagentów (wartości referencyjne) – 24 h,
od godz. 8•	 00 dnia 09.09.2016 do godz. 800 dnia 11.09.2016 – dozo-
wanie wybranych reagentów w części mechanicznej oczyszczalni (dla 
całego obiektu) – 48 h,
od godz. 8•	 00 dnia 11.09.2016 do godz. 800 dnia 12.09.2016 – brak do-
zowania reagentów – 24 h.

Łączny czas badań wynosił 96 h.

Metody analityczne

Zawiesina ogólna i organiczna była mierzona metodą grawimetryczną 
według Polskich Norm (PN-72/C-04559). Całkowita i/lub rozpuszczona frakcja 
ChZT oraz PO4-P, NO3-N, NO2-N, NH4-N oznaczano metodą testów kuwetowych 
na spektrofotometrze Xion 500 (Hach Lange GmbH, Niemcy).

Procedura modelowania

Do modelowania pracy oczyszczalni zastosowano program GPS-X ver. 6.4. 
(Hydromantis, Inc, Kanada). Obejmował on oddzielne modele dedykowane do 
następujących procesów jednostkowych: zmodyfikowany model ASM2d dla 
osadu czynnego i model MantisAD do fermentacji beztlenowej. Zastosowane 
w tej pracy modyfikacje modelu ASM2d zostały szczegółowo opisane przez 
Swinarski i in. (2012). MantisAD jest modelem opracowanym przez zespół 
Hydromantis w celu uproszczenia modelowania procesu fermentacji beztleno-
wej i dedykowany obiektom o ograniczonej ilości danych (Copp i in., 2005). 

Model komputerowy przygotowany dla oczyszczalni w Słupsku w progra-
mie GPS-X przedstawiono na rys. 2. Ikony reprezentują oddzielne modele pro-
cesów, w tym sedymentację osadów wstępnych oraz beztlenowe, anoksyczne 
i tlenowe etapy oczyszczania biologicznego w linii ściekowej, a także procesy 
gospodarki osadowej z uwzględnieniem zagęszczania oraz fermentacji bez-
tlenowej. Linia osadowa została rozszerzona o obiekt symulujący usuwanie 
azotu w procesie deamonifikacji. Ikona „zewnętrzne źródło węgla” oznacza 
opcję dozowania zewnętrznego źródła węgla organicznego (w postaci re-
agenta KEM Carbo firmy Kemipol) do reaktorów biologicznych w przypadku 
deficytu węgla dla prawidłowego przebiegu procesu denitryfikacji. Dozowanie 
reagentów do strącania wstępnego zostało symulowane przez zmianę efek-
tywności usuwania zawiesin w osadniku wstępnym.

Modelowanie obejmowało trzy główne etapy: kalibrację i walidację komór 
osadu czynnego i komory fermentacji metanowej oraz symulację strategii 
związanych z podwyższonym strącaniem osadów wstępnych i zastosowa-
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niem oczyszczania odcieków z odwadniania osadów przefermentowanych 
w procesie deamonifikacji. 

Wyniki badań

Strącanie wstępne

W analizowanych próbach ścieków surowych stężenie ChZT wahało się 
od 1158 do 2218 g/m3, w tym 38,5% stanowiła frakcja rozpuszczona. Średnie 
stężenia azotu i fosforu wynosiły odpowiednio 82,9 (± 10,4) g N/m3 i 16,4 (± 
2,9) g P/m3. Średnie stężenie zawiesiny ogólnej wyniosło 558 g/m3, w tym 
71% stanowiła frakcja organiczna. Po 2 godzinach sedymentacji (bez doda-
wania reagentów) średnia efektywność usuwania wynosiła 43,3% dla ChZT, 
18,9% dla Pog, 7,7% dla Nog i 59% dla zawiesiny ogólnej (w tym 66% dla za-
wiesiny organicznej).

Efektywność podwyższonego usuwania zawiesiny ogólnej w procesie strą-
cania wstępnego zależała od dawek zastosowanych reagentów. Przykładowe 
wyniki w odniesieniu do zawiesiny ogólnej, ChZT i fosforu ogólnego przedsta-
wiono na rys. 3. Efektywność usuwania zawiesiny ogólnej osiągnęła maksy-
malną wartość 78,6% (87,2% dla zawiesiny organicznej) dla maksymalnych, 
zastosowanych dawek reagentów. Skuteczność usuwania ChZT wahała w za-
kresie od 50,5 do 55,8%. Zaobserwowano negatywny wpływ przedawkowa-
nia Fe2(SO4)3 przy niskich dawkach polimeru A110. Przy zastosowaniu dawki 
Fe2(SO4)3 równej 75 g/m3 Fe2(SO4)3 i 1 g/m3 polimeru A110 otrzymano sto-  
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Rys. 2 Model komputerowy oczyszczalni ścieków w Słupsku (na podstawie Zaborowska i in. 

2017) 
 
Modelowanie obejmowało trzy główne etapy: kalibrację i walidację komór osadu 

czynnego i komory fermentacji metanowej oraz symulację strategii związanych z 
podwyższonym strącaniem osadów wstępnych i zastosowaniem oczyszczania odcieków z 
odwadniania osadów przefermentowanych w procesie deamonifikacji.  

 
3. Wyniki badań 

 
Strącanie wstępne 

W analizowanych próbach ścieków surowych stężenie ChZT wahało się od 1158 do 2218 
g/m3, w tym 38,5% stanowiła frakcja rozpuszczona. Średnie stężenia azotu i fosforu wynosiły 
odpowiednio 82,9 (± 10,4) g N/m3 i 16,4 (± 2,9) g P/m3. Średnie stężenie zawiesiny ogólnej 
wyniosło 558 g/m3, w tym 71% stanowiła frakcja organiczna. Po 2 godzinach sedymentacji (bez 
dodawania reagentów) średnia efektywność usuwania wynosiła 43,3% dla ChZT, 18,9% dla Pog, 
7,7% dla Nog i 59% dla zawiesiny ogólnej (w tym 66% dla zawiesiny organicznej). 
Efektywność podwyższonego usuwania zawiesiny ogólnej w procesie strącania wstępnego 
zależała od dawek zastosowanych reagentów. Przykładowe wyniki w odniesieniu do zawiesiny 
ogólnej, ChZT i fosforu ogólnego przedstawiono na rys. 3. Efektywność usuwania zawiesiny 
ogólnej osiągnęła maksymalną wartość 78,6% (87,2% dla zawiesiny organicznej) dla 
maksymalnych, zastosowanych dawek reagentów. Skuteczność usuwania ChZT wahała w 
zakresie od 50,5 do 55,8%. Zaobserwowano negatywny wpływ przedawkowania Fe2(SO4)3 przy 
niskich dawkach polimeru A110. Przy zastosowaniu dawki Fe2(SO4)3 równej 75 g/m3 Fe2(SO4)3 
i 1 g/m3 polimeru A110 otrzymano stosunkowo wysokie wartości efektywności usuwania 
zanieczyszczeń, w tym skuteczność usuwania frakcji zawiesinowej ChZT wyniosła 95%. 
Uzyskane w trakcie badań laboratoryjnych wyniki były podobne do wyników podanych przez 
De Feo i in. (2008). W przypadku fosforu ogólnego efektywność jego usuwania była stosunkowo 
niska (19,7-46,8%). Wynikało to głównie z małej podatności na usuwanie w procesie 
sedymentacji małych cząstek zawiesiny zawierającej fosforan żelaza (III). 
Wyniki uzyskane przy dozowaniu Fe2(SO4)3 i polimeru anionowego były porównywalne z 
wynikami wcześniejszych badań, w których zastosowano koagulanty organiczne (Czerwionka i 
in., 2015). Jednak wysokie ceny tych koagulantów prowadziły do ujemnego bilansu kosztów. 

Rys. 2. Model komputerowy oczyszczalni ścieków w Słupsku (na podstawie 
Zaborowska i in. 2017)
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Rys. 3. Efektywność usuwania zawiesiny ogólnej (a), ChZT(b) i Pog (c) ze ścieków surowych 

przy dozowaniu siarczanu żelaza (III) (PIX 113) i polimeru anionowego (A110) (na 
podstawie Zaborowska i in. 2017) 

 
Badania w skali technicznej 

Na podstawie wyników badań laboratoryjnych, do badań w skali technicznej w 
oczyszczalni Słupsk wytypowano następujące reagenty: 

 koagulant żelazowy PIX-113, przy dawce wynoszącej 100 g/m3 ścieków, 
 polielektrolit anionowy A110, przy dawce wynoszącej 1 g/m3 ścieków. 

 
Koagulat PIX-113 wprowadzany był do kanału przed piaskownikiem napowietrzanym (fot. 1), 
przy wykorzystaniu istniejącej w oczyszczalni instalacji dozującej ten reagent. Wydajność pomp 
dozujących ustawiono w oparciu o średni przepływ ścieków surowych. Polielektrolit A110 
został dostarczony na teren oczyszczalni w czterech paletozbiornikach o pojemności 1 m3 każdy. 
Do dozowania tego reagenta wykorzystano specjalistyczny zestaw pompowy umieszczony w 
zamykanym kontenerze transportowym. Przy założonym stężeniu polielektrolitu, zużycie 
reagenta wynosiło 1 m3 w czasie 12 godzin pracy instalacji. Polielektrolit dozowany był do 
komory rozdziału (znajdującej się przed osadnikami wstępnymi) za pomocą układu zraszającego 
(fot. 2). 

sunkowo wysokie wartości efektywności usuwania zanieczyszczeń, w tym 
skuteczność usuwania frakcji zawiesinowej ChZT wyniosła 95%. Uzyskane 
w trakcie badań laboratoryjnych wyniki były podobne do wyników podanych 
przez De Feo i in. (2008). W przypadku fosforu ogólnego efektywność jego 
usuwania była stosunkowo niska (19,7-46,8%). Wynikało to głównie z małej 
podatności na usuwanie w procesie sedymentacji małych cząstek zawiesiny 
zawierającej fosforan żelaza (III).

Wyniki uzyskane przy dozowaniu Fe2(SO4)3 i polimeru anionowego były 
porównywalne z wynikami wcześniejszych badań, w których zastosowano ko-
agulanty organiczne (Czerwionka i in., 2015). Jednak wysokie ceny tych ko-
agulantów prowadziły do ujemnego bilansu kosztów.

Rys. 3. Efektywność usuwania zawiesiny ogólnej (a), ChZT(b) i Pog (c) ze ścieków 
surowych przy dozowaniu siarczanu żelaza (III) (PIX 113) i polimeru 
anionowego (A110) (na podstawie Zaborowska i in. 2017)
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Badania w skali technicznej

Na podstawie wyników badań laboratoryjnych, do badań w skali technicz-
nej w oczyszczalni Słupsk wytypowano następujące reagenty:

koagulant żelazowy PIX-113, przy dawce wynoszącej 100 g/m•	 3 
ścieków,
polielektrolit anionowy A110, przy dawce wynoszącej 1 g/m•	 3 ścieków.

Koagulat PIX-113 wprowadzany był do kanału przed piaskownikiem na-
powietrzanym (fot. 1), przy wykorzystaniu istniejącej w oczyszczalni instala-
cji dozującej ten reagent. Wydajność pomp dozujących ustawiono w oparciu 
o średni przepływ ścieków surowych. Polielektrolit A110 został dostarczony 
na teren oczyszczalni w czterech paletozbiornikach o pojemności 1 m3 każdy. 
Do dozowania tego reagenta wykorzystano specjalistyczny zestaw pompo-
wy umieszczony w zamykanym kontenerze transportowym. Przy założonym 
stężeniu polielektrolitu, zużycie reagenta wynosiło 1 m3 w czasie 12 godzin 
pracy instalacji. Polielektrolit dozowany był do komory rozdziału (znajdującej 
się przed osadnikami wstępnymi) za pomocą układu zraszającego (fot. 2).

  

 
Fot. 1. Dozowanie PIX-113 do kanału przed piaskownikiem 
 

 
 

Fot. 2. Instalacja do dozowania polielektrolitu A110 do komory rozdziału przed osadnikami 
wstępnymi w trakcie badań w oczyszczalni Słupsk 

 
Jako zabezpieczenie wymaganych parametrów jakości ścieków oczyszczonych w odniesieniu do 
azotu ogólnego zastosowano układ automatycznego dozowania zewnętrznego źródła węgla 
organicznego, w postaci reagenta KEM Carbo firmy Kemipol. Obejmował on stację dozowania 
(fot. 3) współpracującą z sondą pomiarową stężenia azotanów w odpływie z jednego z 
bioreaktorów. 

 

Fot. 3. Instalacja dozowania zewnętrznego źródła węgla organicznego do reaktora biologicznego 
(Mąkinia i in. 2013). 
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Jako zabezpieczenie wymaganych parametrów jakości ścieków oczyszczonych w odniesieniu do 
azotu ogólnego zastosowano układ automatycznego dozowania zewnętrznego źródła węgla 
organicznego, w postaci reagenta KEM Carbo firmy Kemipol. Obejmował on stację dozowania 
(fot. 3) współpracującą z sondą pomiarową stężenia azotanów w odpływie z jednego z 
bioreaktorów. 

 

Fot. 3. Instalacja dozowania zewnętrznego źródła węgla organicznego do reaktora biologicznego 
(Mąkinia i in. 2013). 

Fot. 1. Dozowanie PIX-113 do kanału przed piaskownikiem

Fot. 2. Instalacja do dozowania polielektrolitu A110 do komory rozdziału przed 
osadnikami wstępnymi w trakcie badań w oczyszczalni Słupsk
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Jako zabezpieczenie wymaganych parametrów jakości ścieków oczyszczo-
nych w odniesieniu do azotu ogólnego zastosowano układ automatycznego 
dozowania zewnętrznego źródła węgla organicznego, w postaci reagenta KEM 
Carbo firmy Kemipol. Obejmował on stację dozowania (fot. 3) współpracującą 
z sondą pomiarową stężenia azotanów w odpływie z jednego z bioreaktorów.

W trakcie dozowania reagentów wykonano wizualną ocenę skuteczności 
ich dozowania w odniesieniu do objętości wydzielonego osadu oraz klarowno-
ści cieczy nadosodowej w lejach Imhoffa (fot. 4). W tym celu kilkukrotnie po-
brano próby ścieków surowych (P1 na fot. 4), po dozowaniu reagenta PIX-113 
(P2 na fot. 4) oraz po dozowaniu polielektrolitu A110 (P5 na fot. 4).

Na podstawie przeprowadzonych obserwacji stwierdzono, że dozowanie 
wybranych reagentów przy założonych wstępnie dawkach skutkuje zauwa-
żalnym wzrostem wielkości i ilości wydzielanych osadów oraz wzrostem kla-
rowności cieczy nadosadowej. Jednocześnie objętości osadów po 2 godzinach 
sedymentacji były zbliżone, co wskazuje na dobre właściwości zagęszczające 
osadów powstających w procesie koagulacji.

Nie stwierdzono istotnych różnic w stężeniach azotu azotanowego w od-
pływie z komór osadu czynnego dla okresu przed i w trakcie dozowania re-
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biologicznego (Mąkinia i in. 2013).
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agentów. Natomiast stężenie fosforu fosforanowego było wyraźnie niższe 
w okresie dozowania reagentów.

Symulacje strategii poprawy bilansu energii

W ramach symulacji uwzględniono wpływ dwóch strategii modernizacji 
zakładu. Pierwsza strategia przewidywała zwiększoną produkcję osadu wstęp-
nego w wyniku dozowania reagentów chemicznych w części mechanicznej 
oczyszczalni. Druga strategia zakładała zastosowanie procesu deamonifi-

  

W trakcie dozowania reagentów wykonano wizualną ocenę skuteczności ich dozowania w 
odniesieniu do objętości wydzielonego osadu oraz klarowności cieczy nadosodowej w lejach 
Imhoffa (fot. 4). W tym celu kilkukrotnie pobrano próby ścieków surowych (P1 na fot. 4), po 
dozowaniu reagenta PIX-113 (P2 na fot. 4) oraz po dozowaniu polielektrolitu A110 (P5 na fot. 
4). 
 
 

 
Fot. 4. Wpływ dozowania reagentów PIX 113 i A110 na koagulację zanieczyszczeń zawartych w 

ściekach surowych w trakcie badań w skali technicznej (P1 – próbka ścieków surowych, 
P2 – próbka pobrana przed piaskownikiem, po wprowadzeniu reagenta PIX113, P5 
próbka pobrana z komory rozdziału, po wprowadzeniu polielektrolitu A110), (a) próbki 
bezpośrednio po pobraniu, (b) próbki po 2 h sedymentacji (9.09), (c) szczegółowy obraz 
flokulacji zawiesin w próbce P5, (d) próbki po 2 h sedymentacji (10.09) 

 
Na podstawie przeprowadzonych obserwacji stwierdzono, że dozowanie wybranych reagentów 
przy założonych wstępnie dawkach skutkuje zauważalnym wzrostem wielkości i ilości 
wydzielanych osadów oraz wzrostem klarowności cieczy nadosadowej. Jednocześnie objętości 
osadów po 2 godzinach sedymentacji były zbliżone, co wskazuje na dobre właściwości 
zagęszczające osadów powstających w procesie koagulacji. 
Nie stwierdzono istotnych różnic w stężeniach azotu azotanowego w odpływie z komór osadu 
czynnego dla okresu przed i w trakcie dozowania reagentów. Natomiast stężenie fosforu 
fosforanowego było wyraźnie niższe w okresie dozowania reagentów. 
 

Fot. 4. Wpływ dozowania reagentów PIX 113 i A110 na koagulację zanieczyszczeń 
zawartych w ściekach surowych w trakcie badań w skali technicznej 
(P1 – próbka ścieków surowych, P2 – próbka pobrana przed 
piaskownikiem, po wprowadzeniu reagenta PIX113, P5 próbka pobrana 
z komory rozdziału, po wprowadzeniu polielektrolitu A110), (a) próbki 
bezpośrednio po pobraniu, (b) próbki po 2 h sedymentacji (9.09), (c) 
szczegółowy obraz flokulacji zawiesin w próbce P5, (d) próbki po 2 h 
sedymentacji (10.09)
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kacji do oczyszczania odcieków powstających w trakcie odwadniania osadu 
przefermentowanego. Przy opracowaniu strategii zakładano utrzymanie rze-
czywistych warunków operacyjnych, w tym charakterystykę ścieków dopły-
wających, wartości recyrkulacji zewnętrznej oraz stężenie zawiesiny ogólnej 
w osadzie wstępnym i nadmiernym osadzie czynnym.

W pierwszej strategii efektywność usuwania zawiesiny ogólnej w osad-
niku wstępnym była wartością zmienną, w zakresie od 30% do 90%, z 10% 
krokiem. Przy czym wartość odniesienia wynosiła 40%, podczas gdy 80% sta-
nowi maksymalną wartość osiągniętą w badaniach laboratoryjnych. W efek-
cie zmienny był także stosunek osadów wstępnych do nadmiernego osadu 
czynnego oraz objętość osadów zmieszanych kierowanych do komór fermen-
tacyjnych. Przy maksymalnej efektywności usuwania zawiesin w osadniku 
wstępnym, wielkość obciążenia komór zawiesiną organiczną wzrosła o 19% 
do wartości 1,56 kg/m3 d. Spowodowało to spadek hydraulicznego czasu za-
trzymania do 17,4 dnia. Uzyskany stopień wykorzystania frakcji organicznej 
osadu w komorze fermentacyjnej wzrósł o 8%, a jednostkowa wydajność pro-
dukcji biogazu zwiększyła się o 9%. W tym ostatnim przypadku wydajność 
osiągnęła 1,19 m3/kg zawiesiny organicznej.

W drugiej strategii wartością zmienną była efektywność usuwania azo-
tu z odcieków z odwadniania osadu przefermentowanego. Przyjęto war-
tości w zakresie od 0% (dla stanu odniesienia) do 90%, z krokiem co 10%. 
Symulacje przeprowadzono dla stałej wartości stężenia tlenu rozpuszczonego 
(2 g O2/m3) w strefie aerobowej bioreaktora. Obserwowany spadek natęże-
nia przepływu powietrza nie przekraczał 5% dla maksymalnej efektywności 
usuwania azotu. Udział azotu zawartego w odciekach do azotu zawartego 
w ściekach surowych wynosił tylko o 0,15 dla warunków stanu odniesienia. 
Z drugiej strony zaobserwowano znaczną zmianę w zapotrzebowaniu powie-
trza dla pierwszej strategii skutkującej zwiększonym obniżeniem (o 25%) dla 
80% skuteczności usuwania zawiesin w osadniku wstępnym.

Bilans energii elektrycznej obliczano równocześnie dla każdej wartości 
analizowanych zmiennych. Obliczenia obejmowały symulowane zużycie ener-
gii i oszczędności w zakresie napowietrzania osadu czynnego i potencjalnej 
produkcji energii z biogazu. Odzysk energii w jednostce kogeneracji przyjęto 
na poziomie 32%, co odpowiadało rzeczywistym warunkom eksploatacyjnym 
w badanej instalacji. Wartość opałową biogazu oszacowano jako 22,3 MJ/m3 
przy zawartości metanu na poziomie 62%. Obliczenia uzupełniające obejmo-
wały bilans kosztów. Koszty energii obliczono dla uśrednionej ceny energii 
elektrycznej 0,7 PLN za kWh. W przypadku chemikaliów stosowanych do wy-
trącania przyjęto następujące ceny: 0,55 PLN za kg siarczanu żelaza (III) i 9,0 
PLN za kg polimeru A110. W cenę wliczono koszt transportu. 
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Na rys. 4 przedstawiono wyniki analiz wrażliwości dla proponowanych 
strategii w warunkach letnich. Rys. 4a przedstawia zakres dopuszczalnych 
wyników, które są zgodne z polskimi normami dla stężenia azotu ogólnego 
w ściekach oczyszczonych (10 g N/m3). Możliwe było założenie maksymalnej 
dopuszczalnej efektywności usuwania zawiesin w osadniku wtórnym na po-
ziomie około 80%, pod warunkiem że równocześnie usunięto 90% ładunku 
azotu zawartego w odciekach. Wyniki te zostały przeniesione na inne wykre-
sy. Korzystnym efektem pierwszej strategii jest zwiększona produkcja bioga-
zu, a w konsekwencji zwiększona produkcja energii w jednostce kogeneracji. 
Wpływ na wielkość produkcji biogazu ma zmienną wartość efektywności 
usuwania zawiesin w osadniku wstępnym (rys. 4b). Maksymalny potencjal-
ny wzrost produkcji energii z biogazu wynosi 56% w porównaniu ze stanem 
odniesienia. Obie strategie powodowały zmniejszenie zużycia energii w celu 
napowietrzania (do 36%). Decydujące znaczenie na oszczędności energii na 
napowietrzanie ma ładunek zawiesin usunięty w osadniku wstępnym (rys. 
4c). Bilans kosztów jest również silnie uzależniony od ilości osadu wydzielo-
nego w osadniku wstępnym (rys. 4d). Pozytywne wyniki można uzyskać pod 
kątem relacji między ceną energii a cenami i dawkami koagulantów/flokulan-

Rys. 4. Modelowe prognozy dotyczące: (a) stężenia Nog w ściekach oczyszczonych 
w gN/m3, (b) produkcji biogazu w m3/d, (c) oszczędności energii na 
napowietrzanie w kWh/d, (d) bilans kosztów w PLN/d. „Ref” oznacza 
aktualną wartość dla oczyszczalni w Słupsku (stan referencyjny) (na 
podstawie Zaborowska i in. 2017)
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energii i uzyskała 108% efektywności odzysku energii w 2005 r. (Kroiss i Cao 2014). 
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tów. Zmniejszone zużycie energii do napowietrzania w wyniku usunięcia azo-
tu z odcieków z odwadniania osadów było mniejsze. Dla obecnego poziomu 
odzysku energii w kogeneracji i ceny energii dla badanej oczyszczalni, głów-
nym czynnikiem determinującym dodatnie saldo kosztów jest wybór reagen-
tów do strącania wstępnego.
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Rys. 5. Przewidywane w modelu warunki neutralności energetycznej, % (na podstawie 

Zaborowska i in. 2017) 
 
4. Podsumowanie 
Na podstawie wykonanych badań można sformułować następujące wnioski: 

 możliwy jest potencjalny wzrost produkcji biogazu w komorze fermentacyjnej: do 56%, 
oraz redukcja zapotrzebowania na energię do napowietrzania: do 36%, 

 proponowane usprawnienia technologiczne poprawiają bilans energii oraz mogą 
prowadzić do osiągnięcia samowystarczalności energetycznej oczyszczalni, 

 zakres rozwiązań obejmujący dodatni bilans energii został wyznaczony  przy 
efektywności usuwania zawiesiny w osadniku wstępnym 75% oraz skuteczności 
usuwania azotu z odcieków 50%, 

 cena koagulantów/flokulantów w relacji do cen energii elektrycznej stanowi główny 
czynnik determinujący dodatni bilans kosztów. 
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Podsumowanie

Na podstawie wykonanych badań można sformułować następujące 
wnioski:

możliwy jest potencjalny wzrost produkcji biogazu w komorze fermen-•	
tacyjnej: do 56%, oraz redukcja zapotrzebowania na energię do napo-
wietrzania: do 36%,
proponowane usprawnienia technologiczne poprawiają bilans energii •	
oraz mogą prowadzić do osiągnięcia samowystarczalności energetycz-
nej oczyszczalni,
zakres rozwiązań obejmujący dodatni bilans energii został wyznaczo-•	
ny przy efektywności usuwania zawiesiny w osadniku wstępnym ≥75% 
oraz skuteczności usuwania azotu z odcieków ≥50%,
cena koagulantów/flokulantów w relacji do cen energii elektrycznej •	
stanowi główny czynnik determinujący dodatni bilans kosztów.

Podziękowania

Badania zrealizowano w ramach projektu BARITECH współfinansowane-
go ze środków Funduszy Norweskich, w ramach programu Polsko-Norweska 
Współpraca Badawcza, Konkurs Główny, realizowany przez Narodowe Centrum 
Badań i Rozwoju, umowa nr pol-nor/197025/37/2013.

Instalacja dozowania zewnętrznego źródła węgla organicznego została 
wykonana w ramach projektu INCAS nr UDA-POIG.01.03.01-22-140/09-04 
finansowanego ze środków Europejskiego Funduszu Rozwoju Regionalnego 
w ramach Programu Operacyjnego „Innowacyjna Gospodarka”.

Literatura

Copp J.B., Belia E., Snowling S., Schraa O. 2005 Anaerobic digestion: a new model for plant-wide 
wastewater process modelling. Water Science and Technology, 52(10-11), 1-11.

Czerwionka K., Szyszko M., Tuszynska A., Makinia J. 2015 Impact of enhanced pretreatment on bio-
logical nutrient removal in municipal wastewater treatment plants. In: IWA Specialist Conference 
on Nutrient Removal and Recovery: moving innovation into practice proceedings, Gdansk, Poland, 
18-21.05.2015.

De Feo G., De Gisi S., Galasso M. 2008 Definition of a practical multi-criteria procedure for selecting 
the best coagulant in a chemically assisted primary sedimentation process for the treatment of 
urban wastewater. Desalination, 230, 229-238.

Descoins N., Deleris S., Lestienne R., Trouvé E., Maréchal F. 2012 Energy efficiency in waste water 
treatments plants: Optimization of activated sludge process coupled with anaerobic digestion. 
Energy, 41, 153-164.

Gao H., Scherson Y.D., Wells G.F. 2014 Towards energy neutral wastewater treatment: methodology 
and state of the art. Environmental Science: Processes Impacts, 16, 1223-1246.

Gori R., Giaccherini F., Jiang L.-M., Sobhani R. Rosso D. 2013 Role of primary sedimentation on plant-
wide energy recovery and carbon footprint. Water Science and Technology, 68(4), 870-878.

Hernández-Sancho F., Molinos-Senante M., Sala-Garrido R. 2011 Energy efficiency in Spanish waste-
water treatment plants: A non radial DEA approach. Science of the Total Environment, 409, 2693-
2699.

Kroiss H., Cao Y. 2014 Energy considerations. In: Activated Sludge – 100 Years and Counting. Jenkins 
D., Wanner J. (ed.), IWA Publishing, London, 221-244.



25

Mąkinia J., Czerwionka K., Darul H. (2013). ��������������������������������������������������Dawkowanie odpadów z produkcji alkoholu dla popra-
wy efektywności denitryfikacji i bilansu energetycznego w oczyszczalni ścieków „RUPTAWA” 
w Jastrzębiu Zdrój. Forum Eksploatatora, nr 3/2013 (66), 38-42.

Siegrist H., Salzgeber D., Eugster J., Joss A. 2008 Anammox brings WWTP closer to energy autarky 
due to increased biogas production and reduced aeration energy for N-removal. Water Science 
and Technology, 57(3), 383-388.

Swinarski M., Makinia J., Stensel H.D., Czerwionka K., Drewnowski J. 2012 Modeling external carbon 
addition in biological nutrient removal processes with an extension of the International Water 
Association activated sludge model. Water Environment Research, 84(8), 646-655.

Zaborowska E., Czerwionka K., Makinia J. 2017 Strategies for Achieving Energy Neutrality in Biological 
Nutrient Removal Systems – a Case Study of the Slupsk WWTP (northern Poland). Water Science 
and Technology, 75(3), 727-740.





27

Bilans masowy osadów w stabilizacji 
beztlenowej – nowe doświadczenia

Andrzej Wójtowicz
Wodociągi Słupsk

Bilansowanie mas osadów w ciągu technologicznym komunalnej oczysz-
czalni ścieków wydaje się rzeczą oczywistą, która nie powinna stwarzać 
większych problemów technologom i operatorom. Tym bardziej, że można 
zweryfikować go bilansem energetycznym lub masowym poszczególnych 
pierwiastków, np. fosforu. 

Do niedawna tak uważałem. Różnego rodzaju uproszenia i pobieżna sy-
tuacja wpływu niektórych czynników na wynik bilansu oraz stereotypowe my-
ślenie mogą spowodować znaczny „rozjazd” teorii z rzeczywistością i długie 
godziny spędzone nad poszukiwaniem popełnianego błędu. 

Rzecz dotyczy szczególnie oczyszczalni z głęboką redukcją masy w proce-
sach stabilizacji beztlenowej. Pierwsze znaczące różnice pojawiły się w sytu-
acji, kiedy osad nadmierny zaczął głęboko hydrolizować, a produkcja biogazu 
znacznie się zwiększyła. Nastąpiła znaczna różnica pomiędzy ilością osadu 
odwodnionego i zważonego za pomocą wagi zainstalowanej na ładowarce ko-
łowej, a ilością wynikająca z bilansu masowego. Trudna do wyjaśnienia była 
również wysoka masa organiczna osadu przefermentowanego przy jednocze-
snej wysokiej produkcji biogazu, świadczącej o głębokiej redukcji organiki. 
Również niewiadomo dlaczego procentowa ilość masy organicznej w odwod-
nionym osadzie była wyższa niż w nadawie na wirówkę. 

Poszukiwano błędów w metodykach laboratoryjnych, próbkowaniu, w po-
miarze mas osadu na przepływomierzach, złym raportowaniu osadu zagospo-
darowywanego na kompostowni, włącznie z teorią spisku w wyniku którego, 
ktoś ukradł ok. 2 000 Mg osadu w ciągu roku. Przy zarejestrowanej produkcji 
osadów odwodnionych na poziomie 10 000 Mg rocznie była to spora różnica, 
która nie dawała spokoju przez jakiś czas osobom odpowiedzialnym za pracę 
słupskiej oczyszczalni ścieków. 

Ostatecznie sprawa okazała się prosta i sprowadziła się do uwzględnienia 
w bilansie ubytku masy mineralnej. Patrząc bezpośrednio na proces fermen-
tacji jest oczywistym, że masa mineralna przed i za komorą jest niemal taka 
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sama. No bo gdzie mogłaby zniknąć?. Domieszki mineralne w biogazie nie 
stanowią żadnego istotnego znaczenia dla bilansu. 

Podobne uproszczenie dotyczyło również ubytku masy mineralnej w od-
ciekach. Węzeł odwodnieniowy bilansowany był tylko z uwagi na zmianę wil-
gotności i ewentualnie zawiesinę ogólną, która nawet w dużej ilości nie miała 
znaczącego wpływu na bilans. O ile nie było zbyt głębokiego procesu rozkładu 
szczególnie biologicznego osadu nadmiernego, to błędy były „akceptowalne” 
i stanowiły ok. 5-10%.

Intensyfikacja procesów fermentacji spowodowała znaczny wzrost mi-
neralnych ładunków zwrotnych, szczególnie takich jak zasadowość i azot. 
Również struwit, o ile jest odprowadzany z ciągu osadowego i nie stanowi 
masy osadów odwodnionych, może mieć znaczenie dla poprawnego bilanso-
wania, choć już w mniejszym stopniu. 

Przy intensywnej fermentacji stężenie amoniaku wzrasta do poziomu 
1 500÷1 800 mg/dm3, a w przypadku głębokiej wymuszonej hydrolizy nawet 
do ok. 3 000 mg/dm3. Zważywszy, że inhibicja fermentacji zaczyna się od 1 
500 mg N-NH4/dm3, a toksyczne odziaływanie na proces od 3 000 mg N-NH4/
dm3 sam ten fakt jest już zmartwieniem technologów poszukujących strategii 
zmniejszenia ryzyka procesowego. Ale to już na odrębny artykuł.

Zwrot zasadowości jest jeszcze bardziej widoczny. W przypadku OS Słupsk 
jest to poziom ok. 6 000 mg CaCO3/dm3, ale już w intensyfikacji procesu (np. 
przy hydrolizie termicznej THP) są to ilości na poziomie ok. 30 000 mg CaCO3/
dm3. 

Stężenia poszczególnych substancji będą wzrastały wraz z koncentracją 
osadu w komorach, tj. obciążeniem komór suchą masą poszczególnych osa-
dów. W przypadku wyskotermicznych procesów do komór będzie trafiać osad 
o dużym stopniu zagęszczenia (ok. 15-18% s.m.), natomiast uwzględniając 
zwrot wilgotności z redukcji organiki na poziomie 0,7 kg/kg zredukowanej or-
ganiki, komora pracować będzie ze stężeniem ok.3,5-5 s.m.%, w zależności 
od stopnia rozkładu. Dlatego warunki prowadzenia procesu należy brać pod 
uwagę planując holistycznie cały proces przeróbki osadów wraz z prawidło-
wym funkcjonowaniem ciągu ściekowego oczyszczalni.

Odnosząc stężenia do masy odcieków zależnej od stopnia zagęszczenia 
osadów i kosubstratów wejściowych oraz redukcji organiki w procesie fer-
mentacji, mineralne ładunki zwrotne mogą znacząco zakłócić bilans, szcze-
gólnie, że obliczenie redukcji masy organicznej bazuje na wartości substancji 
mineralnych w osadzie przefermentowanym. W zależności od stopnia reduk-
cji i intensywności procesu masa mineralna odprowadzana w odcieku może 
stanowić od 10÷80% ładunku na wejściu do procesu, co będzie miało olbrzy-
mie znaczenie dla wartości bilansowych.
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Dla przykładu podanego w tabeli 1 przyjęto redukcję masy mineralnej 
odpowiedniej dla ładunku odpowiadającemu stężeniom łącznym (CaCO3+N-
NH4+P) na poziomie 7 900 ppm. Jak wynika z przedstawionego bilansu ma-
sowego redukcja organiki jest na bardzo wysokim poziomie 70%, produkcja 
biogazu wynosi ok. 6 100 Nm3/d, a pomimo to masa organiczna w osadzie 
przefermentowanym jest wysoka i wynosi blisko 67%. 

Jednostkowa produkcja osadu również wykazuje bardzo niską wartość ok. 
7 kg s.m. /RLM/rok, co jest wartością odbiegająca od znanej dotychczas war-
tości minimalnej określanej na poziomie 12÷14 kg s.m./RLM/rok. 

Intensyfikacja procesów stabilizacji beztlenowej wymaga uwzględnienia 
w bilansie redukcji masy mineralnej oraz refleksji nad ładunkami zawracany-
mi. Z jednej strony jest wyraźny efekt spadku jednostkowej produkcji osadu, 
lecz kosztem w tym przypadku może być zawracany ładunek amoniaku. 

Przy planowaniu wdrożenia różnych technologii głębokiej stabilizacji na-
leży posługiwać się bardziej zaawansowanymi metodami bilansowania, co 
pozwoli na lepszą ocenę efektywności wdrażanych procesów, jak również 
ustalenie warunków gwarancji z dostawcą technologii.

W Słupsku proces ten został zaplanowany etapowo, poprzez sukcesywną 
optymalizację węzłów technologicznych. Poprawę efektywności w pierwszej 
kolejności realizowano poprzez wzrost hydraulicznego czasu retencji HRT. 
Dotyczyło to zarówno powiększenia kubatury fermentacji, jak również wzro-

Tabela 1.	 Przykładowy dobowy bilans masowy osadów dla oczyszczalni 
komunalnej o obciążeniu ok. 200 000 RLM z głęboką fermentacją, bez 
kofermentacji

SUROWIEC MASA 
[Mg/d

s.m.  s.m.org. kg s.m. kg 
s.m.org.

kg 
s.m.min.

H2O 
[Mg/d]

osad wstępny zagęszczony 96,0 5,00% 80,0% 4 800,0 3 840,0 960,0 91,2

osad nadmierny zagęszczony 90,0 8,00% 80,0% 7 200,0 5 760,0 1 440,0 82,8

RAZEM OSAD MIESZANY 186 6,45% 80,0% 12 000,0 9 600,0 2 400 174,0

wstępny po fermentacji 94,6 1,27% 60,0% 1 200,0 720,0 480,0 93,4

nadmierny po fermentacji 88,1 2,73% 70,0% 2 400,0 1 680,0 720,0 85,7

OSAD 
PRZEFERMENTOWANY

182,6 1,97% 66,7% 3 600,0 2 400,0 1 200 179,0

ZREDUKOWANO RAZEM 3,4 4,48% 75,00% 70,0% 7 200,0 1 200,0 -5,0

zredukowany wstępny 1,4 3,73% 81,25% 75,00% 3 120,0 480,0 -2,2

zredukowany nadmierny 1,9 5,27% 70,83% 66,67% 4 080,0 720,0 -2,9

OSAD ODWODNIONY 18,0 20,00% 66,7% 3 600,0 2 400,0 1 200 14,4
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stu stopnia zagęszczania osadów kierowanych do komór fermentacyjnych. 
Obecnie HRT wynosi ok. 45 dób i po kilkumiesięcznym okresie adaptacyjnym 
osiągnięto oczekiwane rezultaty. Uzyskano redukcję substancji na poziomie 
75% s.m.org., co wraz z niewielkim udziałem kofermentacji umożliwia pro-
dukcję biogazu w przedziale 6 000÷7 000 m3/d. 

Praca z krótkim wiekiem osadu czynnego również daje efekty w postaci 
mniejszej mineralizacji osadu nadmiernego (>80%), a dobra praca piaskow-
nika, osadników wstępnych oraz zagęszczaczy grawitacyjnych poprawi-
ła znacząco udział organiki w suchej masie osadu wstępnego (obecnie ok. 
85%). Prowadzony jest również program badawczy z Politechniką Gdańska 
nad dalszą poprawą efektywności energetycznej poszczególnych procesów 
technologicznych. Rozważana jest zasadność wdrożenia strącania wstępnego 
pod kątem wzrostu produkcji biogazu, z jednoczesną kontrolą pracy reaktora 
biologicznego.

Analizujemy również możliwość wdrożenia procesu THP w połączeniu 
ze wzrostem obciążenia komory kosubstratami wysokoenergetycznymi. 
Zakładamy wzrost redukcji organiki do 85% s.m.org. Uwzględniamy przy tym 
ładunki zwrotne oraz warunki prowadzonego procesu pod kątem inhibicji oraz 
wpływu instalacji na funkcjonowanie wszystkich procesów na oczyszczalni 
i kompostowni (np. utrata wysokiej koncentracji azotu w osadzie odwodnio-
nym pogorszy walory nawozowe produkowanego kompostu, ale jednocześnie 
zmniejszy emisje amoniaku do atmosfery w dalszej obróbce, co przyczyni się 
do zmniejszenia uciążliwości odorowej).

Tabela 2.	 Wskaźniki dla różnych warunków bilansowania uwzględniających 
redukcję masy mineralnej (przyjęto 80% s.m.org. w osadzie wstępnym 
i nadmiernym na wejściu do komory)

Warunki procesu 
stabilizacji  

w bilansowaniu

substancje 
mineralne

substancje 
org. osad 

przefermentowany

produkcja osadu biogaz

odcieki 
[ppm]

redukcja
[%]

s.m.org.
[%]

redukcja
[%]

os.przefer. 
kg s.m./d

kg s.m. 
/RLM/r

os.odwod. 
 Mg/d  
[20% 
s.m.]

m3/d l/
RLM/d

stabilizacja bez 
red. min.

0 0 68,70% 45% 7 675 14,0 38,4 3 700 18,5

stabilizacja 
klasyczna

2 150 15% 72,10% 45% 7 315 13,3 36,6 3 725 18,6

głęboka 
stabilizacja

7 900 50% 66,70% 75% 3 600 6,6 18 6 080 30,4

stabilizacja 
z THP

30 000 70% 66,70% 85% 2 160 3,9 10,8/7,7* 6 900 34,5

* stopień odwodnienia osadu po THP wynosi zazwyczaj ok. 30%, co może mieć znaczenie dla oceny efektywności 
procesu
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Wybudowany w ostatnich latach biologiczny reaktor sekwencyjny w cią-
gu bocznym umożliwia redukcję do 200 kg N/d. Istnieje możliwość zmiany 
technologii SBR na deamonifikację. Jest to ważny potencjał umożliwiający 
zminimalizowanie skutków głębokiej stabilizacji na prawidłową pracę reakto-
ra biologicznego w ciągu głównym.

W analizowanym przypadku wzrost produkcji biogazu o ok. 10-15% w wy-
niku wdrożenia THP może być mało opłacalny. Ekonomikę poprawia redukcja 
suchej masy osadów o ok. 40%, a w odniesieniu do masy mokrej nawet dwu-
krotnie, co ma duże znaczenie na koszty dalszej przeróbki i zagospodarowania 
osadów. Szkoda tylko, że kosztem jest utarta azotu, co pogarsza właściwości 
nawozowe osadu i kompostu. W dużych oczyszczalniach z zanieczyszczonym 
osadem procesy THP coraz częściej kojarzone są z przekształcaniem termicz-
nym i uzupełniane są jeszcze głębszą redukcją masy mineralnej poprzez strą-
canie fosforu do formy struwitu, jako wyodrębnionego nawozu mineralnego. 
Bardzo możliwe, że docelowe wskaźniki jednostkowej produkcji osadów będą 
na poziomie jeszcze niższym, choć do niedawna 4 kg s.m./RLM/rok wydawało 
się niemożliwe!





PROBLEMY Z SIARKOWODOREM  
– NOWE ROZWIĄZANIA
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Zastosowanie wodorotlenku żelaza do 
usuwania h2s z biogazu

mgr inż. Dariusz Bocheński 
Przedsiębiorstwo Oczyszczania Ścieków Gubin-Guben Sp. z o.o.

Polsko-niemiecka oczyszczalnia ścieków obsługująca miasto Gubin i po 
niemieckiej stronie miasto Guben wraz z przyległymi wioskami oddana do 
eksploatacji w maju roku 1998 niezmiennie pracuje i reprezentuje wysoki 
techniczny poziom inżynierii sanitarnej. Utrzymuje bez najmniejszych zakłó-
ceń ustalone pozwoleniem wodnoprawnym parametry oczyszczania ścieków. 
Koszty budowy oczyszczalni, podziału kosztów inwestycyjnych pomiędzy każ-
de z miast przedstawia slajd.

Tak naprawdę jest to zapewne nie jedyna w Polsce oczyszczalnia oparta 
na technologii mechaniczno-biologicznego oczyszczania ścieków z chemicz-
nym wspomaganiem strącania fosforu oraz gospodarką osadową opartą o wy-
korzystanie zamkniętej komory fermentacyjnej. To, co ewentualnie wyróżnia 
tę oczyszczalnię od innych, to produkcja biogazu w zamkniętej komorze fer-
mentacji z instalacją umożliwiającą mieszanie komory sprężonym gazem 
i instalację produkującą energię elektryczną i cieplną z biogazu. Natomiast 
ustabilizowane osady ściekowe, dodatkowo higienizowane wapnem zagospo-
darowywane są niezmiennie od 19 lat rolniczo.

Biogaz właśnie zainspirował nas do działań w zakresie optymalizacji 
kosztów eksploatacji oczyszczalni w oparciu o produkcję energii elektrycznej 
i cieplnej. Zespoły prądotwórcze dające energię elektryczną i cieplną oraz ko-
cioł produkujący energię cieplną dla potrzeb technologicznych i użytkowych 
pracowały początkowo tylko na biogazie. Są to dwa generatory o mocy 230 
kW i 220 kW napędzane silnikami gazowym, dla których paliwem jest biogaz, 
a po dokonaniu zmian technologicznych również gaz ziemny. 

Biogaz do roku 2016 był naszym głównym „zielonym paliwem”. 
Alternatywnym paliwem od roku 2002 jest również gaz ziemny, a od lipca 2016 
kolejnym źródłem „energii zielonej” jest instalacja fotowoltaiczna o mocy 250 
kW. 
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O ile gaz ziemny, a teraz i fotowoltaika, nie stwarzają problemów tech-
niczno-finansowych, to biogaz niestety stwarza takie problemy. 

Nasz układ technologiczny produkcji biogazu oparty jest o zamkniętą 
komorę fermentacji mieszaną sprężonym biogazem i filtry piaskowe odwad-
niania biogazu. Nasz wyprodukowany biogaz zawiera zatem spore ilości H2S, 
które zdecydowanie mają wpływ na koszty związane z utrzymaniem stanu 
technicznego zespołów prądotwórczych.

Według danych technicznych silników gazowych, by pracowały one pra-
widłowo, to zawartość H2S w biogazie powinna być na poziomie nie więk-
szym niż 500 – 600 ppm. W naszym przypadku wynosi to 2000 ppm., a bywa 
i więcej.

Taki stan rzeczy wymuszał wymianą oleju w silnikach praktycznie co 100 
godzin pracy. A pomimo tego i tak żywotność pracy silników zdecydowanie 
była krótsza, co wymuszało konieczność zakupu nowych silników jeszcze przed 
upływem okresu ich amortyzacji. Taki stan rzeczy zdecydowanie zwiększał 
koszty eksploatacji oczyszczalni. Szukaliśmy rozwiązania tego problemu.

Zaczęliśmy nawet rozważać możliwość zakupienia instalacji odsiarczania 
biogazu.

W roku 2016 przedstawiciel Kemipolu zaproponował nam zakup produktu 
(tlenek żelaza) o nazwie BDT1K, który dozowany do komory fermentacyjnej 
w  dawce od 25–150 kg/dobę w zdecydowany sposób miał obniżyć zawartość 
H2S w biogazie. Oczywiście z ochotą przyjęliśmy na próbę ofertę. 

Próbę rozpoczęliśmy w okresie 3 miesięcy od września 2016 do listopa-
da 2016r. stosując dawki od 25 do 150 kg/dobę tego preparatu. Niestety, ta 
próba skończyła się fiaskiem. Pokazują to slajdy nr 2-6. Przy naszym składzie 
osadów ściekowych to nie zadziałało, a w listopadzie wręcz nawet zwiększy-
ła się zawartość H2S w biogazie. Trudne było do określenia, czy wzrost H2S 
w biogazie, to wynik 3 –miesięcznego dozowania preparatu BDT1K do komo-
ry, czy zmieniła się charakterystyka naszych osadów ściekowych?

Musieliśmy przerwać te badania, bo nie przyniosły żadnego efektu.
W trakcie kolejnych rozmów z przedstawicielem Kemipolu zaproponował 

On nam inny preparat (wodorotlenek żelaza) o nazwie BDP1K.
W bieżącym roku po okresie zimowym postanowiliśmy ponownie podjąć 

próbę zastosowania proponowanego preparatu.
Od 15 kwietnia 2017 r. do 7 czerwca 2017r. dozowaliśmy preparat BDP1K 

do komory fermentacyjnej w ilościach od 100 – 25 kg/dobę, co przedstawiają 
slajdy nr 8-11.

Już w krótkim czasie okazało się, że efekt jest niepodważalny. Z ponad 
2000 ppm H2S w biogazie po zastosowaniu dawki 100 kg/dobę preparatu, 
zeszliśmy początkowo do nawet 400 ppm H2S, a po zejściu z dawką do 25 kg/
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dobę, zawartość H2S w biogazie ustabilizowała się na poziomie 1000–1100 
ppm. Zakładamy, że przy dawce 50 kg/dobę preparatu BDP1K zawartość H2S 
w biogazie powinna utrzymywać się na poziomie około 600 ppm. To tyle ile 
wymagane jest fabrycznie dla silników gazowych.

Zastosowanie wodorotlenku żelaza w naszym przypadku powinno dać 
nam w skali roku zaoszczędzenie tylko na kosztach zakupu oleju i robociźnie 
ilości wymian około 40 995 zł/rok. Przedstawiają to slajdy nr 13-14.

Przy takim wyniku konieczna wymiana oleju w silnikach wymagana bę-
dzie co ca. 270 godzin pracy silnika. Oczywiście koszty rutynowych serwisów 
zespołu prądotwórczego pozostają na niezmiennym poziomie, ale robocizna 
związana z ilością wymian oleju ma już wymiernie niższą wartość, natomiast 
zawartość H2S w biogazie na poziomie wymogów fabrycznych dla silnika po-
zwala zakładać, że przepracuje on gwarantowaną fabrycznie ilość motogodzin, 
a to przekłada się na wymierne korzyści finansowe, bo zakup jednego nowe-
go zespołu prądotwórczego o mocy 230kW, to wydatek rzędu min. 800 000 
zł. Z całości rozważania można założyć, że zastosowanie wodorotlenku żelaza 
przyniesie wyraźnie pozytywny efekt finansowy, zatem dalej będziemy pro-
wadzić analizy i współpracę z Kemipolem w tym zakresie. 
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2016
WRZESIEŃ     DAWKA BDT1K w kg H2S ppm

1 0 2 000
2 75 2 000
3 75 1 800
4 75 1 800
5 75 1 800
6 75 1 800
7 150 1 800
8 150 1 700
9 150 1 700

10 150 1 700
11 150 1 600
12 150 1 500
13 150 1 400
14 25 1 400
15 25 1 500

2

„ZASTOSOWANIE WODOROTLENKU ŻELAZA
DO USUWANIA H2S Z BIOGAZU ” 

1
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2016 
PAŹDZIERNIK   DAWKA BDT1K w kg H2S ppm

1 25 1 600
2 25 1 600
3 25 1 600
4 25 1 600
5 25 1 700
6 25 1 700
7 25 1 700
8 25 1 700
9 25 1 700

10 25 1 800
11 25 1 800
12 25 1 800
13 25 1 800
14 25 1 800
15 25 1 800

4

2016
WRZESIEŃ    DAWKA BDT1K w kg H2S ppm

16 25 1 600
17 25 1 600
18 25 1 600
19 25 1 600
20 25 1 600
21 25 1 600
22 25 1 600
23 25 1 600
24 25 1 600
25 25 1 600
26 25 1 600
27 25 1 600
28 25 1 600
29 25 1 600
30 25 1 600

3
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2016 
LISTOPAD     DAWKA BDT1K w kg H2S ppm

1 25 1 900

2 25 1 900

3 25 >2000

4 75 >2000

5 75 >2002

6 75 >2000

7 75 >2000

8 75 >2000

9 75 >2000

10 75 >2000

11 75 >2000

12 75 >2000
6

2016 
PAŹDZIERNIK    DAWKA BDT1K w kg H2S ppm

16 25 1 800
17 25 1 800
18 25 1 800
19 25 1 800
20 25 1 800
21 25 1 800
22 25 1 900
23 25 1 900
24 25 1 900
25 25 1 900
26 25 1 900
27 25 1 900
28 25 1 900
29 25 1 900
30 25 1 900
31 25 1900

5
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2017 
KWIECIEŃ     DAWKA BDP1K w kg H2S ppm

15 100 >2000
16 100 400
17 100 400
18 75 400
19 75 600
20 75 600
21 25 600
22 25 600
23 25 700
24 25 700
25 25 700
26 25 800
27 25 800
28 25 800
29 25 800
30 25 800

8

7
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2017 
MAJ      DAWKA BDP1K w kg H2S ppm

1 25 800
2 25 800
3 25 800
4 25 800
5 25 800
6 25 800
7 25 800
8 25 800
9 25 800

10 25 900
11 25 900
12 25 900
13 25 900
14 25 900
15 25 900

9

2017 
MAJ      DAWKA BDP1K w kg H2S ppm

16 25 900
17 25 900
18 25 900
19 25 900
20 25 1 000
21 25 1 000
22 25 1 000
23 25 1 000
24 25 1 000
25 25 1 000
26 25 1 000
27 25 1 000
28 25 1 000
29 25 1 000
30 25 1 000
31 25 1 100

10
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1 25 1 100

2 25 1 100

3 25 1 100

4 25 1 100

5 25 1 100

6 25 1 100

7 25 1 100

2017 
CZERWIEC     DAWKA BDP1K w kg H2S ppm

11

12
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KOSZTY WYMIANY OLEJU BEZ  BDP1K 

 1. ILOŚĆ GODZIN PRACY 
 ZESPOŁU PRĄDOTWÓRCZEGO                                        8 000   h/rok
 2. ILOŚĆ WYMIAN OLEJU CO 100-150mg                                   76   razy
 3. ROCZNE ZUŻYCIE OLEJU ( 1 WYMIANA=70l.)                   5 320  litrów
 4. KOSZT ROCZNY ZAKUPU OLEJU ( 1 litr = 12 zł.)             63 840  zł.
 5. KOSZT ROBOCIZNY WYMIANY OLEJU +FILTRY              58 520  zł

 SUMA KOSZTÓW WYMIANY OLEJU =                122 360 zł/rok

13

KOSZTY WYMIANY OLEJU  PO DODANIU
BDP1K

 1. ILOŚĆ GODZIN PRACY 
 ZESPOŁU PRĄDOTWÓRCZEGO                                        8 000   h/rok
 2. ILOŚĆ ROCZNA WYMIAN OLEJU CO 270  mg                        29   razy
 3. ROCZNE ZUŻYCIE OLEJU ( 1 WYMIANA=70l.)                   2 030  litrów
 4. KOSZT ROCZNY ZAKUPU OLEJU ( 1 litr = 12 zł.)             24 360  zł/rok
 5. KOSZT ROBOCIZNY WYMIANY OLEJU +FILTRY              22 330  zł/rok
 6. KOSZT ZAKUPU BDP1K ( WODOROTLENEK ŻELAZA) 34 675 zł/rok

 WYNIK FINANSOWY PO PODANIU BDP1K

122 360  – (24 360 + 22330 + 34 675)  =                      40 995 zł/rok                                       

14
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Siarkowodór w biogazie   – korzyści 
ekonomiczne oraz aspekty techniczno-
technologiczne procesu suplementacji 
masy fermentacyjnej pod kątem usuwania 
siarkowodoru z biogazu

dr Grzegorz Piechota1

Krzysztof Chmielewski2
1 GP CHEM. Laboratorium Badania i Analizy Biogazu &Inkubator Realizacji Technologicznych  
2 Kemipol Sp. z o.o.

Wstęp

Biogaz rolniczy gdzie materiałem poddawanym procesowi fermentacji 
metanowej może być substrat roślinny, zwierzęcy, odpady komunalne, odpady 
poprocesowe przetwórstwa rolno-spożywczego czy pogorzelniane jak również 
ten pochodzący z oczyszczalni ścieków, będący produktem ubocznym procesu 
stabilizacji osadów ściekowych jest mieszaniną gazową składającą się głównie 
z metanu (CH4) oraz dwutlenku węgla (CO2), powstającą w procesie fermenta-
cji metanowej w wyniku kontrolowanego temperaturowo biologicznego rozkła-
du materii organicznej w warunkach beztlenowych przy udziale odpowiednich 
mikroorganizmów – głównie mezofilnych. Zawartość procentowa biometanu 
w biogazie decyduje o jego przydatności procesowej i dalszej możliwości wy-
korzystania w procesie wysokosprawnej kogeneracji energii elektrycznej i cie-
pła. Wartość opałową biogazu o zawartości metanu na poziomie 60% (v/v) 
szacuje się na poziomie 6,0 kWh/m3 (22,2 MJ/m3) surowca. W biogazie oprócz 
jego głównych komponentów, a w zależności od jego pochodzenia znajdują się 
również różne stężenia związków chemicznych tj.: siarkowodor (H2S) który po-
wstaje na etapie acidogenezy procesu fermentacji metanowej, amoniak (NH3), 
azot (N2), tlen (O2), lotne związki organiczne (LZO, VOCs), chlorowcopochodne 
organiczne (Halogeny) czy lotne związki krzemu (VMSs) zwane zwyczajowo 
silokanami, które obok zawartości procentowej wysokokalorycznego metanu 
stanowią o walorach użytkowych surowca mając bezpośredni na aspekt eko-
nomiczny jego wykorzystania w układach CHP. 

22
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Aspekty techniczno-technologiczne 

Dozowanie jonów żelaza w procesie fermentacji metanowej 
Badania nad suplementacją masy fermentacyjnej jonami żelaza (III) 

prowadzono na dwóch biogazowniach rolniczych w województwie warmiń-
sko-mazurskim o zainstalowanej mocy 0,98MW, każda. Suplementowana 
i analizowana masa fermentacyjna poddawana była procesowi mezofil-
nej fermentacji metanowej w dwóch fermentorach o pojemności roboczej 
3300m3, każda. Temperatura procesu w okresie ciągłości 80 dni suplementa-
cji i prowadzenia pomiarów utrzymywana była w przedziale od 38,5 do 40°C. 
Biogazownie jako główny substrat wykorzystują kiszonkę kukurydzianą, gno-
jowicę świńską oraz bogatą w siarkę melasę, której podawanie do procesu 
spowodowało wzrost siarkowodoru w biogazie do poziomu powyżej 2000ppm. 
Zadaną w okresie eksperymentu suplementację dla 2 fermentorów przedsta-
wiono na poniższym wykresie.

Na poniższym wykresie przedstawiono ilości dobowe (Mg) substratu wpro-
wadzanego do fermentorów w czasie trwania eksperymentu.
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Na poniższym wykresie przedstawiono wartości stężeń zwartości siarkowodoru w 

biogazie w okresie trwania eksperymentu. Pomiaru stężenia H2S dokonywano codziennie 
stacjonarnym analiztorem ExTox, przed podaniem świeżej dawki dodatkowego substratu 
(melasy). 
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Na poniższym wykresie przedstawiono wartości stężeń zwartości siarko-
wodoru w biogazie w okresie trwania eksperymentu. Pomiaru stężenia H2S 
dokonywano codziennie stacjonarnym analiztorem ExTox, przed podaniem 
świeżej dawki dodatkowego substratu (melasy).

Wysoką efektywność odsiarczania biogazu dozując jony żelaza bezpo-
średnio do masy fermentacyjnej zawdzięczamy poniższej reakcji:

Fe3+ + 3S2-  2FeS + S

tworząc łatwo rozpuszczalny w kwasach siarczek żelaza (II) oraz siarkę 
elementarną S0.

Uzyskane wyniki stężenia siarkowodoru w biogazie pokazują, że najwięk-
sze przyrosty stężeń mają miejsce podczas zwiększania ilości dozowanego 
dodatkowego substratu, co obrazują widoczne na powyższym wykresie piki 
przyrostu siarkowodoru. Redukcja stężenia H2S w całym okresie trwania suple-
mentacji wyniosła 2084 ppm, w stosunku do punktu początkowego. Średnie 
stężenie H2S w biogazie w okresie eksperymentu nie przekroczyło 100 ppm.

Siarkowodór, a olej silnikowy
Określenie zawartości siarkowodoru i utrzymywanie go na względnie ni-

skim poziomie w biogazie (poniżej 100 ppm) stanowi bardzo istotny aspekt 
mający znaczący wpływ na efektywność produkcji energii elektrycznej, za-

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Wysoką efektywność odsiarczania biogazu dozując jony żelaza bezpośrednio do masy 

fermentacyjnej zawdzięczamy poniższej reakcji: 
 

Fe3+ + 3S2-  2FeS + S 
 

tworząc łatwo rozpuszczalny w kwasach siarczek żelaza (II) oraz siarkę elementarną S0. 
 

Uzyskane wyniki stężenia siarkowodoru w biogazie pokazują, że największe 
przyrosty stężeń mają miejsce podczas zwiększania ilości dozowanego dodatkowego 
substratu, co obrazują widoczne na powyższym wykresie piki przyrostu siarkowodoru. 
Redukcja stężenia H2S w całym okresie trwania suplementacji wyniosła 2084 ppm, w 
stosunku do punktu początkowego. Średnie stężenie H2S w biogazie w okresie eksperymentu 
nie przekroczyło 100 ppm. 
 
  

 
Siarkowodór, a olej silnikowy 

Określenie zawartości siarkowodoru i utrzymywanie go na względnie niskim 
poziomie w biogazie (poniżej 100 ppm) stanowi bardzo istotny aspekt mający znaczący 
wpływ na efektywność produkcji energii elektrycznej, zanieczyszczenie środowiska czy 
problemy z eksploatacją instalacji. Jego niskie stężenie w biogazie ma to bezpośredni wpływ 
na wydłużenie interwałów wynikami oleju w agregatach prądotwórczych w wyniku utraty 
przez lubrikant właściwości smarnych. Podczas prowadzenia eksperymentu badano olej 
silnikowy stosowany w agregacie prądotwórczym zasilanym biogazem pochodzącym z 
suplementowanych komór fermentacyjnych. Wyniki analiz właściwości smarnych oleju 
(MOBIL PEGASUS 605) w postaci liczby TBN wraz z interwałami wymiany, przedstawiono 
na poniższym wykresie.  
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nieczyszczenie środowiska czy problemy z eksploatacją instalacji. Jego niskie 
stężenie w biogazie ma to bezpośredni wpływ na wydłużenie interwałów wy-
nikami oleju w agregatach prądotwórczych w wyniku utraty przez lubrikant 
właściwości smarnych. Podczas prowadzenia eksperymentu badano olej silni-
kowy stosowany w agregacie prądotwórczym zasilanym biogazem pochodzą-
cym z suplementowanych komór fermentacyjnych. Wyniki analiz właściwości 
smarnych oleju (MOBIL PEGASUS 605) w postaci liczby TBN wraz z interwała-
mi wymiany, przedstawiono na poniższym wykresie. 

W okresie 80 dni suplementowania masy fermentacyjnej jonami żelaza 
uzyskano przyrost ilości motogodzin pracy oleju w stosunku do stanu począt-
kowego 370 mth, co stanowi wydłużenie interwału wymiany oleju ze względu 
na zaniżoną liczbę TBN o 74%.

Suplementacja, a kondycja makro- i mikroelemetarna fermentorów
W okresie trwania eksperymentu wykonano 2 badania poziomu niezbęd-

nych makro i mikro elementów obecnych w masie fermentacyjnej. Badania 
wykonano w 1 i 78 dniu supelementacji. Wyniki zestawiono w poniższej 
tabeli:

Pierwiastek P Hg Se Cr Zn Cd Co Mg Mn Cu Mo Ni Pb K Na Ca Fe S

Dzień supl. Stężenie (mg/kg)
1 1710 0,00061 0,136 1,62 32,65 0,044 0,16 450 35 6,23 0,436 2,1 0,32 7700 2200 1600 390 570

78 1750 0,00062 0,138 1,58 33,85 0,042 0,13 455 36 5,88 0,477 2,6 0,35 7540 1890 1552 440 582

W całym okresie suplementacji niezauważona znacznych zmian stężeń 
makro i mikroelementów w masie fermentacyjnej, co pozwala stwierdzić, że 
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Suplementacja, a kondycja makro- i mikroelemetarna fermentorów 
W okresie trwania eksperymentu wykonano 2 badania poziomu niezbędnych makro i 

mikro elementów obecnych w masie fermentacyjnej. Badania wykonano w 1 i 78 dniu 
supelementacji. Wyniki zestawiono w poniższej tabeli: 

 
Pierwiastek P Hg Se Cr Zn Cd Co Mg Mn Cu Mo Ni Pb K Na Ca Fe S 

Dzień supl. Stężenie (mg/kg)  
1 1710 0,00061 0,136 1,62 32,65 0,044 0,16 450 35 6,23 0,436 2,1 0,32 7700 2200 1600 390 570 

78 1750 0,00062 0,138 1,58 33,85 0,042 0,13 455 36 5,88 0,477 2,6 0,35 7540 1890 1552 440 582 

 
W całym okresie suplementacji niezauważona znacznych zmian stężeń makro i 

mikroelementów w masie fermentacyjnej, co pozwala stwierdzić, że suplementacja masy 
fermentacyjnej jonami żelaza nie miała wpływu na kondycję fermentora.   

 
 
Wnioski 
 
Cały eksperyment trwał 80 dni, do jego przeprowadzenia zużyto 704 Mg 

dodatkowego substratu w postaci melasy oraz 2,5 Mg produktu zawierającego jony żelaza. 
Wyniki przeprowadzonych doświadczeń jednoznacznie wskazują, że dodatek jonów żelaza 
(III) do procesu fermentacji metanowej pozwala na znaczną i szybką redukcję zawartości 
siarkowodoru w biogazie. Otrzymana redukcja na poziomie ponad 96% i utrzymanie niskiej 
zawartości H2S podczas zwiększania udziału melasy w procesie karmienia wymagała jednak 
wprowadzenia do układu w początkowej fazie eksperymentu dużej dawki preparatu (ponad 
400kg), co spowodowało obniżenie stężenia już zdysocjowanych form siarkowodoru w 
postaci H2Saq. Suplementacja produktem zawierającym związki żelaza w okresie trwania 
eksperymentu nie miała wpływu na stężenie makro i mikroelementów zawartych w masie 



49

suplementacja masy fermentacyjnej jonami żelaza nie miała wpływu na kon-
dycję fermentora. 

Wnioski

Cały eksperyment trwał 80 dni, do jego przeprowadzenia zużyto 704 Mg 
dodatkowego substratu w postaci melasy oraz 2,5 Mg produktu zawierającego 
jony żelaza. Wyniki przeprowadzonych doświadczeń jednoznacznie wskazują, 
że dodatek jonów żelaza (III) do procesu fermentacji metanowej pozwala na 
znaczną i szybką redukcję zawartości siarkowodoru w biogazie. Otrzymana 
redukcja na poziomie ponad 96% i utrzymanie niskiej zawartości H2S podczas 
zwiększania udziału melasy w procesie karmienia wymagała jednak wprowa-
dzenia do układu w początkowej fazie eksperymentu dużej dawki prepara-
tu (ponad 400kg), co spowodowało obniżenie stężenia już zdysocjowanych 
form siarkowodoru w postaci H2Saq. Suplementacja produktem zawierającym 
związki żelaza w okresie trwania eksperymentu nie miała wpływu na stężenie 
makro i mikroelementów zawartych w masie fermentacyjnej, prze utrzymy-
wanie pH na poziomie powyżej 8,0 i braku rozpuszczalności osadu w postaci 
FeS, który mógł zostać usunięty wraz z pofermentem.

W eksperymencie usuwania siarkowodoru z biogazu, z zastosowaniem 
suplementacji masy fermentacyjnej jonami żelaza zauważono, że należy ona 
do technologii prostych, tanich i stosunkowo skutecznych, a tym samym ma 
szanse na powszechne zastosowanie w biogazowniach rolniczych jak również 
komunalnych oczyszczalniach ścieków. 

Aspekty ekonomiczne 

Siarkowodór jest gazem niepożądanym w instalacjach z dwóch 
względów:

Jest toksyczny 1.	
W połączeniu z wodą (wilgocią) tworzy kwas siarkowy powodujący ko-2.	
rozję metalu oraz betonu 

W eksploatacji instalacji, w których istnieje niebezpieczeństwo pojawia-
nia się siarkowodoru oba ww punkty są jednakowo ważne. 
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Adn punkt 1
Zależność stężenie-skutek w warunkach powtarzanego naraże-

nia ludzi na siarkowodór (H2S)
Przy stężeniu > 140 ppm przestajemy czuć siarkowodór, czyli przestaje-

my zachowywać się racjonalnie. Oddychanie powietrzem, w którym stężenie 
siarkowodoru jest wyższe niż 140 ppm prowadzi do bardzo poważnych konse-
kwencji zdrowotnych.

Adn punkt 2
Unikniemy siarkowodoru poprzez stosowanie substratów których fermen-

tacja nie generuje powstawania siarkowodoru. Sposób dobry, ale przeważ-
nie drogi, a w większości wypadków niemożliwy ze względu na dostępność 
substratów.

Dozując związki żelaza wraz z substratami wiążemy siarkowodór, który 
nie pojawia się w niebezpiecznej postaci gazowej. 

Usuwanie (wiązanie) siarkowodoru związkami żelaza w procesie produkcji 
biogazu znacznie obniża koszt produkcji.

Ekonomia w usuwaniu siarkowodoru z biogazu

Rozszerzenie gamy stosowanych substratów1.	
Posłużmy się tu następującym przykładem:

Wartość LOEL, 
mg/m3 (ppm)

Obserwacje kliniczne Piśmiennictwo

0,028 (0,02) minimalny próg zapachowy Beliles 1993 
0,07 ÷ 7,3 

(0,05 ÷ 5,2) 
zaburzenia syntezy hemu u pracowników przemysłu 
wiskozowego 

Tenhunen i  in. 1983 

0,18 (0,13) ogólnie akceptowany próg zapachowy Deng 1992 
2,8 (2) nieistotne zaburzenia czynnościowe u astmatyków 

(narażenie 30 min) 
Jäppinen i  in. 1990a 

4,2 ÷ 7 (3 ÷ 5) intensywny zapach Beliles 1993 
14 (10) narażenie 15 min nie upośledzało czynności płuc Bhambhani i  in. 1996 
14 (10) zmniejszenie pochłaniania tlenu w trakcie wysiłku 

fizycznego (narażenie 2 razy 30 min) 
Bhambhani i  in. 1997 

140 (>100) zapach H2S niewyczuwalny Glass 1990; OSHA 2000 
700 – 1400 

(500 – 1000) 
stymulacja kłębków szyjnych ACGIH 1991 

1400 – 2800 
(1000 -2000) 

porażenie ośrodka oddechowego i zatrzymanie 
oddechu 

ACGIH 
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Biogazownia o mocy 1MW dziennie zużywa ok 80 ton różnych substratów 
w tym 40%=32 tony kiszonki kukurydzy. Siarkowodór przed filtrami biogazu 
utrzymuje się na poziomie 300-400 ppm.

Dzienny koszt kiszonki: 32 t x 110 pln/t = 3520 zł to rocznie > 1 mln pln
Istnieje możliwość zastąpienia kiszonki tanim substratem, lecz wtedy na-

stępuje wzrost stężenia siarkowodoru do 1200-1400 ppm, dużo powyżej ak-
ceptowalnego poziomu H2S 300+400ppm.

Z praktyki wiemy, że dzienna dawka związków żelaza 50 -100 kg np. w for-
mie BDP 1K spowoduje obniżenie zawartości siarkowodoru do stanu 300-400 
ppm. Koszt dzienny stosowania BDP 1K:

50 kg= 150 pln rocznie: ok 50 000 pln
100 kg= < 300 pln rocznie: ok 100 000 pln

Oszczędności oleju silnikowego2.	
80 dniowy test z BDP 1K wykazał wydłużenie okresu wymian oleju o 74%. 

Zakładając normalny okres wymian co 2000 h lub inaczej co 3 miesiące 4x 
w roku, okresy wymian wydłużają się do ok 5 miesięcy czyli ok 2,5 x na rok. 
Producenci biogazu mogą na tym skorzystać jeśli producent silnika godzi się 
na dłuższy okres miedzy wymianami oleju 

Oszczędności „wkładów” filtrów biogazu z węglem aktywnym lub 3.	
związkami żelaza 

Oszczędności na węglu aktywnym jest ciężko wyliczyć a w teście ten pa-
rametr nie podlegał obserwacji ze względu na zbyt krótki okres testu. Zakłada 
się, że 1 tona wegla aktywnego absorbuje maksymalnie 700 ton siarki. Dla 
biogazowni o mocy 1 MW i pracy filtrów o objętości 1 tona pod obciążeniem 
1500 ppm H2S wymiany następowałyby co 2 miesiące. Cena węgla aktywne-
go waha się w granicach 8-15000 pln/t

Żywotność świec silników.4.	
Wydłuża się również żywotność świec silnikowych i innych części, zmniej-

sza się ilość nagaru i osadu z siarki. Żywotność świec ma wpływ na koszt 
eksploatacji każdy silnik ma 8 świec każda w cenie € 350.

 





ROZWÓJ POLIMERÓW  
– PRODUKCJA/APLIKACJE/BEZPIECZEŃSTWO
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Kemira Superfloc® XD-7600

Nowa generacja flokulantów do odwadniania – zwiększona 
efektywność energetyczna

31

Nowa generacja polimerów produkowanych 
w Kemira – Bradford – pierwsze 
doświadczenia

Jakob Janukiewicz
Kemira Szwecja
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Obecność monomeru akryloamidowego we 
flokulantach poliakryloamidowych i osadach 
ściekowych z przemysłu spożywczego 
w aspekcie bezpieczeństwa żywności 

dr inż. Ewelina Mroczek-Krzyżelewska

prof. dr hab. Piotr Konieczny
Uniwersytet Przyrodniczy w Poznaniu

Wprowadzenie

Według Międzynarodowej Unii Chemii Czystej i Stosowanej (International 
Union of Pure and Applied Chemistry – IUPAC), akryloamid (AMD) znany jako 
2-propenamid lub amid kwasu akrylowego jest organicznym związkiem o su-
marycznym wzorze C3H5NO. Związek ten jest klasyfikowany w Unii Europejskiej 
jako substancja prawdopodobnie toksyczna, mutagenna i rakotwórcza (Wenzl 
i in. 2003). Bezpośrednim bodźcem do wzrostu zainteresowania tą substancją 
było opublikowanie badań prowadzonych przez przedstawicieli Szwedzkiej 
Państwowej Agencji ds. Żywności (Swedish National Food Agency – SNFA) 
oraz pracowników naukowych Uniwersytetu Sztokholmskiego (Stockholm 
University) dotyczących zawartości akryloamidu w artykułach spożywczych. 
Naukowcy potwierdzili znaczną obecność AMD na poziomie od kilkudziesię-
ciu do kilkuset mg kg-1 w środkach spożywczych bogatych w węglowodany 
i poddanych procesowi technologicznemu w wysokiej temperaturze jak np. 
smażenie, pieczenie (Tareke i in. 2002). 

Akryloamid jest produkowany i stosowany od kilku dekad w krajach 
Europy Zachodniej, w USA i Japonii, przy czym jego głównym przeznaczeniem 
jest synteza poliakryloamidów (PAM), które mają bardzo szerokie zastosowa-
nie w wielu różnych gałęziach przemysłu. Poliakryloamid (PAM) jest polime-
rem o kontrolowanej masie cząsteczkowej utworzony na drodze polimeryzacji 
monomerów (Komisja Europejska 2002; Ruden, 2004). Jak wykazano empi-
rycznie (Tareke i in. 2002; Skog, Alexander 2006), toksyczne działanie jest 
spowodowane wyłącznie przez AMD, czyli niespolimeryzowaną część polia-
kryloamidu, natomiast spolimeryzowana forma nie ma negatywnego wpły-

32
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wu. Istotnym osiągnięciem prac badawczych związanych z charakterystyką 
i obecnością preparatów poliakryloamidowych w różnych matrycach jest do-
skonalenie metodologii ich oznaczania z wykorzystaniem technik: GC, HPLC 
czy MS (Keramat i in. 2011). 

Preparaty poliakryloamidowe jako skuteczne flokulanty mają wiele zasto-
sowań do celów niespożywczych, takich jak produkcja masy celulozowej, pa-
pieru i tekstyliów na skalę przemysłową (Katja, Mika 2007). Poliakryloamidy są 
też wykorzystywane do produkcji tworzyw sztucznych, farb, lakierów, klejów 
i zapraw murarskich (Pingot i in. 2013). Preparaty oparte na wykorzystaniu 
PAM są też stosowane w procesie oczyszczania ścieków w celu usprawnienia 
procesu odwadniania i zagęszczania osadów (Green, Stott 2001).

Dzięki chemicznemu wspomaganiu procesów oczyszczania ścieków, 
w różnych węzłach technologicznych instalacji tj. na kratach i sitach, w osad-
nikach i łapaczach tłuszczu lub we flotatorach powstają osady ściekowe. Są 
trudne do unieszkodliwienia i wykorzystania, ponieważ charakteryzują się nie 
tylko dużą, zależną od technologii oczyszczania ścieków masą, posiadają kon-
systencję plastyczną, typową dla gęstej zawiesiny, a ponadto łatwo fermentu-
ją. Są uciążliwym odpadem, związanym z dodatkowymi kosztami stabilizacji, 
transportu i magazynowania. Wybór kierunku zagospodarowania osadów 
ściekowych najczęściej wymaga indywidualnego podejścia, ale powinien po-
zostać zawsze w ścisłym związku z konkretnymi uwarunkowaniami danego 
zakładu, między innymi z położeniem zakładu, charakterem wewnątrzzakła-
dowej kanalizacji, stosowaną technologią podczyszczania ścieków, stopniem 
i rodzajem wyposażenia (Duan i in. 2012; Fernandez Rodriguez i in. 2012).

O ile w przypadku osadów pochodzących z procesów oczyszczania ście-
ków komunalnych mamy do czynienia z cechami, które często uniemożliwiają 
ich wykorzystanie rolnicze jak np. zwiększoną zawartość metali ciężkich i in-
nych silnie toksycznych związków chemicznych pochodzenia nieorganicznego 
lub organicznego, przemysł spożywczy generuje zazwyczaj osady o korzyst-
nych właściwościach nawozowych, nadające się po odpowiedniej stabiliza-
cji, zarówno do polepszania właściwości gleb użytkowanych rolniczo jak i do 
efektywnej rekultywacji terenu gleb zdegradowanych lub też do kształtowa-
nia szaty roślinnej nieużytków. Duża zawartość substancji organicznej oraz 
znaczące ilości makro- i mikroelementów w odpowiednio przygotowanym 
osadzie lub gotowym nawozie organicznym korzystnie wpływają na właści-
wości fizykochemiczne gleby oraz wykazują oddziaływanie glebotwórcze, sty-
mulując akumulację związków próchnicznych w glebie (Komisja Europejska 
2001; Vanerkar i in. 2013).

W takich warunkach, aktualnym problemem pozostaje jednak pytanie 
o mechanizmy przemian wymienionych wcześniej substancji chemicznych, 
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a zwłaszcza obecności i degradacji flokulantów poliakryloamidowych podczas 
stosowanych metod stabilizacji surowych osadów ściekowych. Prace mode-
lowe dotyczące rozkładu akryloamidu wskazują na jego wysoką biodegra-
dowalność z udziałem licznych mikroorganizmów i enzymów w środowisku, 
gdzie może być on wykorzystany jako źródło azotu lub węgla (Bavernik 1996; 
Dai i in. 2014). Rozpad poliakryloamidu i przyspieszone uwalnianie monome-
ru zaobserwowano między innymi w wyniku oddziaływania promieniowania 
słonecznego na wodne roztwory PAM zawierające jony żelaza (Woodrow i in 
2008).

Jak pokazuje praktyka, nie można wykluczyć możliwości pozyskiwania 
surowców roślinnych, w tym zwłaszcza warzyw z gleb nawożonych stabilizo-
wanymi osadami ściekowymi, a tym samym spożywczego wykorzystania ta-
kich surowców. W tym kontekście zasadne staje się sformułowanie hipotezy 
o znaczącym ryzyku zagrożenia dla konsumenta żywności od pozostałości za-
stosowanych flokulantów poliakryloamidowych. Analiza tego problemu w po-
dejściu obejmującym różne aspekty ich praktycznego wykorzystania, stała 
się głównym celem zrealizowanych badań. 

Hipoteza badawcza, cele szczegółowe, układ doświadczenia 

Przed rozpoczęciem prac eksperymentalnych sformułowano następującą 
hipotezę badawczą: monomer akrylamidowy pochodzący z flokulantów po-
liakryloamidowych o nieodpowiedniej jakości posiada zdolność do migracji 
w łańcuchu żywnościowym (flokulant-osad-roślina jadalna) i może stanowić 
potencjalne zagrożenie dla konsumenta żywności.W cyklu badań zaplanowa-
nych do realizacji w ramach niniejszej pracy postanowiono zatem skupić się 
na następujących zagadnieniach: 

oznaczeniu i porównaniu zawartości resztkowego monomeru z wy1.	
korzystaniem nowoczesnej i czułej metody wysokociśnieniowej 
chromatografii cieczowej (HPLC) w wybranych flokulantach poliakrylo-
amidowych stosowanych w oczyszczaniu ścieków, zagęszczaniu i od-
wadnianiu osadów ściekowych różnego pochodzenia,
oznaczeniu zawartości resztkowego monomeru w testowym materiale 2.	
roślinnym pochodzącym z hydroponicznej uprawy z użyciem pożyw-
ki zawierającej flokulanty poliakryloamidowe o różnym stopniu spoli-
meryzowania oraz określenie wpływu ich pozostałości na testowane 
rośliny,
wykonaniu doświadczenia z udziałem wybranej rośliny testowej 3.	
wysiewanej na podłoże torfowe zawierające flokulant poliakrylo-
amidowy i próba określenia stopnia mobilności monomeru wraz z po-
twierdzeniem jego ewentualnej kumulacji w tkankach rośliny. Celem 
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badania było uzyskanie odpowiedzi, czy i w jakim stopniu procesy 
zachodzące w torfie wpływają na rozkład pozostałości flokulantów 
poliakryloamidowych,
ocenie zmian zawartości monomeru w procesach stabilizacji osadów 4.	
ściekowych. Doświadczenie polegało na pobraniu surowego osadu 
ściekowego z wybranej biologicznej oczyszczalni ścieków przemysłu 
spożywczego, jego kontrolowanym odwodnieniu z udziałem flokulanta 
zawierającego monomer akryloamidowy, a następnie obróbka osadu 
z użyciem izotermicznego bioreaktora do laboratoryjnych badań pro-
cesów rozkładu tlenowego i beztlenowego materiałów organicznych, 
wyposażonego w systemy kontrolno-pomiarowe zmian parametrów 
badanego materiału,
wykonaniu porównawczej analizy zawartości resztkowego monome-5.	
ru akryloamidowego w próbach nawozów organicznych wytwarza-
nych w warunkach przemysłowych z udziałem osadów ściekowych 
poddanych wcześniej obróbce przy użyciu wybranych flokulantów 
poliakryloamidowych,

Omawiane badania były przedmiotem rozprawy doktorskiej, wykona-
nej w Katedrze Zarzadzania Jakością Żywności Wydziału Nauk o Żywności 
i Żywieniu Uniwersytetu Przyrodniczego w Poznaniu. Powstał cykl tematycz-
nie powiązanych prac naukowo-badawczych opublikowanych w wybranych 
czasopismach naukowych o zasięgu międzynarodowym w latach 2014 – 2017 
roku. Poniżej przedstawiono krótkie omówienia najważniejszych wyników. 

Wyniki i ich omówienie 

Mroczek E., Konieczny P., Kleiber T., Waśkiewicz A., 2014. Response of 1.	
hydroponically grown head lettuce on residual monomer from poly-
acrylamide. Food Additives & Contaminants, Part A, Volume 31, Issue 
8, 2014, 1399-1405 

Celem przeprowadzonych badań była w pierwszej kolejności porównaw-
cza analiza jakości flokulantów poliakryloamidowych dostępnych na rynku 
od różnych producentów. Do oznaczenia monomeru akryloamidowego (AMD) 
wykorzystano technikę wysokosprawnej chromatografii cieczowej (HPLC) 
z detektorem fluorescencyjnym. Analizy dokonano w wybranych flokulantach 
poliakryloamidowych stosowanych w technologii uzdatniania wody, oczysz-
czania ścieków oraz obróbki osadów różnego pochodzenia. Wyniki (34 ppm < 
AMD < 1005 ppm) potwierdzają dostępność preparatów chemicznych o róż-
nym stopniu spolimeryzowania i różnorodnej jakości. 

Analizowano problem wychwytu monomeru akryloamidowego (AMD) 
przez sałatę uprawianą w prostym doświadczeniu modelowym w układzie 
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hydroponicznym przy wykorzystaniu pożywek mineralnych wytworzonych 
z dodatkiem dwóch rozpuszczalnych w wodzie flokulantów, zawierających 
odpowiednio 176 i 763 ppm AMD. W ramach przeprowadzonych badań po-
twierdzono migrację AMD do matryc roślinnych sałaty głowiastej (Lactuca 
sativa L.). Dodatkowo w przypadku prób z dodatkiem flokulanta do pożywki 
odnotowano niekorzystne zmiany morfologiczne, zmiany we wzroście rośliny 
porównując je do próby kontrolnej (FC), objawiające się zarówno tendencją 
do spadku średniej masy główki jak i średniej liczby liści. W celu analizy tego 
problemu dokonano również analizy makro- i mikropierwiastków w matrycy 
rośliny testowej. Potwierdzono między innymi, że obserwowane zmiany spo-
wodowane są zaburzeniami w gospodarce składnikami mineralnymi (N, P, Mg, 
Fe, Mn, Cu) pobieranymi przez roślinę z pożywki. Oznacza to w praktyce, że 
flokulanty poliakryloamidowe blokują dostępność i wchłanianie składników 
odżywczych do rośliny. Eksperyment potwierdził hipotezę badawczą dotyczą-
cą problemu migracji resztkowego monomeru do części nadziemnych sałaty. 
Potwierdzono, że resztkowy monomer ma tendencję do migracji AMD do ro-
śliny niezależnie od jakości i stopnia spolimeryzowania flokulanta poliakrylo-
amidowego. Poziom AMD w badanych próbkach sałaty był bardzo niski (10 
i 30 ng kg-1), niemniej w świetle uzyskanych wyników, powstaje potencjalne 
ryzyko dla konsumenta żywności pochodzenia roślinnego związane z pozo-
stałościami AMD. Badania w tym kierunku wymagają potwierdzenia w bar-
dziej złożonym układzie doświadczenia. 

Mroczek E., Konieczny P.,Kleiber T., Waśkiewicz A. Effect of residual 2.	
monomer from polyacrylamide on head lettuce grown in peat substra-
te, 2015, Food Additives & Contaminants – Part A, 32(12):2113-2119.

Wyniki badań opublikowane w niniejszej pracy stanowią kontynuację pra-
cy dotyczącej hydroponicznej uprawy sałaty (Lactuca sativa L.) tym razem wy-
brano układ bardziej złożony, czyli środowisko organiczne (substrat torfowy) 
zawierające flokulant poliakryloamidowy o zawartości AMD nie wyższej niż 
1000 mg kg-1 AMD. Doświadczenie prowadzono w czterech modułach: próba 
kontrolna – bez dodatku flokulanta do podłoża oraz próby z dodatkiem do pod-
łoża różnych dawek preparatu PAM 0,5/1,5/3,0 mg dm-3. Dokonano oznacza-
nia zawartości AMD, zawartość chlorofilu, masy głowy sałaty, a także analizy 
makro- i mikroelementów w zliofilizowanym materiale roślinnym. Uzyskane 
wyniki potwierdziły zdolność domigracji AMD z podłoża torfowego do rośliny 
testowej co wpłynęło na istotne pogorszenie plonowania roślin w stosunku 
do kontroli prowadząc tym samym do destabilizacji gospodarki mineralnej 
rośliny. Zbliżone relacje zaobserwowano również dla pomiaru SPAD, będącego 
miarą zawartości chlorofilu w liściach sałaty. Istotnie obniżona wartość SPAD 
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dla prób z dodatkiem flokulanta do podłoża może świadczyć o zmniejszeniu 
zawartości chlorofilu i uszkodzeniu aparatu fotosyntetycznego, co mogło 
w konsekwencji wpływać na obniżenie plonowania roślin. Obawa związana 
z ryzykiem przeniesienia pozostałości AMD od stosowanego osadu ściekowe-
go do roślin jadalnych wciąż pozostaje aktualna, a zasadnicze pytanie stano-
wi kwestia bezpieczeństwa dla konsumenta żywności. W celu zapewnienia 
maksymalnej ochrony konsumentów losy monomeru akryloamidowego po 
zastosowaniu flokulantów opartych na PAM do obróbki osadów ściekowych 
powinny być starannie monitorowane w całym łańcuchu „od pola do stołu”. 

Mroczek E, P. Konieczny, A. Lewicki, A. Waśkiewicz, J. Dach, 2016, 3.	
Preliminar.y study of acrylamide monomer decomposition during me-
thane fermentation of dairy waster sludge, Journal of Environmental 
Sciences (China), 45:108-114

Nie można wykluczyć, że intensywne procesy biochemiczne związane 
z coraz powszechniej stosowanymi technologiami obróbki np. kompostowa-
nia lub fermentacji metanowej różnego rodzaju bioodpadów, w tym osadów 
ściekowych, nie wnoszą ryzyka związanego z rozkładem pozostałości floku-
lantów poliakryloamidowych. Z drugiej strony mogą to być procesy skutecz-
nie zmniejszające to zagrożenie. Stosowanie pulp po fermentacji metanowej 
osadów jako nawozów organicznych może oznaczać zatem realne zagrożenie 
związane z mobilnością form monomerycznych akryloamidu do tkanek roślin 
wykorzystywanych do celów spożywczych. Przy wykorzystaniu laboratoryj-
nego izotermicznego bioreaktora o pojemności 120 dm3 do badań procesów 
beztlenowego rozkładu materiałów organicznych podjęto badania zmian za-
wartości monomeru akryloamidowego w osadzie ściekowym pobranym z za-
kładów mleczarskich używających flokulanta poliakryloamidowego w dawce 
3.5 kg Mg-1 suchej masy do odwadniania osadów. Surowy osad ściekowy 
po zabiegu odwodnienia z udziałem flokulanta poliakryloamidowego w wa-
runkach przemysłowych, poddano kontrolowanej fermentacji metanowej. 
Doświadczenie biogazowe prowadzono w warunkach fermentacji mezofilnej 
(39 ± 1°C) oraz fermentacji termofilnej (54 ± 1°C). Uzyskane wyniki wskazu-
ją, że również technologia biogazowa oparta na fermentacji metanowej, nie-
zależnie od warunków temperaturowych prowadzonego procesu, ma wpływ 
na istotną redukcję AMD zawartego w badanym osadzie mleczarskim. Stopień 
redukcji monomeru akryloamidu dla fermentacji termofilnej wyniósł 100%, 
zaś dla fermentacji mezofilnej 91%. W praktyce oznacza to, że technologia 
fermentacji metanowej zmniejsza ryzyko migracji szkodliwego resztkowego 
monomeru akryloamidowego do środowiska.
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Mroczek-Krzyzelewska, E, Konieczny, P., Lewicki, A., Janczak, D., Waśkiewicz, A.4.	 , 
2017, Changes in acrylamide monomer content during composting of dairy processing 
sludge, Applied Ecology and Environmental Research, 15(3):39-50

W doświadczeniu prowadzonym w okresie 31 dni z wykorzystaniem bio-
reaktora laboratoryjnego, kompostowaniu w kontrolowanych warunkach 
poddano mieszaninę zawierającą osad ściekowy pochodzący z mleczarni, 
odwodniony wcześniej z udziałem flokulanta poliakryloamidowego oraz sło-
mę. Dokonano 3-krotnej analizy AMD w 1, 10 oraz 31 dniu procesu, stwier-
dzając istotne zmniejszenie jego zawartości do 23% początkowej zawartości. 
Uzyskane wyniki wskazują, że przebieg procesu kompostowania badanego 
osadu był uwarunkowany takimi czynnikami jak temperatura procesu oraz 
intensywność napowietrzania kompostowanego substratu, a intensywne 
procesy biochemiczne zachodzące podczas kompostownia prowadzą do re-
dukcji zagrożenia od resztkowego monomeru akryloamidowego. Jak można 
przypuszczać, akryloamid w takich warunkach ulega rozkładowi i zostaje 
wykorzystany jako źródło azotu i węgla przez drobnoustroje uczestniczące 
w procesie. 

Konieczny P., E. Mroczek, A. Waśkiewicz, T. Kleiber, The presence of acry-5.	
lamide monomer in flocculants and sewage sludge from food industry 
in terms of food safety, Proceedings of 4th International Conference: 
Agriculture & Food, 20–24 June 2016 Elenite Holiday Village, Bulgaria 
(Poster Session: 22.06.2016).

Plakat omawia wyniki cyklu badań własnych dotyczących zagadnienia 
obecności resztkowego monomeru akryloamidowego we flokulantach polia-
kryloamidowych stosowanych w obróbce ścieków i osadów ściekowych po-
chodzących z przemysłu spożywczego i wynikającego stąd potencjalnego 
zagrożenia dla konsumentów żywności pochodzenia roślinnego. Jak pokazuje 
praktyka, mimo restrykcji wynikających z zapisów prawnych, osady tego ro-
dzaju są wykorzystywane w nawożeniu organicznym roślin o przeznaczeniu 
spożywczym, w tym zwłaszcza takich warzyw jak sałata, ziemniaki czy pomi-
dory, pozyskiwanych między innymi z upraw ogrodowych. Plakat prezentuje 
wyniki oznaczania metodą HPLC szkodliwego resztkowego monomeru akry-
loamidowego w losowo wybranych flokulantach poliakryloamidowych, a tak-
że w sałacie głowiastej pochodzącej z testowej hydroponicznej oraz torfowej 
uprawy przeprowadzonej w warunkach szklarniowych. Wyniki dowodzą nega-
tywnego oddziaływania tych pozostałości chemicznych na cechy morfologicz-
ne sałaty (liczba i barwa liści), a także ich roli jako czynnika zakłócającego 
prawidłowe wchłanianie makro- i mikro pierwiastków niezbędnych do wzrostu 
testowych roślin. Zabiegi związane ze stabilizacją osadów w warunkach fer-
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mentacji tlenowej lub beztlenowej istotnie zmniejszają zawartość AMD, a tym 
samym ryzyko ich uwalniania do środowiska. 

Nowym elementem badań są niepublikowane wcześniej wyniki oznacza-
nia monomeru w próbach nawozów organicznych przygotowanych w warun-
kach przemysłowych z udziałem osadów ściekowych, poddanych różnym 
zabiegom stabilizującym. Jak wykazano, osady poddane lagunowaniu, kom-
postowaniu czy technologii tzw. „efektywnych mikroorganizmów” (EM) były 
wolne od AMD, a śladowe ilości monomeru (< 10 ppm) stwierdzono jedynie 
w próbach osadu wapnowanego. Wyniki te potwierdzają, że technologie zwią-
zane z komercyjnym przygotowaniem osadów i nawozów opartych na osa-
dach ściekowych przyczyniają się do zmniejszenia zawartości szkodliwego 
monomeru, a tym samym minimalizują ryzyko jego przedostawania się do 
środowiska w następstwie nawożenia organicznego.

Najważniejsze stwierdzenia i wnioski 

Na podstawie wyników zrealizowanych badań można sformułować nastę-
pujące wnioski i stwierdzenia:

Dostępny jest szeroki asortyment polimerów akryloamidowych (PAM) 1.	
o różnorodnej jakości chemicznej uwarunkowanej zmienną zawartością 
resztkowego monomeru akryloamidowego (AMD), która w warunkach 
wykonanego doświadczenia zmieniała się w granicach od 34 ppm do 
1005 ppm.
Doświadczenie hydroponiczne oraz uprawa w substracie torfowym 2.	
z udziałem sałaty głowiastej jako rośliny testowej potwierdziło hipote-
zę o możliwości migracji AMD z podłoża do liści, co istotnie zakłóciło 
procesy wzrostowe rośliny i jej cechy morfologiczne oraz wpłynęło na 
gospodarkę wybranymi makro– i mikroelementami.
Odnotowano istotny spadek zawartości AMD w osadach ściekowych 3.	
odwadnianych przy użyciu PAM i poddanych procesom stabilizacji 
wybranymi metodami (fermentacji beztlenowej) w warunkach la-
boratoryjnych, przy czym ten pożądany efekt był najwyższy dla fer-
mentacji beztlenowej termofilnej 100%, natomiast dla fermentacji 
mezofilnej 91%. W warunkach laboratoryjnych odnotowano podobny 
efekt w przypadku kompostowania badanego osadu ściekowego przez 
okres 31 dni.
Komercyjnie dostępne nawozy organiczne przygotowane z udziałem 4.	
osadów ściekowych poddanych działaniu flokulantów poliakryloami-
dowych w typowych dawkach, badane w niniejszej pracy, były wolne 
od znaczących ilości monomeru akryloamidowego. Śladowe ilości AMD 
stwierdzone w osadzie ściekowym pochodzącym z zakładu mleczar-
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skiego i poddanym wapnowaniu potwierdzają hipotezę o znaczącej 
roli metody stabilizacji osadów dla obecności AMD w gotowych pro-
duktach nawozowych.
Wobec realnego ryzyka stosowania osadów ściekowych nie spełniają-5.	
cych wymagań określonych przepisami prawa do nawożenia organicz-
nego roślin jadalnych, zasadny jest postulat starannego monitorowania 
obecności resztkowego monomeru akryloamidowego zarówno w po-
limerach poliakryloamidowych stosowanych w gospodarce wodno-
ściekowej i osadowej przemysłu spożywczego jak i systematycznego 
śledzenia jego losów w całym łańcuchu żywnościowym.
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Wstęp

Oczyszczanie ścieków komunalnych stwarza poważne problemy natury 
technicznej  i technologicznej. Wynika to z faktu, że ścieki charakteryzują się 
niejednorodnym składem, wysokim stężeniem zanieczyszczeń organicznych 
oraz zawartością specyficznych substancji. Wzrost wymagań dotyczących ja-
kości oczyszczonych ścieków wymusza poszukiwanie nowych rozwiązań za-
pewniających zintegrowane usuwanie C, N i P zarówno w nowobudowanych 
oczyszczalniach ścieków jak i w istniejących już obiektach. Poważnym pro-
blem są wprowadzane do systemu oczyszczania ścieków, wody nadosadowe 
z przeróbki osadów. Ciecze nadosadowe charakteryzują się wysoką zawarto-
ścią związków organicznych, zawiesin trudnoopadalnych z zaadsorbowanymi 
metalami, gazów rozpuszczalnych (siarkowodór i metan) oraz związków bio-
gennych. Wysoka zawartość związków azotu i fosforu obserwuje się w wyso-
kosprawnych systemach oczyszczania ścieków. Liczne badania prowadzone 
przez wielu autorów wskazują, że stężenie fosforu w wodach nadosadowych, 
z zagęszczaczy grawitacyjnych może wynosić nawet 500 mg/L,  a azotu do 
300 mg/L. Natomiast po zastosowaniu sedymentacji odśrodkowej odpowied-
nio  do 600 mg/L i do 1000 mg/L. Pomimo zastosowania procesów podczysz-
czania wód z ciągu osadowego, znaczne ładunki biogenów są z powrotem 
zawracane do układu oczyszczania. Ich ładunek może stanowić nawet kil-
kadziesiąt procent całkowitego ładunku w ściekach surowych. Substancje 
te zawarte w ściekach komunalnych mogą w istotny sposób utrudniać eks-
ploatację oczyszczalni, a w skrajnych przypadkach toksyczne oddziaływanie 
substancji zawartych w ściekach może zniszczyć biocenozę osadu czynnego, 
złóż biologicznych czy wydzielonych komór fermentacji metanowej w oczysz-
czalni komunalnej. 

33
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Dobre efekty pełnego biologicznego usuwania związków azotu i fosforu 
uzyskuje się dla systemów wielostopniowych z recyrkulacją ścieków. Jednakże 
rygorystyczne parametry prowadzonych procesów denitryfikacji, nitryfikacji 
i defosfatacji zmuszają do zastosowania substancji wspomagających pracę 
oczyszczalni ścieków zwłaszcza, gdy do głównego ciągu oczyszczania dopro-
wadzane są wody nadosadowe z przeróbki osadów. Najczęściej stosowanym 
preparatami są koagulanty PIX i substancje wspomagające koagulację – flo-
kulanty (polimery organiczne). W porównywalnych warunkach zastosowanie 
chemicznego wspomagania niektórych procesów jednostkowych, w techno-
logii oczyszczania ścieków jest uzasadnione przede wszystkim ze względów 
ekonomicznych oraz eksploatacyjnych.   Przy oczyszczaniu ścieków komunal-
nych stosuje się strącanie wstępne, symultaniczne, końcowe lub mieszane. 
W nowoczesnych systemach oczyszczania i doczyszczania ścieków dominują 
następujące procesy fizyko – chemiczne: 

koagulacja + flokulacja,1.	
koagulacja + sedymentacja + flokulacja. 2.	

Natomiast w przypadkach konieczności szczególnej ochrony odbiorni-
ka ścieków, takich jak ochrona wód morskich w sąsiedztwie plaż i kąpielisk, 
ochrona ujęć wodnych dla zaopatrzenia miast lub przemysłu spożywczego 
stosuje się dodatkowo proces dezynfekcji. 

Bardzo ważnym elementem jest prawidłowo prowadzona eksploatacja 
jednostkowych procesów zachodzących w oczyszczanych ściekach, w tym 
szczególnie nadzorowanie procesów koagulacji i flokulacji. Badania własne 
i liczne obserwacje wykazały, że dawka PIX-u, na przykład do wstępnego i sy-
multanicznego strącania fosforu powinna być wyznaczona doświadczalnie 
z zachowaniem reżimu technologicznego. Równocześnie proces koagulacji 
i flokulacji powinien być szczegółowo przebadany z uwagi na zachodzące nie-
korzystne procesy deflokulacji, rozpuszczania i roztwarzania. 

Dlatego celem pracy jest przedstawienie prawidłowego sposobu pro-
wadzenia procesu strącania wstępnego, symultanicznego, mieszanego oraz 
koagulacji i flokulacji  na Oczyszczalni Ścieków „Jamno” w Koszalinie. Praca 
ma charakter technologiczny  i aplikacyjny. Przedstawiono w niej sposoby 
prowadzenia prawidłowego, pod kątem technologicznym, procesu koagulacji 
i flokulacji.

Charakterystyka Oczyszczalni Ścieków „Jamno” 
Ścieki do Oczyszczalni Ścieków „Jamno” dopływają grawitacyjnie, kolek-

torem zbiorczym  o średnicy 1800 mm. Oczyszczalnia pracująca w układzie 
A2O, zapewniająca wysokosprawne usuwanie związków węgla, azotu i fosfo-
ru. Składa się z części mechanicznej i biologicznej. Projektowana przepusto-
wość oczyszczalni określona została  na poziomie 40 000 m3/d, a średnia ilość 
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ścieków doprowadzanych systemem kanalizacji  do oczyszczalni w roku 2016 
wyniosła ok. 23 000 m3/d. 

Część mechaniczna oczyszczalni składa się z kraty ręcznej o prześwicie 
100 mm, trzech krat gęstych schodkowych o prześwicie 3 mm, trzech pia-
skowników o przepływie poziomym, przed którymi do ścieków dozowany jest 
koagulant PIX-113 w dawce 35÷90 g PIX/m3 oraz dwóch dwukomorowych 
osadników wstępnych prostokątnych podłużnych. Przed osadnikami proces 
koagulacji jest wspomagany polimerem anionowym, dawkowanym w ilości 
proporcjonalnej do natężenia przepływających ścieków (stężenie 0,02÷0,1 g/
m3 PRAESTOL 2530). 

Po wstępnym oczyszczeniu, ścieki przepływają grawitacyjnie do dwóch 
równolegle pracujących układów wielofazowych A2O reaktorów biologicz-
nych. Procesy defosfatacji, denitryfikacji i nitryfikacji oraz biodegradacji wę-
gla zachodzą w poszczególnych komorach osadu czynnego (rysunek 1). 

Część ścieków surowych (ok. 20%) po osadniku wstępnym kierowana jest 
do komory predenitryfikacji, pozostała ilość przepływa bezpośrednio do ko-
mory beztlenowej  (KB1, następnie KB2). Proces denitryfikacji prowadzony 
jest w trzech następujących  po sobie komorach z recyrkulacją wewnętrzną, 
wyprowadzoną z ostatniej komory nitryfikacyjnej do pierwszej komory deni-
tryfikacyjnej. Wielkość recyrkulacji wewnętrznej jest uzależniona od stężenia 
azotanów (V) w komorze tlenowej (nitryfikacji).  Ścieki przed odprowadzeniem 
ich do osadnika wtórego napowietrzane  są drobnopęcherzykowo w komorach 
nitryfikacji (KN). Przed osadnikami wtórnymi radialnymi do komory rozdziału 

 

Rys. 1. Schemat technologiczny części biologicznej Oczyszczalni Ścieków JAMNO.
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dawkowany jest koagulant PIX-113 (od 15 g do 80 g PIX/m3), przeciwdziałający 
wtórnemu uwalnianiu się fosforu z komórek bakterii osadu czynnego oraz do 
symultanicznego strącania fosforu. Recyrkulacja zewnętrzna osadu z osadni-
ka kierowana jest do komory predenitryfikacji (KPDN) na poziomie 100 – 150 
%Q. Oczyszczone ścieki przepływają kanałem do odbiornika ścieków, którym 
jest rzeka Dzierżęcinka zasilająca  przymorskie jezioro Jamno.

Opis i analiza wyników badań

Część mechaniczna

Stosowana część mechaniczna oczyszczalni ścieków ma decydujący wpływ  
na gospodarkę osadową, a także na cały układ technologiczny oczyszczalni 
ścieków.  W przypadku zastosowania osadników wstępnych powstają miesza-
ne osady – wstępne surowe oraz nadmierne. Ze względów technologicznych 
na Oczyszczalni Ścieków „Jamno” w Koszalinie, o przepustowości Qdśr = 40 
000 m3 /d, zastosowano proces koagulacji oraz chemiczne strącanie przed 
piaskownikami. Przed osadnikami wstępnymi proces koagulacji jest wspoma-
gany polimerem anionowym, dawkowanym w ilości proporcjonalnej  do na-
tężenia przepływających ścieków (stężenie 0,02÷0,1 g/m3 PRAESTOL 2530). 
Proces taki wzmaga oczyszczanie ścieków zwłaszcza, gdy wprowadzany jest 
duży ładunek zanieczyszczeń w odciekach z terenu gospodarki osadowej. 

Na podstawie analiz z wyników badań laboratoryjnych stwierdzono, wy-
soką obniżkę ładunku BZT5 w granicach 40÷70%, zawiesiny ogólnej, blisko 
90%, ChZT ok. 30 % i azotu ogólnego na poziomie 30 %. Usunięcie fosforu po 
części mechanicznej wynosi ok. 50 %. 

Proces chemicznego usuwania fosforu ze ścieków polega na strąceniu or-
tofosforanów zawartych w ściekach i przekształceniu ich w formę nierozpusz-
czalną.  W ściekach dopływających do oczyszczalni, oprócz związków fosforu 
w formie ortofosforanów, znajdują się również polifosforany, które ulegają hy-
drolizie  do ortofosforanów. Trzecią grupę związków fosforu w ściekach two-
rzy fosfor, związany organicznie w postaci fosfolipidów, fosfoamin lub cukrów. 
Polifosforany i organiczne związki fosforu, ulegają również biologicznemu roz-
kładowi do ortofosforanów i mogą być związane  w wyniku koagulacji kolo-
idów i zawiesin trudno opadalnych, których stężenie w procesie chemicznego 
strącania ulega znacznemu obniżeniu. 

Przez wielu technologów mylnie jest podawany proces strącania i koagu-
lacji oraz flokulacji. Strącanie zachodzi w roztworze (w ściekach) w wyniku re-
akcji chemicznej tworząc trudno rozpuszczalne osady. Zazwyczaj sosowany 
preparat w oczyszczaniu ścieków do strącania można również stosować do 
koagulacji. Cząsteczki w środowisku wodnym posiadają najczęściej ładunki 



83

ujemne, a elektrostatyczne odpychanie powoduje, że znajdują się one w pew-
nej odległości od siebie. Dodanie soli metali np. PIX-u o znaku przeciwnym 
zmienia ładunek powierzchniowy cząsteczek i na skutek działania przyciąga-
jących sił van der Waalsa następuje ich zbliżanie i łączenie się. Równocześnie 
nadmiar jonów metali niewykorzystany w usuwaniu ortofosforanów bierze 
udział w reakcjach hydrolizy i wytrącaniu wodorotlenków metali występują-
cych w ściekach. Ten proces prowadzi do wytworzenia kompleksów elektro-
ujemnych i elektrododatnich w funkcji pH mających znaczenie w procesach 
koagulacji i flokulacji zawiesin (rys. 2). 

Powstające hydroksokompleksy żelaza(II) i żelaza(III) stanowią dla koloidów i jonów 
powierzchnię adsorpcyjną, której ogólny potencjał powierzchniowy zmienia się w zależ-
ności od odczynu roztworu. Nadmiar ładunków dodatnich, występujących przy odczy-
nie kwaśnym, maleje wraz ze wzrostem pH i w środowisku obojętnym spada do zera. 
Ze wzrostem stężenia jonów OH− pojawiają się ujemne hydroksokompleksy. Dlatego 
ważnym czynnikiem jest prowadzenie procesu koagulacji przy odpowiednim odczynie 
pH. Z rysunku nr 2 można określić, że im większe stężenie w roztworze jonów żelaza 
i wyższe pH tym uzyskuje się większe stężenie wodorotlenku żelaza. Dlatego istotnym 
czynnikiem podczas dawkowania PIX – u jest ustalanie jego stężenia. Przy zbyt niskim 
stężeniu może okazać się, że dominują kompleksy elektrododatnie (zbyt mała zasado-

 

Rys. 2. Wpływ pH roztworu na powstawanie hydroksokompleksów Fe(III) i Al (III) 
w roztworach wodnych
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wość ścieków), a efektywność koagulacji wynosi zaledwie 50 %. Zwiększona dawka 
koagulantu wpływa korzystnie, ponieważ wodorotlenek żelaza (III), w wyniku jego bu-
forowania w ściekach reaguje  z ponadnormatywnymi stężeniami ortofosforanów, po-
jawiających się okresowo w ściekach dopływających do oczyszczalni. Zatem ważnym 
czynnikiem jest również forma występowania fosforu w ściekach. W tabeli nr 1 zesta-
wiono formy występowania fosforu  w ściekach surowych zmieszanych z wodami nado-
sadowymi z gospodarki osadowej. 

Celem maksymalizacji usunięcia fosforu w procesie strącania chemiczne-
go niezbędne jest występowanie fosforu w formie ortofosforanów i nieorga-
nicznych skondensowanych fosforanów. Do celów metabolizmu biologicznego 
(zachodzącego  w komorach KB) dostępne muszą być różne formy orto-
fosforanów (PO4 3-, HPO4 2-, H2PO4 – oraz H3PO4). Przy występowaniu fosforu 
w formie organicznej głównie jako skondensowane fosforany, strącenie ich 
w formie nierozpuszczalnej jest praktycznie niemożliwe. Frakcje skondenso-
wanych fosforanów oznaczane jako ChZT (frakcje praktycznie nierozkładal-
ne) występują w ściekach głównie z wód nadosadowych, z ciągu przeróbki 
osadów. Dlatego niezwykle ważne jest ustalenie dominujących form fosforu 
w ściekach dopływających  do oczyszczalni i form fosforu w cieczach nado-
sadowych. Na podstawie takich badań można ustalić optymalną dawkę PIX-u 
w procesie chemicznego strącania fosforu. Pod względem technologicznym 
trudne do usunięcia są również formy fosforu nierozpuszczalne w ściekach, 
występujące jako zawiesiny.

Prowadzenie procesu strącania i koagulacji „ad hoc” na podstawie da-
wek określonych na innych oczyszczalniach może okazać się mało skuteczne, 

Tab. 1. 	 Różnorodność nieorganicznych i organicznych połączeń fosforu 
wytwarzanych przez naturę i sztucznie produkowanych przez człowieka. 

Forma Główne związki
Ortofosforany H3PO4, H2PO4 

–, HPO4 
2-, PO4 

3-, FeHPO4 
+

Nieorganiczne skondensowane fosforany
–	 pirofosforany 
–	 tripolifosforany 
–	 trimetafosforany

H4P2O7, H3P2O7 
–, H2P2O7 

3-, HP2O7 
3-, P2O7 

4-, 
H2P3O10 

3-, HP3O10 
4-, P3O10 

5-, CaP3O10 
3-, HP3O9 

2-, 
P3O9 

3-, CaP3O9 
-

Organiczne ortofosforany
–	 fosforany cukrowe
–	 fosforany izotynolu 
–	 fosfolipidy
–	 fosfoproteiny

- fosfoaminy glukozo-1-fosforan, monofosforan 
adenozyny, monofosforan izotynolu, heksafosforan 
izotynolu, glicerofosforan, kwas fosfatydowy, 
fosfokreatyna, fosfoarginina

Organiczne skondensowane fosforany adenozyno-5’-trifosforan, koenzym A.
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a wręcz niemożliwe. Jeżeli w ściekach nie dominują formy ortofosforanów to 
proces strącania wstępnego jest nieuzasadniony. 

Istotnym także czynnikiem, na który nie zwracają uwagę technolodzy to 
system mieszania koagulantu ze ściekami. Czas mieszania powinien wyno-
sić od 30 do 120 sekund, przy dozowaniu reagentów w postaci roztworów. 
Natomiast, zadaniem intensywnego mieszania jest szybkie roztworzenie re-
agenta w ściekach, a wolne mieszanie zapewnia optymalne warunki do prze-
biegu procesu koagulacji. Czas mieszania wolnego  i zachodzących procesów 
reakcji powinien wynosić ok. 30 min. Nie zachowanie powyższych, podstawo-
wych parametrów brzegowych skutkuje zawsze małą efektywnością strącania 
czy flokulacji.

Flokulacja jest kolejnym procesem, dzięki któremu następuje łączenie się 
mniejszych kłaczków skoagulowanej zawiesiny w większe aglomeraty. Proces 
ten na Oczyszczalni Ścieków „Jamno” odbywa się w osadnikach wstępnych. 
Mechanizm działania polielektrolitu polega na jego adsorpcji na koloidzie lub 
cząsteczce zawiesiny z możliwością tworzenia sieci i mostków podczas floku-
lacji danych cząstek koloidalnych i zawiesinowych. Wspomaganie koagulacji 
prowadzone jest za pomocą polimeru anionowego PRAESTOL 2530, dawko-
wanego w ilości proporcjonalnej do natężenia przepływających ścieków.

Do Oczyszczalni Ścieków „Jamno” doprowadzane są również ścieki z te-
renów wiejskich. Ścieki te charakteryzują się wysoką zawartością siarkowo-
doru. Stosowany  od wielu lat preparat PIX – 113 znacząco ogranicza i usuwa 
siarkowodór ze ścieków  w formie nierozpuszczalnej, polepsza kondycję osa-
du czynnego, co przyczynia się  do poprawy pracy całej biologicznej części 
oczyszczalni ścieków.

Dodatkową zaletą stosowania PIX-u w procesie chemicznego wstępnego 
strącania  na mechanicznej części oczyszczalni ścieków, jest radykalne zmniej-
szenie kubatury reaktorów biologicznych oraz obniżenie kosztów eksploata-
cji, a szczególnie obniżenie kosztów zużycia energii elektrycznej. Zabieg ten 
wpływa na zmniejszenie ilości osadu nadmiernego a zwiększona ilość osadu 
wstępnego (60÷70% obniżki zawiesiny ogólnej) sprzyja realizacji procesu sta-
bilizacji beztlenowej osadów mieszanych.

Na podstawie badań laboratoryjnych i obserwacji na oczyszczalni ście-
ków wynika, że osadniki wstępne stanowią ważną i niezbędną część procesu 
biologicznego usuwania związków biogennych. Chronią one biomasę przed 
wymywaniem bakterii usuwających fosfor i umożliwiają wstępną fermentację 
osadu w celu intensyfikacji usuwania fosforu.
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Część biologiczna

Usuwanie azotu w technologii oczyszczania ścieków zapewniają jedynie 
procesy biologiczne, do których zaliczyć można: amonifikację, nitryfikację 
oraz denitryfikację. Brak tu możliwości posiłkowania się strącaniem chemicz-
nym, tak jak to ma miejsce w przypadku fosforu. Procesy te następują tylko 
w określonych warunkach, w specjalnie przystosowanych układach oczysz-
czania biologicznego. 

Wielkością kryterialną jest stosunek stężenia związków węgla (wyrażo-
nych jako BZT5 lub ChZT) do stężenia azotu ogólnego: ChZT/Nog ≤ (4÷5): 1, 
BZT5/Nog < 2. Dla procesu denitryfikacji wymagana jest dostępność łatwo-
przyswajalnych związków węgla – optymalnie jako lotne kwasy tłuszczowe. 
Na podstawie badań stwierdzono, że, wstępne chemiczne strącanie w osadni-
ku wstępnym, powoduje usuwanie znacznej ilości zawiesiny (70÷80%) i BZT5 
(50÷60%), tym samym pozbawia się ścieków dopływających do reaktora bio-
logicznego – łatwo przyswajalnych związków węgla. Wstępne strącanie może 
wielokrotnie obniżyć prędkość denitryfikacji w osadzie czynnym. Wieloletnie 
badania wykazały jednak, że wstępne strącanie fosforu, koagulacja i flokula-
cja wpływa korzystnie na efektywność biologicznego oczyszczania ścieków. 
Właściwe parametry zestawiono tabelarycznie (tab. 2)

Tab. 2. Parametry pracy osadu czynnego z procesem sedymentacji i bez wstępnej 
sedymentacji

Charakterystyka biomasy Jednostki Ze wstępną 
sedymentacją

Bez wstępnej 
sedymentacji

Maksymalne uwolnienie fosforu 
w warunkach beztlenowych 

mg P/g s.m.o 30 14

Maksymalna szybkość uwalniania 
fosforu w warunkach beztlenowych 

mg P/g s.m.o.·h 19 9

Szacunkowa wielkość frakcji bakterii 
usuwających fosfor 

% 40 15

Szybkość poboru fosforu w warunkach 
tlenowych 

mg P/g s.m.o.·h 13,2 5,4

Szybkość poboru fosforu w warunkach 
niedotlenienia

mg P/g s.m.o.·h 5,9 2,3

Szybkość denitryfikacji endogennej 
(bakterie usuwające azot) 

mg NO3-N/g s.m.o.·h 3÷3,4 1,3

Zwykła szybkość denitryfikacji mg NO3-N/g s.m.o.·h 3,2 6,2÷7

Szybkość nitryfikacji mg NH4-N/g s.m.o.·h Ok. 0,8 3÷4
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Niewłaściwie prowadzony proces wstępnej koagulacji może przyczyniać 
się do pogorszenia efektywności procesów denitryfikacji i nitryfikacji (tabela 
2). Zmniejsza się radykalnie szybkość denitryfikacji i nitryfikacji. Dla zacho-
wania w pełni sprawnego systemu biologicznego oczyszczania ścieków na-
leży zapewnić dostępność łatwo przyswajalnych związków węgla, które są 
niezbędne dla prawidłowego funkcjonowania mikroorganizmów. Ich deficyt 
często występuje w układach, w których zachodzi kompleksowe usuwanie 
związków biogennych. Dodatkowe (konwencjonalne bądź alternatywne) źró-
dło węgla wykorzystuje się, gdy stopień denitryfikacji jest limitowany z powo-
du niewystarczającej ilości lub jakości związków organicznych w ściekach.

Stosowanymi substancjami tego typu są między innymi: metanol, eta-
nol, kwas octowy, glikol. Mogą być one stosowane nawet wtedy, gdy ilość 
węgla niezbędnego do przeprowadzenia denitryfikacji jest wystarczająca, ale 
jakość substratu nie pozwala na osiągnięcie odpowiedniej prędkości proce-
su. Usuwanie azotanów w komorach denitryfikacji przebiega zgodnie z poniż-
szym równaniem.

KD (brak napowietrzania, mieszanie) 
zw. org. + NO3- CO2 + H2O + ½ N2 + OH-

Z równania wynika, że dla zajścia prawidłowego procesu denitryfikacji nie-
zbędna jest obecność związków organicznych, najlepiej w formie łatwoprzy-
swajalnego źródła węgla. Zapotrzebowanie na węgiel organiczny do procesu 
denitryfikacji wynosi 3,5 g BZT5/g N oraz 5-10 g ChZT/g N-NO3. Najczęściej 
stosowany jest metanol ze względu na jego niski koszt oraz dobrą przyswajal-
ność przez bakterie denitryfikacyjne. 

Na Oczyszczalni Ścieków „Jamno” w Koszalinie jako zewnętrzne źródło 
węgla dawkowany jest preparat KEMCARBO GCM 95. Skład preparatu bazuje 
na specjalnie dobranej mieszaninie alkoholi, cukrów i protein, które są pożyw-
ką dla mikroorganizmów. Dodatkową zaletą jest to, że tego typu mieszanina 
gwarantuje wyższą różnorodność gatunkową w osadzie czynnym, aniżeli np. 
przy stosowaniu samego metanolu czy etanolu. Zdaniem eksploatatora/tech-
nologa, wybór produktu firmy KEMIPOL podyktowany był przede wszystkim 
jego właściwościami (preparat niepalny, niewybuchowy, bezpieczny, w pełni 
biodegradowalny) oraz wysoką wartością ChZT równą 1 200 000 g O2/m3. 

Na podstawie badań i obserwacji oraz pomiarów bezpośrednich ustalono 
podstawowe parametry prowadzenia procesu denitryfikacji:

Dawkowanie zewnętrznego źródła węgla od 0,03 do 0,07 L/m•	 3 ścieków 
dopływających do komory KD;
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recyrkulacja wewnętrzna – •	 β = (100 ÷ 400)% – żeby dostarczyć NO3
- 

z KN do KD;
recyrkulacja zależy od stężenia azotanów w komorze KN. Im większe •	
stężenie azotanów (V) tym większa recyrkulacja N-NO3

- (kilka do kilka-
naście g N-NO3

-/m3 = 200 % do 350 %);
Należy jednak pamiętać, że im większa recyrkulacja wewnętrzna tym wię-

cej azotanów do denitryfikacji (jeżeli mogą być zdenitryfikowane). Dlatego 
stosowane musi być zewnętrzne źródło węgla. Recyrkulacja wewnętrzna rzę-
du 350 % – 400 % zwiększa ładunek tlenu doprowadzany z KN, jest to pro-
ces bardzo nie korzystny ponieważ następuje znaczące, niepotrzebne zużycie 
substancji organicznej. Należy wówczas zwiększyć dawkę węgla organiczne-
go nawet do ok. 0,1 L/m3. Stwierdzono również, że w okresie letnim można 
zwiększyć udział KD kosztem KN, co daje lepszą denitryfikację, a w konse-
kwencji mniejsze zużycie tlenu – znacząca oszczędność energii. 

Podczas biologicznego oczyszczania ścieków największe ładunki azotu 
ogólnego usuwane są podczas procesu denitryfikacji (komora predenitryfika-
cji i denitryfikacji). Do dużej efektywności procesu przyczyniło się dawkowa-
nie zewnętrznego źródła węgla. Wyniki badań wstępnych wskazują na krótki 
czas adaptacji osadu do preparatu. Już po kilkunastu dniach od rozpoczęcia 
dawkowania osiągane wyniki spełniały wymagania zawarte w pozwoleniu 
wodno-prawnym. Zwiększenie dawki powoduje wzrost efektywności usuwa-
nia azotu ogólnego ze ścieków, ale w pewnych granicach. Błędnym jest więc 
myślenie, że w każdych warunkach zwiększenie dawki będzie gwarantowało 
osiągnięcie założonej efektywności. Ustalenie optymalnej ilości dozowanego 
preparatu opierać się musi na wnikliwej analizie parametrów ścieków oraz 
wiedzy technologa dotyczącej pracy oczyszczalni.

Niezwykle istotną informację jest odpowiedni czas przetrzymania ście-
ków w komorze biologicznej defosfatacji, który powinien wynosić TKB = VKB/
Q0 ≈ (0,5 ÷ 2)h. Recyrkulacja azotanów z komory nitryfikacji KN do komory 
biologicznej defosfatacji zużywają LKT, co znacząco obniża przyrost bakterii 
akumulujących fosfor, a zatem obniża efekty usuwania fosforu do minimum. 
Bakterie heterotroficzne (BH) osadu czynnego zawierają ok. 2% P. Ilość fos-
foru usuwanego ze ścieków z osadem nadmiernym (zawierającym BH) jest 
zatem mała. Natomiast bakterie heterotroficzne (BHP) są w stanie zgroma-
dzić w komórce nawet > 20% fosforu. Bakterie takie (bakterie heterotroficz-
ne akumulujące fosfor – BHP, PAO) mogą być obecne w znacznych ilościach 
w osadzie czynnym, gdy osad jest naprzemiennie poddawany warunkom bez-
tlenowym i tlenowym. Wtedy osad nadmierny, zawierający dużo BHP zawiera 
także dużo fosforu, więc ilość usuwanego fosforu jest duża. 
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Badania własne wykazały, że zużycie związków organicznych wynosi ok. 3 
g BZT5/g N-NO3

- zdenitryfikowanego. Dawkowanie zewnętrznego źródła węgla 
do komory KD anoksycznej gdzie wprowadzany jest recyrkulat wewnętrzny 
nie jest rozwiązaniem korzystnym z uwagi na duże jego zużycie przez bakte-
ria nitryfikacyjne. Ustalono, że węgiel powinien być dawkowany w komorze 
KD po wymieszaniu ścieków płynących z KB  z recyrkulatem wewnętrznym. 
Denitryfikacyjne zużycie łatwo rozkładalnych zanieczyszczeń organicz-
nych, ogranicza ilość LKT (SA) dostępnych bakteriom fosforanowym (XPAO). 
Przyczynia się to do pogorszenia efektów defosfatacji. Im większy stopień re-
cyrkulacji osadu (αQ) – niezbędny gdy indeks osadu jest wysoki – tym większe 
denitryfikacyjne zużycie LKT (SA). Z bakterii fosforanowych (XPAO) uwalniane 
są przy tym polifosforany (XPP) i polihydroksyalkaniany (XPHA), które podle-
gają hydrolizie.

Utlenianie łatwo rozkładalnych zanieczyszczeń organicznych z wykorzy-
staniem azotanów jako akceptora elektronów (denitryfikacja) pochodzących 
z dopływu oraz hydrolizy (hydroliza usidlonych w kłaczkach osadu czynnego 
wolno rozkładalnych zanieczyszczeń organicznych). Azotany doprowadzane 
są przede wszystkim recyrkulacją wewnętrzną.

Symultaniczne strącanie, koagulacja i flokulacja

Ścieki odpływające z osadników wtórnych często mają podwyższone 
stężenie zawiesiny ogólnej. Zakumulowany fosfor głównie w masie osadu 
czynnego powoduje znaczne przekroczenie tego wskaźnika – w stosunku do 
pozwolenia wodnoprawnego. Złe sklarowanie ścieków w osadniku ma o wiele 
poważniejsze znaczenie epidemiologiczne.

Przy strącaniu końcowym (symultanicznym) istnieje możliwość znaczne-
go sklarowania ścieków oraz zmniejszenia stężenia fosforu ogólnego w grani-
cach 0,2 ÷ 0,8 g P/m3. Przy strącaniu końcowym dawki są mniejsze od dawek 
teoretycznych, gdyż fosfor w ściekach odpływających z części biologicznej 
oczyszczalni jest w znacznej części zawarty w zawiesinach wynoszonych 
z osadników wtórnych (Tabl. 3). 

Zawiesiny te ulegają flokulacji przy względnie małych dawkach flokulan-
tu. Fosfor rozpuszczony tzn. w formie polifosforanów jest usuwany w formie 
nierozpuszczalnej za pomocą PIX-u. Jego dawka uzależniona jest od stężenia 
fosforanów w ściekach dopływających do osadników wtórnych. Na podstawie 
badań własnych określono dawkę PIX-u na poziomie od 0,01 L/m3 do 0,03 L/
m3 ścieków. Uzależnione jest to w znacznym stopniu od ładunku fosforu i na-
tężenia przepływu ścieków. 

Na podstawie tab. 3 widać, że po pełnym biologicznym oczyszczeniu ście-
ków ilość zawiesin w odpływie wynosi ok. 10 – 20 g/m3 a stężenie fosforu 
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od 0,2 do 0,8 gP/m3. Istotnym parametrem technologicznym jest utrzyma-
nie wysokości osady skomprymowanego do wysokości warstwy sklarowanej, 
zwłaszcza przy zwiększonym obciążeniu hydraulicznym (intensywne opady 
deszczu). Podczas zwiększonego przepływu flotacja zawiesin z osadników 
wtórnych powoduje znaczące zwiększenie fosforu w odpływie. W celu po-
prawy efektywności klarowania ścieków w osadniku wtórnym zastosowano 
polimer kationowy SUPERFLOC C 18530 firmy KEMIPOL, który przeznaczony 
jest do wspomagania sedymentacji w osadnikach wtórnych. W Oczyszczalni 
Ścieków „Jamno” produkt ten dozowany jest bezpośrednio do komory rozdzia-
łu – KR przed osadnikami wtórnymi (Rys. 1). 

Aplikacja reagenta odbywa się sporadycznie, np. w przypadku uderzeń 
hydraulicznych spowodowanych przez zwiększone natężenie opadów lub przy 
znacznym rozwoju bakterii nitkowatych. Pomiar wysokości warstwy sklaro-
wanej w osadniku wtórnym z użyciem regenta SUPERFLOC C 18530 wykazał 
znaczną poprawę właściwości sedymentacyjnych osadu czynnego, zarówno 
w warunkach normalnych, jak i w trakcie uderzeń hydraulicznych. Dawka po-
limeru Superfloc C 18530 uzależniona jest od napływu ścieków i waha się od 
20 g/m3 do 50 g/m3. System optymalizacji wynika z automatycznego pomiaru 
wysokości strefy sklarowanej w osadnikach wtórnych za pomocą sond ultra-
dźwiękowych Turbimax CUS71D Endress+Hauser i przetworników Liquilinie M 
CM422 Endress+Hauser z graficzną rejestracją poziomu warstwy sklarowa-
nej. Jedną z możliwości ustawień sond jest pomiar wysokości warstwy osadu 
zagęszczonego lub strefy klarownej. Wysokość strefy sklarowanej oznacza 
odległość osadu o małym stopniu zagęszczenia do sondy znajdującej się na 
powierzchni zwierciadła ścieków. Szczegółowe wyniki badań zaprezentowano 
w publikacji nr 6 (Literatura). 

Tabela 3. Ilość związków fosforu wynoszonych wraz z zawiesinami

Miejsce poboru próby Ilość zawiesin 
w odpływie 

g/m3

Ilość fosforu ogólnego zawartego 
w zawiesinach

% masy zawiesin g P/m3 odpływających 
ścieków

Po osadniku wstępnym 
i wstępnym strącaniu

30 – 50 2 – 3 0,6 – 1,5

Po osadniku wtórnym 
i symultanicznym strącaniu

10 – 20 2 – 4 0,2 – 0,8

Po strącaniu 5 – 10 10 – 20 0,5 – 2,0
Po filtracji ścieków 
oczyszczonych

3 – 8 2 – 4 0,06 – 0,32

Po osadniku wtórnym 
z biologicznym usuwaniem 
fosforu

10 – 20 2 – 4 0,2 – 0,80
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Podsumowanie

Oczyszczalnia ścieków „Jamno” pracująca w układzie mechaniczno-bio-
logicznym wspomaganym wstępnym oraz końcowym chemicznym strąca-
niem usuwa jony ortofosforanów na poziomie 99 %. Zastosowanie procesów 
jednostkowych wspomagających oczyszczanie ścieków wymaga wnikliwej 
analizy i znajomości prowadzenia takich procesów. Zastosowanie wstępne-
go chemicznego strącania fosforu – w układzie technologicznym oczyszczalni 
ścieków – musi spełniać określone warunki: wykonanie poprzedzających ba-
dań fizyczno-chemicznych ścieków oraz testów technologicznych oraz spraw-
dzenie czy zachowane są podstawowe wymagania jakościowe dla ścieków 
dopływających do reaktorów z biochemicznym usuwaniem związków węgla, 
azotu i fosforu. Prowadzenie procesu strącania i koagulacji na podstawie da-
wek określonych na innych oczyszczalniach może okazać się mało skuteczne, 
a wręcz niemożliwe. Jeżeli w ściekach nie dominują formy ortofosforanów to 
proces strącania wstępnego jest nieuzasadniony. Wykorzystanie różnego ro-
dzaju koagulantów pozwala na znaczne ograniczenie wymaganej pojemności 
reaktorów biologicznych. Dawki koagulantu na poziomie 50 – 100 g/m3 (np. 
PIX – 113) pozwalają obniżyć wartość BZT5 o ok. 50 – 60%, co powoduje, że 
pojemność reaktorów jest blisko o połowę mniejsza niż wówczas, kiedy rezy-
gnuje się ze stosowania tego środka. Stosowanie preparatów PIX i polimerów 
w różnych miejscach oczyszczalni ścieków wymaga bardzo dobrej znajomości 
zasad prowadzenia takich procesów. 

Na Oczyszczalni Ścieków „Jamno” w Koszalinie jako zewnętrzne źródło wę-
gla dawkowany jest preparat KEMCARBO GCM 95 w celu zwiększenia procesu 
denitryfikacji. Na podstawie badań stwierdzono, że zastosowanie preparatu 
znacząco zwiększa szybkość procesu denitryfikacji. Wyniki badań wskazują 
na krótki czas adaptacji osadu do preparatu. Już po kilku dniach od rozpoczę-
cia dawkowania osiągane wyniki spełniały wymagania zawarte w pozwoleniu 
wodno-prawnym. Zwiększenie dawki powoduje wzrost efektywności usuwa-
nia azotu ogólnego ze ścieków, ale w pewnych granicach. Błędnym jest więc 
myślenie, że w każdych warunkach zwiększenie dawki będzie gwarantowało 
osiągnięcie założonej efektywności. Ustalenie optymalnej ilości dozowanego 
preparatu opierać się musi na wnikliwej analizie parametrów ścieków oraz 
wiedzy technologa dotyczącej pracy oczyszczalni.

Bardzo dobrym rozwiązaniem technologicznym jest użycie reagenta 
SUPERFLOC C 18530 – czwartorzędowej poliaminy do znaczącej poprawy 
właściwości sedymentacyjnych osadu czynnego zarówno w warunkach nor-
malnego przepływu, jak i w trakcie uderzeń hydraulicznych. Badania wyka-
zały, że już po kilku minutach po jego dawkowaniu prędkość sedymentacji 
osadu czynnego w osadnikach wtórnych zwiększa się czterokrotnie.  W przy-
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padku wystąpienia zwiększonego natężenia opadów atmosferycznych, po-
wodujących przyrost obciążenia hydraulicznego osadników wtórnych, użycie 
polimeru doprowadziło ostatecznie do uzyskania pozytywnych efektów zapo-
biegających wynoszeniu (flotacji) osadu poza koryta przelewowe osadników 
wtórnych. 

Przeprowadzona wieloletnia analiza wykazała, że w sytuacji coraz bar-
dziej powszechnego wykorzystania układów wysokosprawnego oczyszczania 
ścieków, znajomość obiegu związków fosforu, azotu i węgla jest niezbędnym 
i skutecznym narzędziem technologów do kontroli oraz optymalizacji prawi-
dłowego funkcjonowania oczyszczalni ścieków.
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Zastosowanie reagentów chemicznych 
w  procesie oczyszczania ścieków i 
obróbki osadów w przemyśle drobiarskim 
na  przykładzie Cedrob Ujazdówek

dr  Radosław Majewski
Cedrob Ujazdówek
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Oczyszczanie ścieków przemysłu miedziowego 
z wykorzystaniem reakcji Fentona

Katarzyna Prygiel-Sokołowska
„Energetyka” sp. z o.o., Legnica

Energetyka Wydział W-4

Wstęp

Podstawową działalnością Wydziału W-4 z Legnicy jest oczyszczanie ście-
ków przemysłowych pochodzących z KGHM O/Huta Miedzi Legnica. Dodatkowo 
do instalacji, w celu unieszkodliwienia, przyjmowane są odpady płynne pocho-
dzące od podmiotów zewnętrznych wprowadzane do ciągu technologicznego 
oczyszczalni i oczyszczane wraz z ww. ściekami.

Instalacja wyspecjalizowana jest w utylizacji metali ciężkich, w tym trud-
nych związków arsenu, rtęci i kadmu. Technologia oczyszczania ścieków opie-
ra się głównie na procesach neutralizacyjnych, wspomaganych koagulantami 
oraz flokulantami.

Do mechaniczno-chemicznej oczyszczalni ścieków Wydziału W-4 w Legnicy, 
odprowadzane są następujące rodzaje ścieków:

–	 ścieki przemysłowo-deszczowe,
–	 ścieki bytowo-gospodarcze,
–	 ścieki z terenu byłej strefy ochronnej Huty Miedzi Legnica.
Ścieki powstają na terenie zabudowanym Huty Miedzi Legnica, DFM 

Zanam-Legmet, oddziału Instytutu Metali Nieżelaznych w Gliwicach oraz in-
nych zakładów współpracujących lub działających na rzecz Huty.

Największe ilości ścieków przemysłowych pochodzą z następujących wy-
działów Huty:

–	 Odział Pieców Szybowych,
–	 Odział Siarczanu Niklu,
–	 Oczyszczanie Gazów Szybowych,
–	 Oczyszczanie Gazów Konwertorowych,

43
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–	 Fabryka Kwasu Siarkowego – instalacja Solinox.
Znaczny udział w ogólnej ilości ścieków mają również ścieki deszczowe 

odprowadzane z obszaru byłej strefy ochronnej Huty Miedzi Legnica.
Oczyszczalnia ścieków zaprojektowana została dla przepływu 

miarodajnego:
Qmsek. = 260 dm3/s
Qmd = 22.400 m3/d

Opis technologii
Oczyszczalnie ścieków można podzielić na trzy główne ciągi 

technologiczne: 
–	 oczyszczalnia ścieków bytowo-gospodarczych – oczyszczalnia A,
–	 oczyszczalnia ścieków przemysłowych – oczyszczalnia B,
–	 oczyszczalnia ścieków zmieszanych – oczyszczalnia C.
Rysunek 1 oraz rysunek 2 przedstawiają schemat urządzeń poszczegól-

nych oczyszczalni oraz umowne granice podziału.
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Oczyszczalnia A – oczyszczalnia ścieków bytowo-gospodarczych 
Do oczyszczalni ścieków bytowo-gospodarczych doprowadzane są:
–	 ścieki bytowo-gospodarcze
–	 wody nadosadowe z osadników do gromadzenia osadów z oczyszczal-

ni ścieków,
–		 ścieki TSKO (Tymczasowe Składowisko Koncentratu Ołowionośnego),
–	 ścieki z Instytutu Metali Nieżelaznych – Oddział w Legnicy
–	 ścieki z szamb (zbiorników bezodpływowych zlokalizowanych na tere-

nie Huty),
–	 odcieki ze składowiska odpadów niebezpiecznych,
–	 ścieki i odpady płynne od dostawców zewnętrznych,
–	 ścieki ze zbiornika retencyjno-sedymentacyjnego nr 3, 
–	 ścieki z instalacji Solinox, doprowadzane oddzielnym rurociągiem.
Ścieki, doprowadzane do oczyszczalni A ciągiem kanalizacji sanitarnej 

oraz rurociągiem tłocznym ze zbiornika nr 3, oczyszczane są w mechaniczno-
chemicznej oczyszczalni ścieków, w której realizowane są następujące proce-
sy jednostkowe:

–	 usuwanie ciał stałych,

 5 

 
Rysunek 2. Technologiczny podział oczyszczalni ścieków 

 
 

B 

 

 

C 

A 

Składowisko Odpadów 
Niebezpiecznych 

Rysunek 2. Technologiczny podział oczyszczalni ścieków
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–	 usuwanie zawiesiny ziarnistej,
–	 uśrednienie składu ścieków,
–	 neutralizacja i strącanie chemiczne Io i IIo.
W skład oczyszczalni ścieków bytowo-gospodarczych (sanitarnych) wcho-

dzą następujące urządzenia:
1)	komora krat,
2)	piaskownik dwukomorowy ze zgarniaczem mechanicznym,
3)	koryto pomiarowe,
4)	zbiorniki retencyjno-uśredniające o pojemności V = 227 m3 – 2 szt.,
5)	komora szybkiego mieszania Io,
6)	komory wolnego mieszania Io o pojemności V = 227 m3 – 2 szt.,
7)	komora szybkiego mieszania IIo,
8)	komory wolnego mieszanIa IIo o pojemności V = 200 m3 – 2 szt.
Po usunięciu skratek i piasku na kratach i w piaskowniku ścieki przepły-

wają do zbiorników uśredniająco – retencyjnych, w których następuje uśred-
nienie składu i natężenia przepływu ścieków. Do zbiorników uśredniająco 
– retencyjnych dodawane jest mleko wapienne do pH 9,5 –10 oraz sprężone 
powietrze w celu intensywnego wymieszania. W komorze wolnego miesza-
nia Io i IIo następuje strącanie i sedymentacja osadów, głównie wodorotlenków 
metali i gipsu, odprowadzanych okresowo do zbiorników osadowych.

Oczyszczanie ścieków z TSKO oraz ścieków i odpadów płynnych dostar-
czanych przez firmy zewnętrzne

Ścieki pochodzące z TSKO oraz od dostawców zewnętrznych charakte-
ryzują się bardzo dużym stężeniem ładunków, zarówno takich wskaźników 
jak ChZT, zawiesina jak i przede wszystkim metale ciężkie, głównie As, Zn, 
Cr, Ni. W związku z powyższym neutralizacja ww ścieków/odpadów następuje 
w wyniku podniesienia pH do 11, co przyczynia się do utleniania związków 
zawartych w medium. Po sklarowaniu ścieków osad nadmierny kierowany jest 
do składowiska odpadów niebezpiecznych w celu odwodnienia oraz zmaga-
zynowania. Podczyszczone ścieki kierowane są kolejno do komory szybkiego 
i wolnego mieszania, gdzie następuje dalszy proces klarowania, utleniania 
i sedymentacji. Ścieki po podczyszczeniu chemicznym kierowane są w ciąg 
oczyszczalni B, gdzie mieszając się ze ściekami przemysłowymi uśredniają 
swój skład i tam po raz kolejny ulegają procesowi oczyszczenia.

Ciąg technologiczny oczyszczani ścieków z instalacji Solinoxu 
Ścieki z instalacji Solinoxu oraz z Instytutu Metali Nieżelaznych, stano-

wiące główne źródło arsenu, doprowadzone są do oczyszczalni oddzielnym 
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rurociągiem. Oczyszczane są w oparciu o technologię usuwania arsenu meto-
dą strącania chemicznego związkami wapnia.

Oczyszczanie ścieków z Solinoxu opiera się na utlenianie arsenu As+3 do 
As+5 dzięki zmianie odczynu do pH=11,5 poprzez dozowanie mleka wapien-
nego. Po sklarowaniu ściek kierowany jest na oczyszczalnię B.

Oczyszczalnia ścieków przemysłowo-deszczowych – oczyszczalnia B
Do oczyszczalni ścieków przemysłowo-deszczowych (oczyszczalnia B) do-

prowadzane są:
–	 ścieki przemysłowe i deszczowe,
–	 ścieki ogólnozakładowe z DFM Zanam-Legmet Sp. z o.o.,
–	 ścieki z oczyszczalni niedostatecznie oczyszczone, odprowadzane 

w sytuacjach awaryjnych do zbiornika retencyjno-sedymentacyj-
nego nr 4, zawracane pompowo do oczyszczalni celem ponownego 
oczyszczania.

–	 ścieki oczyszczone w oczyszczalni A. 
W oczyszczalni ścieków realizowane są następujące procesy 

jednostkowe:
–	 usuwanie ciał stałych,
–	 uśrednienie składu i ilości ścieków,
–	 korekta odczynu ścieków,
–	 koagulacja przy zastosowaniu siarczanu żelaza (III), 
–	 flokulacja,
–	 sedymentacja zawiesin.
W reaktorach przepływowych ma miejsce koagulacja zanieczyszczeń oraz 

sedymentacja zawiesin. Osady zgarniane są mechanicznie do leja osadowego 
i okresowo przepompowywane do składowiska odpadów niebezpiecznych.

Oczyszczalnia C – oczyszczalnia ścieków zmieszanych
Obejmuje ona końcowe oczyszczanie ścieków za pomocą strącania siar-

czanem żelaza (III) oraz obniżenie odczynu do wymaganego pozwoleniem 
wodnoprawnym (pH 9) a także sedymentację zawiesin. W ciągu oczyszczal-
ni, podawane są oczyszczaniu ścieki wstępnie podczyszczone w oczyszczalni 
ścieków sanitarnych i przemysłowo-deszczowych.

W oczyszczalni realizowane są następujące procesy jednostkowe pro-
wadzone w celu usunięcia zawiesin, związków organicznych oraz metali 
ciężkich:

–	 usuwanie ciał stałych,
–	 usuwanie piasku,
–	 neutralizacja,
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–	 koagulacja,
–	 flokulacja,
–	 sedymentacja.
Oczyszczalnia składa się z następujących obiektów:
1)	komora krat,
2)	piaskownik dwukomorowy ze zgarniaczem mechanicznym,
3)	koryto pomiarowe,
4)	reaktor przepływowy,
5)	odolejacz,
6)	osadniki pionowe (akcelatory) o pojemności V = 900 m3 – 2 szt.,
7)	osadnik wód deszczowych z terenu oczyszczalni, 
8)	koryto pomiarowe ścieków oczyszczonych,
9)	pompownia zawrotu ścieków oczyszczonych do obiegu wód 

technologicznych.
Ścieki oczyszczone odprowadzane są kolektorem do potoku Białynia. 

Część ścieków oczyszczonych zawracana jest do obiegu wód technologicz-
nych Huty.

POZWOLENIE ZINTEGROWANE 

W dniu 01. Lipca 2015r Spółka „Energetyka” Wydział W-4 Legnica otrzy-
mała pozwolenie zintegrowane na prowadzenie instalacji służącej do oczysz-
czania ścieków.

Warunki, którym musi spełniać W-4 podczas wprowadzania ścieków 
oczyszczonych do odbiornika Pawłówka kształtują się następująco:	

Qśrd = 7 400m3/d	
Qmaxh = 936 m3/h	
pH		  6,5-9,0	
zawiesina	 ≤	 35,00	 mg/dm3	
ChZt	 ≤	 125,00	 mg/dm3	
BZT5	 ≤	 25,00	 mg/dm3	
Nog	 ≤	 30,00	 mg/dm3	
Pog	 ≤	 2,00	 mg/dm3	
As	 ≤	 0,10	 mg/dm3	
B	 ≤	 1,00	 mg/dm3	
Zn	 ≤	 2,00	 mg/dm3	
Cr	 ≤	 0,50	 mg/dm3	
fenole	 ≤	 0,10	 mg/dm3	
Cd	 ≤	 0,40	 mg/dm3	 wartość średnia dobowa
	 ≤	 0,20	 mg/dm3	 wartość średnia miesięczna
Cu	 ≤	 0,50	 mg/dm3	
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Ni	 ≤	 0,50	 mg/dm3	
Pb	 ≤	 0,50	 mg/dm3	
Hg	 ≤	 0,06	 mg/dm3	 wartość średnia dobowa
	 ≤	 0,03	 mg/dm3	 wartość średnia miesięczna
Cl-	 ≤	 1000 	 mg/dm3	
SO4

-	 ≤	 500	 mg/dm3	

Zaawansowane metody utleniania zanieczyszczeń organicznych 
(advance oxigen processes – aop)

Ścieki przemysłowe charakteryzują się zmiennym składem substancji za-
równo organicznych jak i nieorganicznych, wysokim stężeniem ładunków oraz 
ilością tych zanieczyszczeń dopływających do oczyszczalni. Konwencjonalne 
metody oczyszczania ścieków często nie są skuteczne, zwłaszcza w zakresie 
usuwania zanieczyszczeń trudnobiodegradowalnych. 

Zaawansowane metody chemicznego utleniania ścieków są coraz czę-
ściej stosowanym procesem oczyszczania ścieków przemysłowych, niejed-
nokrotnie jedynym skutecznym sposobem usuwania substancji organicznych 
odpornych na biodegradację lub koagulację. Czynnikiem utleniającym w za-
awansowanych metodach utleniania są wolne rodniki, charakteryzujące się 
dużym potencjałem redox. Tabela nr 1 przedstawia wartości potencjału utle-
niającego dla najczęściej używanych utleniaczy [1]. 

Celem AOP jest wytworzenie oraz wykorzystanie jak największego rod-
nika hydroksylowego (OH-), posiadającego jeden z najwyższych potencjałów 
utleniających (2,80 mV). Wysokie potencjały utleniające, które sprawiają, 
że AOP należą do metod nieselektywnych, dzięki czemu utlenieniu ulegają 
praktycznie wszystkie grupy związków organicznych i nieorganicznych.

Tabela 2.1. Potencjały redox wybranych utleniaczy

Utleniacz Potencjał utleniania [V]
rodnik hydroksylowy (OH-) 2,80

tlen atomowy (O) 2,42

ozon w środowisku kwaśnym (O3/H+) 2,07

nadtlenek wodoru w środowisku kwaśnym (H2O2/H+) 1,78

jon manganianowy (VII) w środowisku kwaśnym (MnO4 –/H+) 1,69

ditlenek chloru (ClO2) 1,57

chlor (Cl2) 1,36
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Wolne rodniki są to atomy lub grupy atomów posiadające jeden lub wię-
cej niesparowanych elektronów, mające umiejętność do pozyskiwania lub 
oddawania naprzeciwległego brakującego elektronu (najczęściej przy udzia-
le atomu lub cząsteczki innego związku), tworząc termodynamiczne związki. 
Wolne rodniki przyczyniają się do destrukcji wielu związków organicznych 
z wytworzeniem CO2, H2O oraz SO4

- i NO3
-, jeżeli w molekule występuje S i/

lub N [2]. 

AOP swoją metodyką obejmują procesy fotochemiczne oraz chemiczne:
METODY FOTOCHEMICZNE:

fotoliza UV,1.	
reakcja foto – Fentona,2.	
procesy z zastosowaniem UV/H3.	 2O2,
procesy z zastosowaniem UV/O4.	 3,
procesy z zastosowaniem UV/H5.	 2O2/O3,
degradacja fotokatalityczna w wodnych zawiesinach 6.	
półprzewodników,
procesy z zastosowaniem ultradźwięków [1].7.	

Przy długości fali poniżej 400 nm, światło UV reaguje z nadtlenkiem wo-
doru i/lub ozonem tworząc rodniki hydroksylowe. Promieniowanie aktywuje 
wiele cząsteczek organicznych sprawiając, że stają się one bardziej podatne 
na rozkład pod wpływem utleniaczy. System UV/H2O2 jest bardzo efektywny. 
W wyniku reakcji powstają dwa wolne rodniki hydroksylowe [3].

METODY CHEMICZNE:
reakcja Fentona Fe1.	 2+/H2O2,
proces z zastosowaniem O2.	 3/H2O2,
utlenienie elektrochemiczne,3.	
utlenienie w warunkach nadkrytycznych,4.	
mokre utlenianie powietrzem [1]. 5.	

Procesy chemiczne zachodzą w układzie jednofazowym bez zastosowania 
promieniowania. Wygenerowanie wolnych rodników powstaje m.in. w wyniku 
działania ozonu z nadtlenkiem wodoru, ozonu w środowisku alkaicznym albo 
żelaza z nadtlenkiem wodoru [4].

Wybór oraz skuteczność metody AOP zależy od następujących 
czynników:

–	 rodzaju i stężenia związków organicznych, które maja ulec utlenieniu 
oraz związków, które pobudzają lub hamują powstawanie wolnych rod-
ników hydroksylowych,
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–	 rodzaju oraz zastosowanych dawek reagentów wytwarzanych w reak-
cji, stosunku stężenia utleniacza do utlenianych związków, czasu reak-
cji, a także długości fali i intensywności promieniowania UV,

–	 miejsca zastosowania metody AOP w układzie technologii oczyszcza-
nia ścieków [1].

Reakcja Fentona
Reakcja Fentona po raz pierwszy została opisana około wieku temu. Ze 

względu na łatwość zastosowania i dostępność reagentów jest jedną z naj-
częściej stosowanych metod zaawansowanego utlenienia. 

Wolne rodniki hydroksylowe powstają w wyniku zastosowania układu Fe2+ 
oraz H2O2 w środowisku umiarkowanie kwaśnym. Jony żelaza II są niezbędne 
do generowania rodników z nadtlenku wodoru.

Wg Barbusińskiego [4] reakcje Fentona można zapisać równaniem:

Fe2
+ + H20 2 -> Fe3

+ + OH’ + O H’

z następującymi reakcjami:
O H’ + H20 2 ->	 H20 + H 0 2’
H 0 2’ + Fe3

+ ->	 Fe2
+ + H+ + 0 2

W rzeczywistości proces z rozkładem jonów żelaza dwuwartościowego 
jest bardzo złożony. Przy braku substratów organicznych nadmiar jonów Fe2

+ 
wiąże rodniki OH- 

Fe2
+ + O H’ -> Fe3

+ + OH”
Mając na uwadze rozpad cząsteczek wody, rekcję można zapisać 

następująco:
2Fe2

+ + H20 2 + 2H+ -> 2Fe3
+ + 2H20

Przy obecności związków organicznych, w środowisku kwaśnym i przy 
udziale nadmiaru jonów Fe2* zachodzą dalsze reakcje typu redox. Rodnik 
wodorotlenowy odrywa atom wodoru z organicznego substratu (RH), tworząc 
rodnik organiczny (R*):

OH’ + RH -> H20 + R*

Rodnik organiczny (R”) reaguje szybko z zawartym w środowisku tlenem 
molekularnym tworząc organiczny rodnik nadtlenkowy (ROO*):

R* + 0 2 ROO’
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Rodnik R” może też reagować z jonami Fe3* redukując je do Fe2*:

R’ + Fe3* -> R* + Fe2*

Organiczny rodnik nadtlenkowy (RO O ‘) odrywa atom wodoru z organicz-
nego substratu, tworząc organiczny wodoronadtlenek (ROOH) oraz jeszcze 
jeden rodnik organiczny (R’):

ROO’ + RH —> ROOH + R’

W obecności soli żelaza rozkład nadtlenku wodoru tworzy więc ciągły łań-
cuch rodników i przyśpiesza ogólną szybkość utleniania:

ROOH + Fe2* -> RO’ + Fe3* + OH‘
ROOH + Fe3* -> ROO’ + Fe2* + H*

W złożonym układzie substratów obecnych w ściekach powyższy mecha-
nizm reakcji jest niewątpliwie jeszcze bardziej złożony.

Na skuteczność przeprowadzanej reakcji ma wpływ ilość zastosowanego 
utleniacza i katalizatora, stosunek tychże (przy Fe+2/H2O2 ≤ 0,5 przebieg roz-
padu jest szybszy) oraz pH, przy którym przeprowadzono reakcję.

Znanych jest dużo modyfikacji reakcji Fentona. Do najpopularniejszych 
zaliczamy wprowadzenie żelaza (III) zamiast żelaza (II) oraz zastosowanie 
nadmiaru dawki nadtlenku żelaza w stosunku do katalizatora reakcji – żelaza 
[1].

Podczas przeprowadzania reakcji Fentona wymienić można cztery pod-
stawowe etapy technologii zaawansowanego utlenienia:

korekta pH ścieku do odpowiedniego, aby przeprowadzić reakcje (pH 1.	
= 3- 4),
reakcja Fentona,2.	
neutralizacja ścieków,3.	
odprowadzenie osadów.4.	

Próby laboratoryjne

W okresie od 05.11.2015r do 30.11.2016r przeprowadzane zostały pró-
by w laboratorium wydziałowym zlokalizowanym na oczyszczalni ścieków 
w Legnicy. Analiza przeprowadzona została przez akredytowane laboratorium 
CBJ sp. z o.o. dla zakresu ChZT oraz As. W okresie tym przetestowana róż-
ne dawki odczynników niezbędnych w reakcji Fentona oraz różne źródła za-
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nieczyszczeń wprowadzanych do oczyszczalni. W ten sposób możliwe było 
wyodrębnienie najbardziej korzystnego miejsca, w którym osiągnie się naj-
lepszego efektu utlenienia. 

W testach wykorzystano:
–	 reagenty:

Fe•	 +2 PIX – 100 KEMIPOL, 
H•	 2O2 BRENNTAG,
30% Ca(OH)•	 2,
Antypieniacz Bevaloid KEMIPOL•	

–	 źródła zanieczyszczeń: 
ścieki przemysłowe surowe (odczyn neutralny),•	
ścieki Solinox (odczyn kwaśny),•	
Ścieki TSKO (odczyn kwaśny).•	

Ścieki posiadające odczyn neutralny zostały wstępnie zakwaszane przy 
pomocy surowego ścieku SOLINOX (pH < 2) do momentu osiągnięcia pH ok. 
3,5-4, natomiast ścieki mocno zakwaszone (pH < 1) zostały alkalizowane przy 
pomocy mleczka wapiennego do momentu osiągnięcia przez nie pH ok. 3. 

Zastosowano następujące proporcje żelaza do nadtlenku wodoru:
–	 do 1 l ścieku dodane zostało 1 ml Fe+2 oraz 5 ml H2O2 (ściek przemysło-

wy, TSKO),
–	 do 1 l ścieku dodane zostało 1 ml Fe+2 oraz 10 ml H2O2 (ściek przemy-

słowy, Solinox, TSKO),
–	 do 1 l ścieku dodane zostało 1 ml Fe+2 oraz 20 ml H2O2 (ściek przemy-

słowy, Solinox, TSKO),
–	 do 1 l ścieku dodane zostało 1 ml Fe+2 oraz 30 ml H2O2 (ściek przemy-

słowy, Solinox, TSKO),
–	 do 1 l ścieku dodane zostało 2 ml Fe+2 oraz 20 ml H2O2 (TSKO),
–	 do 1 l ścieku dodane zostało 2 ml Fe+2 oraz 40 ml H2O2 (TSKO),
–	 do 1 l ścieku dodane zostało 2 ml Fe+2 oraz 60 ml H2O2 (TSKO).

Reakcję Fentona przeprowadzano w następującej kolejności:
–	 Metoda I:

korekta pH ścieku,•	
szybkie mieszanie przy jednoczesnym dozowaniu Fe •	 +2 oraz H2O2 
(ok. 1 min),
wolne mieszanie (ok. 10 min),•	
neutralizacja ścieku do żądanego odczynu w towarzystwie wolne-•	
go mieszania,
sedymentacja (ok. 12h).•	
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–	 Metoda II (dotyczy ścieku TSKO):
korekta pH ścieku do ok. pH= 11,•	
zakwaszenie ścieku przy pomocy Solinoxu do pH = 3,•	
szybkie mieszanie przy jednoczesnym dozowaniu Fe •	 +2 oraz H2O2 
(ok. 1 min),
wolne mieszanie (ok. 10 min),•	
neutralizacja ścieku do żądanego odczynu w towarzystwie wolne-•	
go mieszania,
sedymentacja (ok. 12h).•	

Wyniki testów przedstawione zostały w tabeli nr 1, nr 2 oraz nr 3. Dla po-
równania efektów oczyszczania przy pomocy utleniania reakcją Fentona, do 
laboratorium przekazano również próbkę ścieku surowego oraz zneutralizo-
wanego przy pomocy Ca(OH)2 do wartości przyjętej jako zasadną dla danego 

Tabela nr 4.1. Wyniki analiz oczyszczania ścieków metodą Fentona ścieków 
przemysłowych.

Nr próby Fe+2

H2O2

pH ChZT 
[mg/dm3]

redukcja 
ChZT [%]

As [mg/
dm3]

redukcja 
As [%]

06.11.2015

0 6,5 122  - 3,56  

1* 10 122 0,00 2,30 35,39

2 1:5 9,8 89 27,05 6,92 -94,38

3 1:10 9,9 72 40,98 5,27 -48,03

4 1:20 9,8 108 11,48 2,61 26,69

23.11.2015

0 6,62 76  - 0,530  

1* 11,0 64 15,79 0,389 26,60

2 1:10 10,38 166 -118,42 2,590 -388,68

3 1:20 10,3 85 -11,84 0,382 27,92

4 1:30 10,05 106 -39,47 0,198 62,64
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Tabela nr 4.2. Wyniki analiz oczyszczania ścieków metodą Fentona ścieków 
Solinox.

Nr próby Fe+2

H2O2

pH ChZT 
[mg/dm3]

redukcja 
ChZT [%]

As [mg/
dm3]

redukcja 
As [%]

09.11.2015

0 3,05 380  - 239,00  

1* 12 290 23,68 10,70 95,52

2 1:10 10,4 910 -139,47 2,85 98,81

3 1:20 10,15 810 -113,16 4,00 98,33

4 1:30 10,05 1 170 -207,89 31,30 86,90

Tabela nr 4.3. Wyniki analiz oczyszczania ścieków metodą Fentona ścieków TSKO.

Nr próby Fe+2

H2O2

pH ChZT 
[mg/dm3]

redukcja 
ChZT [%]

As [mg/
dm3]

redukcja 
As [%]

05.11.2015
0 1,95 4 000  - 314,00  

1* 9,00 3 650 8,75 298,00 5,10

2 1:5 9,00 3 250 18,75 106,00 66,24

3 1:10 9,00 3 300 17,50 116,00 63,06

4 1:20 9,00 2 950 26,25 71,10 77,36

30.11.2015 Metoda II

0 2,17 2 500  - 206,00 0,00

1* 11,95 2 200 12,00 8,78 95,74

2 1:10 8,47 1 700 32,00 1,08 99,48

3 1:20 8,52 2600 -4,00 2,10 98,98

4 1:30 8,55 2400 4,00 17,20 91,65

5 2:20 8,69 1 475 41,00 0,53 99,74

6 2:40 8,56 1 875 25,00 0,82 99,60

7 2:60 8,47 2 175 13,00 2,05 99,00
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źródła zanieczyszczeń (ściek przemysłowy pH = 10, ściek Solinox oraz TSKO 
pH=11,5).

Trudności, z jakimi spotkano się w trakcie wykonywania doświadczeń:
–	 niemożliwe do osiągnięcia pH zgodnego z założeniami technolo

gicznymi.

Analiza wyników

Z przeprowadzonych analiz wywnioskować można, że najlepszym źró-
dłem zanieczyszczeń, dla którego warto zastosować reakcję Fentona jest 
ściek TSKO, charakteryzujący się bardzo dużym stężeniem zanieczyszczeń. 
Zastosowane proporcje przynosiły bardzo różne efekty, od nieznacznego 
wzrostu zanieczyszczeń po redukcję ChZT nawet do 41%, podczas gdy przy 
klasycznej neutralizacji TSKO osiągnięto jedynie 12% redukcji. Spadek stęże-
nia arsenu również jest zauważalny. Jego redukcja wynosi niemal 100%. 
 - 15 - 

- pienienie ścieków, 
 

 
 
- duże nagazowanie ścieków, 
 

 

- kożuch na powierzchni neutralizowanych 
ścieków, 

 
 
- flotacja osadu  
 

 
 
- niemożliwe do osiągnięcia pH zgodnego z założeniami technologicznymi. 
 
5. ANALIZA WYNIKÓW. 

Z przeprowadzonych analiz wywnioskować można, że najlepszym źródłem 
zanieczyszczeń, dla którego warto zastosować reakcję Fentona jest ściek TSKO, 
charakteryzujący się bardzo dużym stężeniem zanieczyszczeń. Zastosowane proporcje 
przynosiły bardzo różne efekty, od nieznacznego wzrostu zanieczyszczeń po redukcję ChZT 
nawet do 41%, podczas gdy przy klasycznej neutralizacji TSKO osiągnięto jedynie 12% 
redukcji. Spadek stężenia arsenu również jest zauważalny. Jego redukcja wynosi niemal 100%.  

W ściekach przemysłowych również osiągnięto zadowalające wyniki redukcji ChZT 
(prawie 41%) przy znacznym wzroście stężenia As w ścieku. Następne badania nie 
potwierdziły jednak tej zależności. Skład dopływających ścieków surowych jest bardzo 
zmienny, wahają się nie tylko stężenia badanych oznaczeń, ale również odczyn, chlorki, 
siarczany oraz inne składniki. W związku z powyższym podczyszczanie tego ścieku nie jest 
zasadne – dla każdego zrzutu należałoby ustalać indywidualne proporcje Fe+2 / H2O2.  
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W ściekach przemysłowych również osiągnięto zadowalające wyniki re-
dukcji ChZT (prawie 41%) przy znacznym wzroście stężenia As w ścieku. 
Następne badania nie potwierdziły jednak tej zależności. Skład dopływają-
cych ścieków surowych jest bardzo zmienny, wahają się nie tylko stężenia ba-
danych oznaczeń, ale również odczyn, chlorki, siarczany oraz inne składniki. 
W związku z powyższym podczyszczanie tego ścieku nie jest zasadne – dla 
każdego zrzutu należałoby ustalać indywidualne proporcje Fe+2 / H2O2. 

Ścieki Solinox nie poddały się oczyszczeniu i utlenieniu metodą Fentona. 
Najlepsze efekty osiągnięto przy zastosowaniu klasycznej metody neutraliza-
cji podnosząc pH do wielkości 11,5 przy pomocy mleczka wapiennego.

Poniżej przedstawione zostały osiągnięte efekty oczyszczenia: 
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Ściek przemysłowy•	
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 - 17 - 

 SOLINOX 

              
SOLINOX surowy  SOLINOX + Ca(OH)2            SOLINOX+Fe +2+H2O2 +Ca(OH)2 
 
6. PODSUMOWANIE 
  Zaawansowane metody utleniania zanieczyszczeń organicznych są skutecznym 
sposobem oczyszczania ścieków trudnobiodegradowalnych. Dzięki wytwarzanym w trakcie 
procesu wolnym rodnikom hydroksylowym następuje destrukcja wielu związków 
organicznych z wytworzeniem CO2, H2O oraz SO4

- i NO3. Reakcja Fentona, jedna z odmian 
AOP,  jest stosunkowo łatwym i tanim procesem dającym przy tym bardzo dobre rezultaty 
utleniania związków. Jej efektywność zależy głównie od stosunku Fe+2 do H2O2 oraz odczynu 
ścieków, które poddawane zostają utlenieniu. Określenie odpowiednich proporcji żelaza (II) do 
nadtlenku wodoru jest najtrudniejszym z elementów przygotowującym do poprawnego 
przeprowadzenia reakcji. Opracowane zostały różne modele matematyczne mające ułatwić 
podejmowanie decyzji, lecz dopiero próby wskazują na zasadność wyboru danej metody. Z 
przeprowadzonych doświadczeń wynika, że przy ściekach o znacznych wahaniach składu 
chemicznego wprowadzenie AOP jest trudne i może doprowadzić do wzrostu zanieczyszczeń. 
Również ścieki o niewielkiej zawartości zanieczyszczeń organicznych nie wykazują zasadności 
wprowadzania reakcji Fentona do procesu technologicznego. Wydział W-4 w Legnicy na 
dalszym etapie doświadczeń rozpocznie wprowadzanie metody utleniania Fentona na ściekach 
TSKO, charakteryzujących się wysokimi stężeniami zanieczyszczeń zarówno organicznych jak 
i nieorganicznych. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

SOLINOX•	

Podsumowanie 

Zaawansowane metody utleniania zanieczyszczeń organicznych są sku-
tecznym sposobem oczyszczania ścieków trudnobiodegradowalnych. Dzięki 
wytwarzanym w trakcie procesu wolnym rodnikom hydroksylowym następuje 
destrukcja wielu związków organicznych z wytworzeniem CO2, H2O oraz SO4

- 
i NO3. Reakcja Fentona, jedna z odmian AOP, jest stosunkowo łatwym i tanim 
procesem dającym przy tym bardzo dobre rezultaty utleniania związków. Jej 
efektywność zależy głównie od stosunku Fe+2 do H2O2 oraz odczynu ścieków, 
które poddawane zostają utlenieniu. Określenie odpowiednich proporcji że-
laza (II) do nadtlenku wodoru jest najtrudniejszym z elementów przygotowu-
jącym do poprawnego przeprowadzenia reakcji. Opracowane zostały różne 
modele matematyczne mające ułatwić podejmowanie decyzji, lecz dopiero 
próby wskazują na zasadność wyboru danej metody. Z przeprowadzonych 
doświadczeń wynika, że przy ściekach o znacznych wahaniach składu che-
micznego wprowadzenie AOP jest trudne i może doprowadzić do wzrostu 
zanieczyszczeń. Również ścieki o niewielkiej zawartości zanieczyszczeń orga-
nicznych nie wykazują zasadności wprowadzania reakcji Fentona do procesu 
technologicznego. Wydział W-4 w Legnicy na dalszym etapie doświadczeń 
rozpocznie wprowadzanie metody utleniania Fentona na ściekach TSKO, cha-
rakteryzujących się wysokimi stężeniami zanieczyszczeń zarówno organicz-
nych jak i nieorganicznych.
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Zastosowanie koagulantu do kondycjonowania 
osadów przefermentowanych, doświadczenia 
technologiczne w eksploatacji linii 
odwadniania osadów w Oczyszczalni Ścieków 
Płaszów

Paweł Latała
MPWiK Kraków

Wstęp

Zakład Oczyszczania Ścieków Płaszów II w obecnym kształcie działa od 
roku 2010. W latach 2003–2007 zmodernizowana została oczyszczalnia, 
w latach 2007-2010 domknięto projekt płaszowski budową Stacji Termicznej 
Utylizacji Osadu, spopielającej osad odwodniony ze wszystkich oczyszczalni 
krakowskich (dwóch dużych Płaszów 780 000 RLM, Kujawy 373 000 RLM, oraz 
sześciu małych oczyszczalni lokalnych). 

Od roku 2010 na zakładzie podjęto szereg działań mających na celu, 
uzupełnianie technologii o elementy nie uwzględnione przy modernizacji 
i rozbudowie, dostosowanie zakładu do zmian w składzie i ilości ścieków, mo-
dernizacje wynikające z działań remontowych, które siłą rzeczy uwzględniają 
postęp technologiczny, jak również modernizacje będące wynikiem doświad-
czeń eksploatacyjnych.

Wizualizacją tego procesu jest rys. 1. 
W chwili obecnej zakład oczyszcza średnio 150 000 m3 ścieków dziennie, 

ilość ścieków dopływających do zakładu podlega zmienności dobowej, rocz-
nej i wieloletniej, charakterystycznej dla sieci kanalizacyjnej ogólnospławnej, 
pracującej w dużej aglomeracji, poddawanej w ostatnich latach procesowi in-
tensywnej modernizacji. Ilość ścieków dopływająca w czasie działania zakła-
du kształtowała się następująco:

Dopływ do oczyszczalni tys. m3/rok (rys. 2).
Poza, powodziowym w Krakowie, rokiem 2010 obserwujemy systematycz-

ny spadek ilości ścieków dopływających do zakładu. Charakterystyczne przy 
tym jest jednoczesny wzrost populacji Krakowa. Zjawisko to można tłuma-

51
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czyć oszczędnością i zmniejszeniem zużycia wody, zakupem coraz bardziej 
oszczędnych urządzeń AGD jak również modernizacją i doszczelnianiem sieci 
kanalizacyjnej. Wszystkie te czynniki powodują, że mimo wzrostu długości 
sieci i dołączaniu nowych klientów, ilość ścieków jest coraz mniejsza. 

Kolejnym elementem charakterystycznym dla pracy zakładu w ostatnich 
latach są zmiany w składzie ścieków, poniżej stężenia charakterystycznych 
wskaźników fizykochemicznych:

Wstęp 
Zakład Oczyszczania Ścieków Płaszów II w obecnym kształcie działa od roku 2010. W latach 
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wszystkich oczyszczalni krakowskich (dwóch dużych Płaszów 780 000 RLM, Kujawy 
373 000 RLM, oraz sześciu małych oczyszczalni lokalnych).  
Od roku 2010 na zakładzie podjęto szereg działań mających na celu, uzupełnianie technologii 
o elementy nie uwzględnione przy modernizacji i rozbudowie, dostosowanie zakładu do 
zmian w składzie i ilości ścieków, modernizacje wynikające z działań remontowych, które 
siłą rzeczy uwzględniają postęp technologiczny, jak również modernizacje będące wynikiem 
doświadczeń eksploatacyjnych. 
Wizualizacją tego procesu jest poniższy wykres:  
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Rys. 5.

Rys. 3.		  Rys. 4.

Stężenie stabilizują się około roku 2012 i obserwuje się niewielki wzrost.
Zmiany części w osadowej pokazuje rys 5.

Rys 3                                                                Rys 4 

  

 

Stężenie stabilizują się około roku 2012 i obserwuje się niewielki wzrost. 

Zmiany części w osadowej rys 5 

 

2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016
Skratki Mg 587 703 741,03 693,3 644,54 869,68 1193,86
Piasek Mg 2021 2308 3993,31 4599,4 4277,88 4611,72 3724,9
Osad Mg 53191 70975 58316,64 54633,14 68379,58 69206,7 66142,4
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Od roku 2012 obserwuje się wzrost ilości separowanego piasku, wzrost 
ilości masy inertnej przenikająca do osadu wstępnego, a później zalegające-
go w komorach fermentacyjnych, zbiornikach magazynowych osadu i wpły-
wających na zwiększenie ilości piasku w złożu fluidalnym STUO. Elementy 
te wymuszają okresowe czyszczenie komór fermentacyjnych, zbiorników 
magazynowych osadu, konieczność spustu piasku z pieca fluidalnego, ob-
serwacje pracy urządzeń odwadniających w szczególności wirówek, z uwagi 
na ich wibracje, przy dużej ilości piasku w osadzie. Cechą charakterystyczną 
jest duża nierównomierność w dopływie piasku. Doświadczenie ostatnich lat 
i zmiany w sposobie odprowadzania osadu wstępnego wyraźnie wskazują na 
jego wzrost w pierwszym półroczu. Uderzeniowe dopływy piasku w okresie 
styczeń – kwiecień utrudniają odbiór osadu wstępnego i utrudniają jego pom-
powanie. Rozwiązanie problemu nastąpi po rozbudowie węzła piaskowników. 

W ostatnich dwóch latach wystąpiły problemy z dostępnością osadników 
wstępnych z uwagi na konieczność przeprowadzenia niezwłocznego remontu. 
Projektowanie, procedura przetargowa, decyzja o modernizacji trzech z czte-
rech osadników spowodowała wydłużenie prac do jesieni 2017. W tym cza-
sie w okresach dużych napływów część zawiesiny przedostaje się do części 
biologicznej. Wynikiem tej sytuacji są gwałtowne przyrosty osadu czynnego 
i wzrost ilości osadu nadmiernego. Wszystkie te czynniki spowodowały wzrost 
ilości osadu separowanego z układu i kierowanego do fermentacji.

Od roku 2014 następuje wzrost ilości osadu odwodnionego. Mimo moder-
nizacji układu odwadniania i instalacji pierwszej wirówki odwadniającej obcią-
żenie STUO stale wzrasta. Instalacja drugiej wirówki w roku 2015 umożliwiła 
odwadnianie 100 % osadu przy użyciu dekanterów. Rożne, charakterystyczne 
dla Płaszowa czynniki powodują niedostateczną dostępność urządzeń wcho-

Od roku 2012 obserwuje się wzrost ilości separowanego piasku, wzrost ilości masy inertnej 
przenikająca do osadu wstępnego, a później zalegającego w komorach fermentacyjnych, 
zbiornikach magazynowych osadu i wpływających na zwiększenie ilości piasku w złożu 
fluidalnym STUO. Elementy te wymuszają okresowe czyszczenie komór fermentacyjnych, 
zbiorników magazynowych osadu, konieczność spustu piasku z pieca fluidalnego, obserwacje 
pracy urządzeń odwadniających w szczególności wirówek, z uwagi na ich wibracje, przy 
dużej ilości piasku w osadzie. Cechą charakterystyczną jest duża nierównomierność w 
dopływie piasku. Doświadczenie ostatnich lat i zmiany w sposobie odprowadzania osadu 
wstępnego wyraźnie wskazują na jego wzrost w pierwszym półroczu. Uderzeniowe dopływy 
piasku w okresie styczeń – kwiecień utrudniają odbiór osadu wstępnego i utrudniają jego 
pompowanie. Rozwiązanie problemu nastąpi po rozbudowie węzła piaskowników.  

W ostatnich dwóch latach wystąpiły  problemy z dostępnością osadników wstępnych z uwagi 
na konieczność przeprowadzenia niezwłocznego remontu. Projektowanie, procedura 
przetargowa, decyzja o modernizacji trzech z czterech osadników spowodowała wydłużenie 
prac do jesieni 2017. W tym czasie w okresach dużych napływów część zawiesiny 
przedostaje się do części biologicznej. Wynikiem tej sytuacji są gwałtowne przyrosty osadu 
czynnego i wzrost ilości osadu nadmiernego. Wszystkie te czynniki spowodowały wzrost 
ilości osadu separowanego z układu i kierowanego do fermentacji. 
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dzących w skład węzła zagęszczania i odwadniania. Przy poprawnej i beza-
waryjnej pracy spalarni, osad odwadniany jest z niewielką stałą nadawą tylko 
na wirówkach. Sytuacje taką odnotowano w roku 2016. Koniec 2016 i pierw-
sza połowa 2017 jest okresem intensywnego procesu remontowego, którym 
objęta jest część osadowa i STUO. Sytuacja ta powoduje nierównomierność 
w ilości osadu kierowanej do odwodnienia. W roku 2017 na Płaszowie pracu-
ją różne urządzenia odwadniające czyli prasa taśmowa Petkus DYPE-24-STN 
i wirówka odwadniająca GEA UCD536-00-34.

Powyższe czynniki wywołują istotne zmiany w części osadowej dość dobrze 
charakteryzuje to czas fermentacji i jego zmiany w ciągu ostatnich kilku lat.

Rys. 7.

Rys. 8.

Rys 7 

 

Od roku 2014 następuje wzrost ilości osadu odwodnionego. Mimo modernizacji układu 
odwadniania i instalacji pierwszej wirówki odwadniającej obciążenie STUO stale wzrasta. 
Instalacja drugiej wirówki w roku 2015 umożliwiła odwadnianie 100 % osadu przy użyciu 
dekanterów. Rożne, charakterystyczne dla Płaszowa czynniki powodują niedostateczną 
dostępność urządzeń wchodzących w skład węzła zagęszczania i odwadniania. Przy 
poprawnej i bezawaryjnej pracy spalarni, osad odwadniany jest z niewielką stałą nadawą 
tylko na wirówkach. Sytuacje taką odnotowano w roku 2016. Koniec 2016 i pierwsza połowa 
2017 jest okresem intensywnego procesu remontowego, którym objęta jest część osadowa i 
STUO. Sytuacja ta powoduje nierównomierność w  ilości osadu kierowanej do odwodnienia. 
W roku 2017 na Płaszowie pracują różne urządzenia odwadniające czyli prasa taśmowa 
Petkus DYPE-24-STN i wirówka odwadniająca GEA UCD536-00-34. 

Powyższe czynniki wywołują istotne zmiany w części osadowej dość dobrze charakteryzuje 
to czas fermentacji i jego zmiany w ciągu ostatnich kilku lat. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

0
2000
4000
6000
8000

10000
12000
14000
16000
18000
20000

I IV VII X I IV VII X I IV VII X I IV VII X I IV VII X I IV VII X I IV VII X

2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016

m
3

Ilość osadu wstępnego Ilość osadu nadmiernego zagęszczonego

Rys 8 

 

Modernizacja urządzeń odpowiadających za odwodnienie miała za zadanie zwiększenie 
suchej masy, zmniejszenie ilości osadu która miała być skierowana na STUO lub 
wywieziona, oraz zwiększenie mocy przerobowych. Wyższa dostępność urządzeń mniejsze 
ich obciążenie przekłada się na większe możliwości optymalizacji dawki polimeru, a co za 
tym idzie zmniejszenie kosztów, mniejszą awaryjność i zwiększenie niezawodności węzła. 

Konsekwencje zmian 

Zmiany w składzie osadu poddawanego fermentacji i krótszy jej czas istotnie wpływają na 
szereg czynników związanych z funkcjonowaniem części osadowej. Odwadnianie praktycznie 
od początku realizowane było przy wykorzystaniu kondycjonowania osadu 
przefermentowanego solami żelaza i dozowania wysokokationoego polimeru, na 
urządzeniach odwadniających. Kondycjonowanie, jak w większości tego typu aplikacji miało 
za zadanie poprawę właściwości osadu pod kątem odwadniania, charakterystycznej dla 
procesu koagulacji, efektem było  zwiększenie suchej masy, zmniejszenie zużycia 
polielektorlitu oraz zmniejszenie ładunku powrotnego fosforu kierowanego odciekiem do 
ponownego oczyszczenia. Założenia te zostały spełnione, sucha masa osadu kierowanego na 
STUO bez problemów spełniała warunek 22% dla naszej instalacji. Dawka polimeru 
kształtowała się na poziomie 4 – 5 kg/t.s.m., co spełniało oczekiwania ekonomiczne. Ładunek 
powrotny kierowany do oczyszczenia nie sprawiał większych problemów, mimo rezygnacji z 
użytkowania węzła podczyszczania i koagulacji odcieków przed skierowaniem ich do sieci 
wewnętrznej oczyszczalni. 

Dawka koagulantu użytego do kondycjonowania była optymalizowana uwzględniając sygnały 
od obsługi, co do jakości osadu poddawanemu odwodnieniu. W okresach zwiększonego 
obciążenia komór fermentacyjnych, dużej ilości osadu nadmiernego, złej jakości osadu, 
dawka PIX-u była zwiększana, w przypadku dobrych wyników suchej masy, dobrego odcieku 
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Modernizacja urządzeń odpowiadających za odwodnienie miała za za-
danie zwiększenie suchej masy, zmniejszenie ilości osadu która miała być 
skierowana na STUO lub wywieziona, oraz zwiększenie mocy przerobowych. 
Wyższa dostępność urządzeń mniejsze ich obciążenie przekłada się na więk-
sze możliwości optymalizacji dawki polimeru, a co za tym idzie zmniejszenie 
kosztów, mniejszą awaryjność i zwiększenie niezawodności węzła.

Konsekwencje zmian

Zmiany w składzie osadu poddawanego fermentacji i krótszy jej czas 
istotnie wpływają na szereg czynników związanych z funkcjonowaniem czę-
ści osadowej. Odwadnianie praktycznie od początku realizowane było przy 
wykorzystaniu kondycjonowania osadu przefermentowanego solami żelaza 
i dozowania wysokokationoego polimeru, na urządzeniach odwadniających. 
Kondycjonowanie, jak w większości tego typu aplikacji miało za zadanie po-
prawę właściwości osadu pod kątem odwadniania, charakterystycznej dla 
procesu koagulacji, efektem było zwiększenie suchej masy, zmniejszenie zu-
życia polielektorlitu oraz zmniejszenie ładunku powrotnego fosforu kierowa-
nego odciekiem do ponownego oczyszczenia. Założenia te zostały spełnione, 
sucha masa osadu kierowanego na STUO bez problemów spełniała warunek 
22% dla naszej instalacji. Dawka polimeru kształtowała się na poziomie 4–5 
kg/t.s.m., co spełniało oczekiwania ekonomiczne. Ładunek powrotny kiero-
wany do oczyszczenia nie sprawiał większych problemów, mimo rezygnacji 
z użytkowania węzła podczyszczania i koagulacji odcieków przed skierowa-
niem ich do sieci wewnętrznej oczyszczalni.

Dawka koagulantu użytego do kondycjonowania była optymalizowana 
uwzględniając sygnały od obsługi, co do jakości osadu poddawanemu odwod-
nieniu. W okresach zwiększonego obciążenia komór fermentacyjnych, dużej 
ilości osadu nadmiernego, złej jakości osadu, dawka PIX-u była zwiększana, 
w przypadku dobrych wyników suchej masy, dobrego odcieku i utrzymywaniu 
się właściwego obciążenia wirówek dekantacyjnych dawka jest zmniejsza-
na, proces ten uwzględnia oczywiście parametry fizykochemiczne odcieków 
i ilość fosforu na odpływie z oczyszczalni. Na rys. 9 zużycie PIX-u w latach 
2010–2016.

Modernizacja węzła osadowego, montaż wirówek, zwiększenie ilości osa-
du i większa ilość piasku, zmieniła proces wymuszając korektę pracy węzła 
odwadniania. Jednym z elementów, które zmieniły się w stosunku do okresu 
gdy użytkowane były wyłącznie prasy taśmowe był skład odcieków (rys. 10).

Okres rozpoczęcia użytkowania wirówek zbiega się ze zwiększonym stę-
żeniem fosforanów w odcieku po odwadnianiu. Od roku 2016 zarejestrowa-
no zwiększone problemy związane z wytrącaniem się fosforanu amonowo 
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i utrzymywaniu się właściwego obciążenia wirówek dekantacyjnych dawka jest zmniejszana, 
proces ten uwzględnia oczywiście parametry fizykochemiczne odcieków i ilość fosforu na 
odpływie z oczyszczalni. Poniżej zużycie PIX-u w latach 2010 – 2016. 

Rys 9 

 

Modernizacja węzła osadowego, montaż wirówek, zwiększenie ilości osadu i większa ilość 
piasku,  zmieniła proces wymuszając korektę pracy węzła odwadniania. Jednym z elementów, 
które zmieniły się w stosunku do okresu gdy użytkowane były wyłącznie prasy taśmowe był 
skład odcieków:  

Rys 10 

 

Okres rozpoczęcia użytkowania wirówek zbiega się ze zwiększonym stężeniem fosforanów w 
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i utrzymywaniu się właściwego obciążenia wirówek dekantacyjnych dawka jest zmniejszana, 
proces ten uwzględnia oczywiście parametry fizykochemiczne odcieków i ilość fosforu na 
odpływie z oczyszczalni. Poniżej zużycie PIX-u w latach 2010 – 2016. 
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Rys. 9.

magnezowego w rurociągach i pompach służących do transportu odcieków. 
Problemy te skutkowały decyzją o zwiększeniu dozowania żelaza. Dawki ko-
agulantu charakteryzuje rys. 11.

Pod koniec roku 2016 przeprowadzono okresowe zwiększenia dawki ko-
agulantu i obserwacje uzyskanych efektów w skali przemysłowej. 

Wykorzystując dane z lat poprzednich rozszerzono zakres analizowanych 
danych i pokazano na rys. 12.

Rys. 10.
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Rys 12 
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wtrącaniem się fosforanu amonowo magnezowego w rurociągach i pompach służących do 
transportu odcieków. Problemy te skutkowały decyzją o zwiększeniu dozowania żelaza. 
Dawki koagulantu charakteryzuje poniższy wykres. 

Rys 11 

 

Pod koniec roku 2016 przeprowadzono okresowe zwiększenia dawki koagulantu i obserwacje 
uzyskanych efektów w skali przemysłowej.  

Wykorzystując dane z lat poprzednich rozszerzono zakres analizowanych danych:   
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Rys. 12 a.

Trwałe obniżenie fosforanów w odciekach poniżej 50 mg/dm3, obniżenie 
pH do około 7, zaobserwowano przy dawkach rzędu 200 kg/t.s.m. Odciek 
i obciążenie dekanterów stabilizują się przy dawce 150 kg/t.s.m. osadu. Co 
jest zadowalające z punktu widzenia eksploatacji i problemów wynikających 
z podwyższonych stężeń pozostałych wskaźników.
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Rys 12 
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Rys. 12 b.

Praca bez kondycjonowania

W przypadku rezygnacji z kondycjonowania, co miało miejsce przez około 
tydzień 24.06.2017 – 30.06.2017, w wyniku awarii, stężenia zanieczyszczeń 
w odcieku wyglądają jak na rys. 13.



166

Kondycjonowanie istotnie wpływa na stężenia fosforanów i zawiesiny, 
w przypadku tych pierwszych zmniejszając stężenia o około 300 %. Brak kon-
dycjonowania zdecydowanie utrudnia pracę węzła odwadniania, zwiększając 
obciążenie oczyszczalni wtórnymi zanieczyszczeniami z odcieków.

 

Trwałe obniżenie fosforanów w odciekach poniżej 50 mg/dm3, obniżenie pH do około 7, 
zaobserwowano przy dawkach rzędu 200  kg/t.s.m. Odciek i obciążenie dekanterów 
stabilizują się przy dawce 150 kg/t.s.m. osadu. Co jest zadowalające z punktu widzenia 
eksploatacji i problemów wynikających z podwyższonych stężeń pozostałych wskaźników. 

Praca bez kondycjonowania 

W przypadku rezygnacji z kondycjonowania, co miało miejsce przez około tydzień 
24.06.2017. – 30.06.2017., w wyniku awarii, stężenia zanieczyszczeń w odcieku wyglądają 
następująco: 

Rys 13 
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Biorąc pod uwagę istotny wpływ odcieków na ładunek fosforu w całkowi-
tym bilansie oczyszczalni, kontrolę ładunku redukowanego w części biologicz-
nej, w roku 2017 wprowadzono ciągły pomiar fosforanów przed oczyszczaniem 
biologicznym. Pomiar zainstalowano w punkcie uwzględniającym odcieki. 
W chwili obecnej pomiar realizowany jest przy wykorzystaniu analizatora 
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ortofosforanów. Ideą tego rozwiązania, oprócz ciągłego monitoringu, jest 
wykorzystanie pomiaru do optymalizacji dozowania koagulantu w przypad-
ku zwiększenia ładunku w odciekach z odwadniania. Analizator instalowa-
ny w tym punkcie, narażony jest na problemy eksploatacyjne, związanymi 
z „trudnym” medium, w postaci ścieków surowych, zawierających substancje 
powierzchniowo czynne, obniżające jego niezawodność, wymuszające częste 
czyszczenie fotometru itp. Niemniej jednak, w przypadku zatrzymania kondy-
cjonowania, wzrostu ilości PO4 w odciekach z 50 do 250 mg/dm3, analizator 
wykazał zwiększenie stężeń kierowanych do oczyszczania biologicznego z 4 
do 6-7 mg PO4/dm3, okresowo nawet o ok. 50%. Testy, niezawodności urządze-
nia, wpłyną na decyzje o wykorzystaniu analizatora w procesie sterowania.

W tym samym czasie analizator zainstalowany na odpływie, wykazał 
zwiększenie stężenia fosforanów w tym okresie z 0,14 do 0,53 mg/dm3, co 
nie pozostaje bez wpływu na spokój w uzyskaniu stężeń poniżej 1 mg/dm3.

Kondycjonowanie istotnie wpływa na stężenia fosforanów i zawiesiny, w przypadku tych 
pierwszych zmniejszając stężenia o około 300 %. Brak kondycjonowania zdecydowanie 
utrudnia pracę węzła odwadniania, zwiększając obciążenie oczyszczalni wtórnymi 
zanieczyszczeniami z odcieków. 
Biorąc pod uwagę istotny wpływ odcieków na ładunek fosforu w całkowitym bilansie 
oczyszczalni, kontrolę ładunku redukowanego w części biologicznej, w roku 2017 
wprowadzono ciągły pomiar fosforanów przed oczyszczaniem biologicznym. Pomiar 
zainstalowano w punkcie uwzględniającym odcieki. W chwili obecnej pomiar realizowany 
jest przy wykorzystaniu analizatora ortofosforanów. Ideą tego rozwiązania, oprócz ciągłego 
monitoringu, jest wykorzystanie pomiaru do optymalizacji dozowania koagulantu w 
przypadku zwiększenia ładunku w odciekach z odwadniania. Analizator instalowany w tym 
punkcie, narażony jest na problemy eksploatacyjne, związanymi z „trudnym” medium, w 
postaci ścieków surowych, zawierających substancje powierzchniowo czynne, obniżające 
jego niezawodność, wymuszające częste czyszczenie fotometru itp. Niemniej jednak, w 
przypadku zatrzymania kondycjonowania, wzrostu ilości PO4 w odciekach z 50 do 250 
mg/dm3 , analizator wykazał zwiększenie stężeń kierowanych do oczyszczania biologicznego 
z 4 do 6-7 mg PO4/dm3, okresowo nawet o ok. 50%. Testy, niezawodności urządzenia, 
wpłyną na decyzje o wykorzystaniu analizatora w procesie sterowania. 
Rys 14 

 

 

Okres bez dozowania PIX-u 

Rys. 14.
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Rys. 15.

Wirówka bez PIX

W przypadku pracy bez kondycjonowania wirówka utrzymuje suchą masę 
poprzez regulacje różnicy obrotów między bębnem i ślimakiem. Analizy zwizu-
alizowane poniżej wskazują, że przy pracy bez kondycjonowania, obciążenie 
urządzenia zaczyna spadać przy dawkach 9-10 kg PEL/kg s.m.o. (rys. 15).

Ładunki zanieczyszczeń w ściekach surowych i odciekach z odwadniania 
(rys. 16).

W tym samym czasie analizator zainstalowany na odpływie, wykazał zwiększenie stężenia 
fosforanów w tym okresie z 0,14 do 0,53 mg/dm3, co nie pozostaje bez wpływu na spokój w 
uzyskaniu stężeń poniżej 1 mg/dm3. 
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przy pracy bez kondycjonowania, obciążenie urządzenia zaczyna spadać przy dawkach 9-10 
kg PEL/kg s.m.o.  
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Rys. 16 a.
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Bilans ekonomiczny (rys. 17).
Biorąc pod uwagę koszty ustalono optymalną dawkę koagulantu na po-

ziomie 150 kg/t.s.m. za decyzją tą przemawiają następujące elementy:
–	 bilans ekonomiczny – dawka przy której koszty są podobne do użycia 

samego polielektrolitu.
–	 stabilizacja odcieku biorąc pod uwagę zawiesinę.

Rys. 16 b.

Rys. 16 c.
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Bilans ekonomiczny rys 17 

 

Biorąc pod uwagę koszty ustalono optymalną dawkę koagulantu na poziomie 150 kg/t.s.m. za 
decyzją tą przemawiają następujące elementy: 
- bilans ekonomiczny – dawka przy której koszty są podobne do użycia samego 
polielektrolitu. 
- stabilizacja odcieku biorąc pod uwagę zawiesinę. 
- stabilizacja pracy wirówek, właściwy odciek obciążenie i spokój obsługi. 
- w przypadku chęci całkowitej likwidacji problemów związanych z wysokim stężeniem 
fosforanów, koszty rosną do poziomu nieakceptowanego  
 
Zastosowane rozwiązania 
W układzie transportu osadu przefermentowanego i odcieków wyznaczono kilka punktów, w 
których występują szczególnie korzystne warunki do odkładania się niepożądanego materiału. 
Miejsca te są potencjalną przyczyną problemów eksploatacyjnych wynikających z zaniku 
drożności rurociągów. Dla każdego z nich zostało dobrane rozwiązanie w skali technicznej.  

Krystalizacja struwitu występuje w punktach sprzyjających pod względem chemicznym i 
fizycznym. Największe problemy zaobserwowano w rurociągach odpływowych  osadu z 
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charakterze turbulentnym jest narażona na krystalizacje dużej ilości fosforanu amonowo 
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problemu nie ma, co potwierdziła inspekcja telewizyjna. Problem rozwiązano wprowadzając 
do harmonogramu eksploatacji komór hydromechaniczne czyszczenie rurociągu nad ziemią. 
Doświadczenia eksploatacyjne wskazują że czyszczenie raz na 6 miesięcy wystarcza dla 
oczyszczenia odpływu. W celu zapobieżenia przenikania dużych części odrywanego 
materiału do zbiorników magazynowych, co mogłoby skutkować uszkodzeniami 
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–	 stabilizacja pracy wirówek, właściwy odciek obciążenie i spokój 
obsługi.

-–	 w przypadku chęci całkowitej likwidacji problemów związanych 
z wysokim stężeniem fosforanów, koszty rosną do poziomu nie
akceptowanego. 

Zastosowane rozwiązania

W układzie transportu osadu przefermentowanego i odcieków wyznaczo-
no kilka punktów, w których występują szczególnie korzystne warunki do od-
kładania się niepożądanego materiału. Miejsca te są potencjalną przyczyną 
problemów eksploatacyjnych wynikających z zaniku drożności rurociągów. 
Dla każdego z nich zostało dobrane rozwiązanie w skali technicznej. 

Krystalizacja struwitu występuje w punktach sprzyjających pod względem 
chemicznym i fizycznym. Największe problemy zaobserwowano w rurocią-
gach odpływowych osadu z komór fermentacyjnych. Nadziemna część ruro-
ciągów, w której występuje spływ o charakterze turbulentnym jest narażona 
na krystalizacje dużej ilości fosforanu amonowo magnezowego. W części za-
lanej rurociągu w której występuje spokojny ruch laminarny problemu nie ma, 
co potwierdziła inspekcja telewizyjna. Problem rozwiązano wprowadzając do 
harmonogramu eksploatacji komór hydromechaniczne czyszczenie rurociągu 
nad ziemią. Doświadczenia eksploatacyjne wskazują że czyszczenie raz na 6 
miesięcy wystarcza dla oczyszczenia odpływu. W celu zapobieżenia przeni-
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kania dużych części odrywanego materiału do zbiorników magazynowych, co 
mogłoby skutkować uszkodzeniami mechanicznymi urządzeń i zatykaniem ru-
rociągów, wykonano wcinki w rurociągu nad ziemią, przy czyszczeniu demon-
towany jest odcinek rurociągu o długości około 50 cm (normalnie skręcony 
kryzami), materiał odrywany od ścian rurociągu usuwany jest na zewnątrz.

Kolejnym punktem sprawiającym problemy był punkt dozowania PIX-u. 
Osad surowy dozowany jest do fermentacji w dawkach godzinnych. Pierwotnie 
PIX dozowano w sposób ciągły. Po pewnym okresie funkcjonowania stwierdzo-
no, iż w odcinku rurociągu, w którym jest dozowany koagulant następuje gro-
madzenie się krystalizującego materiału. Mimo, iż wybrano najniższy odcinek 
rurociągu osadu przefermentowanego przed zbiornikami magazynowymi, 

okresowy zanik przepływu osadu, powodowała gromadzenie się w rurociągu 
materiału, który w ekstremalnym przypadku może doprowadzić do całkowite-
go zamknięcia rurociągu DN200.

Wnętrze rurociągu osadowego w miejscu dozowania PIX-u po kilku mie-
siącach eksploatacji.

Dla zmniejszenia problemów wprowadzono algorytm sterowania uwzględ-
niający dozowanie koagulantu tylko w momencie dozowania osadu do fer-
mentacji, dla zagwarantowania dobrego wymieszania medium. Podobnie jak 
w przypadku wkfów wprowadzono możliwość łatwego demontażu odcinka ru-
rociągu, dla umożliwienia jego inspekcji i czyszczenia hydromechanicznego.

mechanicznymi urządzeń i zatykaniem rurociągów, wykonano wcinki w rurociągu nad 
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Dla zmniejszenia problemów wprowadzono algorytm sterowania  uwzględniający dozowanie 
koagulantu tylko w momencie dozowania osadu do fermentacji, dla zagwarantowania 
dobrego wymieszania medium. Podobnie jak w przypadku wkfów wprowadzono możliwość 
łatwego demontażu odcinka rurociągu, dla umożliwienia jego inspekcji i czyszczenia 
hydromechanicznego. 

Najbardziej narażone na uszkodzenia związane z krystalizacją struwitu były mechaniczne 
elementy węzła odwadniania, czyli pompy maceratory, bęben i ślimak wirówki. Do chwili 
obecnej nie stwierdzono uszkodzeń wirówek spowodowanych odkładaniem się na wirniku 

Rys. 18.
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Rys. 19.

Najbardziej narażone na uszkodzenia związane z krystalizacją struwitu 
były mechaniczne elementy węzła odwadniania, czyli pompy maceratory, bę-
ben i ślimak wirówki. Do chwili obecnej nie stwierdzono uszkodzeń wirówek 
spowodowanych odkładaniem się na wirniku czy bębnie obcego materiału. 
W przypadku stwierdzenia takiego faktu nastąpiłaby najprawdopodobniej na-
tychmiastowa zdecydowana reakcja, w postaci zwieszenia dawki PIXu lub cią-
głego dozowania antyskalanta.

Zwiększenie stężenia fosforu w odpływie z wirówki wytworzyło doskonałe 
warunki krystalizacji w urządzeniach odprowadzających odciek, proces ten 
doskonale wizualizują zdjęcia, na których ujęto pompę odcieku:

Konieczność okresowego czyszczenia studni odcieków, czynność wpisana 
w harmonogram eksploatacji od początku użytkowania, wpłynęła na decyzje, 
ze podobnie jak w poprzednich przypadkach, elementy te będą poddawane 
czyszczeniu hydromechanicznemu.

Nie bez znaczenia pozostaje fakt, że zakład dysponuje narzędziem w po-
staci wozu specjalistycznego, którego użycie do tych czynność minimalizuje 
nakład pracy ludzkiej. Stwierdzono, iż biorąc pod uwagę bilans ekonomiczny 
oraz dość proste metody kontroli ilości materiału skrytalizowanego nie będzie 
dozowany antyskalant.

Istotnym elementem pracy jest kontrola jakości odcieków ze względu 
na zawiesinę. Nominalnie odcieki z odwadniania były poddawane podczysz-
czaniu chemicznemu, z użyciem koagulantu, a następnie były kierowane do 

czy bębnie obcego materiału. W przypadku stwierdzenia takiego faktu nastąpiłaby 
najprawdopodobniej natychmiastowa zdecydowana reakcja, w postaci zwieszenia dawki PIXu 
lub ciągłego dozowania antyskalanta. 

Zwiększenie stężenia fosforu w odpływie z wirówki wytworzyło doskonałe warunki 
krystalizacji w urządzeniach odprowadzających odciek, proces ten doskonale wizualizują 
poniższe zdjęcia, na których ujęto pompę odcieku: 

Rys 21 

 

 

Konieczność okresowego czyszczenia studni odcieków, czynność wpisana w harmonogram 
eksploatacji od początku użytkowania, wpłynęła na decyzje, ze podobnie jak w poprzednich 
przypadkach, elementy te będą poddawane czyszczeniu hydromechanicznemu. 

Nie bez znaczenia pozostaje fakt że zakład dysponuje narzędziem w postaci wozu 
specjalistycznego, którego użycie do tych czynność minimalizuje nakład pracy ludzkiej. 
Stwierdzono, iż biorąc pod uwagę bilans ekonomiczny oraz dość proste metody kontroli ilości 
materiału skrytalizowanego nie będzie dozowany antyskalant. 

Istotnym elementem pracy jest kontrola jakości odcieków ze względu na zawiesinę. 
Nominalnie odcieki z odwadniania były poddawane podczyszczaniu chemicznemu, z użyciem 
koagulantu, a następnie były kierowane do pompowni II stopnia i część biologiczną. Aby nie 
mnożyć miejsc dozowania zrezygnowano z koagulacji odcieków. W chwili obecnej 
zdecydowano się na skierowanie odcieków na początek części mechanicznej, celem 
zatrzymania jak największej ilości zawiesiny w osadnikach wstępnych. 
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pompowni II stopnia i część biologiczną. Aby nie mnożyć miejsc dozowania 
zrezygnowano z koagulacji odcieków. W chwili obecnej zdecydowano się na 
skierowanie odcieków na początek części mechanicznej, celem zatrzymania 
jak największej ilości zawiesiny w osadnikach wstępnych.
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Efekty stosowania PIX–u 113 do 
wspomagania procesu technologicznego 
w rozbudowanej oczyszczalni ścieków 
w Trepczy

Adam Czekański
Sanockie Przedsiębiorstwo Gospodarki Komunalnej Sp. z o.o. 

Wprowadzenie 

Oczyszczalnia Ścieków dla miasta Sanoka została oddana do eksploatacji 
w 1993 r. Obiekt ten został zlokalizowany w miejscowości Trepcza na terenie 
o pow. 6 ha położonym na północny zachód od miasta Sanoka. Pierwotny pro-
jekt budowalny oczyszczalni został opracowany w 1979 r. Do 2013 r oczysz-
czalnia dla m. Sanoka funkcjonowała jako obiekt z klasycznym procesem osadu 
czynnego pracującym w systemie jednofazowym. W celu poprawy efektyw-
ności procesu oczyszczania ścieków w latach 2000–2013 w celu zwiększenia 
efektywności procesu stosowane było strącanie wstępne i symultaniczne przy 
użyciu PIX-u, głównie w celu intensyfikacji usuwania związków biogennych. 
Technologia ta była cały czas optymalizowana co zaowocowało osiągnięciem 
stabilnej redukcji zanieczyszczeń w układzie jednofazowym opartym na tech-
nologii nie przystosowanej do usuwania związków biogennych. W 2007 roku 
został opracowany projekt rozbudowy oczyszczalni ścieków uwzględniający 
aktualne wymogi w zakresie redukcji związków biogennych. 

Aktualnie obiekt funkcjonuje już ponad 3 lata po wykonaniu przebudowy 
i modernizacji mającej na celu głównie modernizację ciągu technologicznego 
pod kątem usuwania związków biogennych.

Oczyszczalnia Ścieków w Sanoku jest oczyszczalnią mechaniczno-biolo-
giczną z technologią osadu czynnego, ze zintegrowanym procesem usuwania 
związków azotu i fosforu.

„52
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Podstawowe parametry technologiczne oczyszczalni ścieków dla 
Aglomeracji Sanok po zakończeniu rozbudowy w 2013 r.

Układ technologiczny oczyszczalni został zaprojektowany na następujące 
parametry 

Przepływ średni dobowy w pogodzie suchej Qśrd = 15 000 m•	 3/d
Przepływ maksymalny dobowy w pogodzie deszczowej: Qmaksd = ––
28 000 m3/d
Przepływ średni godzinowy w pogodzie suchej: Qśrh = 625 m–– 3/h
Przepływ maksymalny godzinowy w pogodzie suchej: Qmaksh = 1 ––
000 m3/h
Przepływ maksymalny godzinowy w pogodzie deszczowej––

(przepustowość hydrauliczna: piaskowniki, osadniki wstępne, część •	
biologiczna oczyszczalni): Qmaksdeszcz = 1 500 m3/h

Przepływ maksymalny godzinowy w pogodzie deszczowej (przepu-––
stowość hydrauliczna: kraty, pompownia główna): Qmaksmaxh= 2 
500 m3/h
Dopływ do zbiornika retencyjnego: QR = 1 000 m–– 3/h

Ścieki doprowadzane są do oczyszczalni kolektorem grawitacyjnym 
o średnicy 1200 i 800 mm z terenu miasta Sanoka i Gminy Sanok.

Ładunki zanieczyszczeń w ściekach dopływających do oczyszczalni zo-
stały przyjęte następująco:

BZT5: 4555 kg/d•	
ChZT: 9916 kg/d•	
Zawiesina ogólna: 4963 kg/d•	
Azot ogólny: 849 kg/d•	
Fosfor ogólny: 155 kg/d•	

Wartości stężeń zanieczyszczeń dopływające w ściekach surowych zosta-
ły przyjęte na poziomie:

BZT5: 300 mg/dm•	 3

ChZT: 660 mg/dm•	 3

Zawiesina ogólna: 330 mg/dm•	 3

Azot ogólny: 58 mg/dm•	 3

Fosfor ogólny: 11 mg/dm•	 3

Równoważna liczba mieszkańców•	
RLM = 75 920•	

Powyższe stężenia i ładunki zanieczyszczeń przyjęte w projekcie moderni-
zacji obejmowały sumę wszystkich doprowadzanych do oczyszczalni ścieków 
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w tym ścieków komunalnych, ścieków przemysłowych, ścieków dowożonych, 
odcieków i filtratów doprowadzanych z przeróbki osadów ściekowych.

Układ technologiczny oczyszczalni ścieków dla Aglomeracji 
Sanok po zakończeniu rozbudowy w 2013 r.

Oczyszczalnia ścieków w Trepczy składa się z następujących pod-
stawowych obiektów:

komora regulacji przepływu ścieków dopływających do oczyszczalni •	
wraz z komorami,
stacja zlewna ścieków dowożonych•	
budynek obsługi oczyszczalni w skład którego wejdą:•	

główna pompownia ścieków,––
pompownia ścieków na filtry końcowe,––
zbiornik dezaktywacji flotatu,––
zbiornik wody technologicznej,––
stacja filtrów końcowych,––
stacja transformatorowa,––
kotłownia,––
dyspozytornia,––

komora zasuw przed piaskownikami•	
piaskowniki przedmuchiwane•	
osadniki wstępne•	
komory predenitryfikacji•	
komory biologicznej defosfatacji,•	
komory denitryfikacji,•	
komory nitryfikacji,•	
komora zbiorczo-rozdzielcza,•	
osadniki wtórne,•	
komora pomiaru ilości ścieków oczyszczonych wraz z poborem prób,•	
komora odpływowa,•	
zbiornik retencyjny,•	
komora pomiaru ilości wód przelewowych,•	
budynek separatorów i płuczek piasku,•	
zbiornik magazynowy PIX-u,•	
pompownia przewałowa ścieków (powodziowa),•	
pompownia osadu recyrkulowanego i nadmiernego,•	
pompownia osadu wstępnego i ciał pływających,•	
zagęszczacz grawitacyjny osadu wstępnego – fermenter,•	
komora zasuw,•	
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zbiornik magazynowy osadu nadmiernego – zagęszczacz grawita•	
cyjny,
budynek obsługi WKF,•	
wydzielone zamknięte komory fermentacyjne,•	
zbiornik magazynowy osadu przefermentowanego,•	
budynek odwadniania osadów,•	
budynek prasy – obiekt istniejący,•	
plac składowy osadu odwodnionego,•	
stacja odsiarczania biogazu,•	
węzeł rozdzielczo-pomiarowy biogazu,•	
zbiornik biogazu,•	
pochodnia do spalania biogazu,•	
odwadniacze sieciowe,•	
studnia kondensatu,•	
biofiltry,•	
budynek administracyjno-socjalny,•	
zbiornik oleju opałowego,•	
budynek magazynowo-techniczny,•	
budynek rozdzielni elektrycznej•	

Oczyszczalnia Ścieków w Sanoku jest oczyszczalnią mechaniczno-biolo-
giczną z technologią osadu czynnego, ze zintegrowanym procesem usuwania 
związków azotu i fosforu. 

Oczyszczalnia Ścieków została zaprojektowana i wykonana na przepu-
stowość 15000 m3/d ścieków w okresie bezdeszczowym, oraz na przyjęcie 
pierwszej fali deszczu max 2500 m3/d, która zostaje zatrzymana w zbiorniku 
retencyjnym. Z uwagi na częściowo ogólnospławny charakter zlewni projek-
towanej oczyszczalni, układ technologiczny oczyszczalni dostosowano do wy-
stępującej nierównomierności dopływu ścieków. Ilość ścieków przyjmowana 
do oczyszczalni w okresie pogody deszczowej oraz roztopów jest ograniczona 
do (3 + 1) x Qśrh = (3+1) x 625 = 2500 m3/h. Nadmiar ścieków ponad 2500 
m3/h odprowadzany jest przelewem przed oczyszczalnią do kanału odpływo-
wego do odbiornika.

Ścieki z zbiorników bezodpływowych z terenu Aglomeracji Sanok dowo-
żone są do punktu zlewnego wyposażonego w układ w pomiaru ilości i jakości 
ścieków z rejestracją dostawców (czytnik kart magnetycznych).

Ścieki istniejącym kolektorem grawitacyjnym doprowadzane są do hali 
krat zlokalizowanej w budynku obsługi oczyszczalni. W hali krat, zamontowa-
ne są trzy pracujące równolegle kraty gęste mechaniczne o prześwicie 6 mm. 
Kraty wyposażone są w urządzenie do płukania oraz prasowania skratek.
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Skratki zatrzymane na kratach po wypłukaniu i sprasowaniu są transpor-
towane systemem przenośników do pomieszczenia kontenerów. 

Ścieki z krat odpływają do pompowni głównej ścieków wyposażonej w 5 
pomp z płaszczem chłodzącym skąd tłoczone są do komory rozdzielczej przy 
piaskownikach. Po rozbudowie wykonano dwa równoległe rurociągi tłoczne.

Przed piaskownikami wykonana jest komory rozdzielcza wyposażona 
w przepływomierze elektromagnetyczne oraz przepustnice regulacyjne, któ-
rej zadaniem jest równomierny rozdział ścieków na dwa niezależne ciągi tech-
nologiczne oraz odprowadzenie nadmiaru ścieków w pogodzie deszczowej do 
zbiornika retencyjnego. W komorze rurociągi tłoczne z pompowni głównej 
rozdzielają się na trzy równoległe rurociągi: po jednym do każdego z dwóch 
piaskowników i jeden do zbiornika retencyjnego.

Opisane rozwiązania pozwalają na równomierny rozdział ścieków na dwa 
ciągi technologiczne oraz kontrolowany zrzut nadmiaru ścieków do zbiornika 
retencyjnego. Układ technologiczny oczyszczalni został zwymiarowany hy-
draulicznie na maksymalny chwilowy przepływ w pogodzie deszczowej wy-
noszący: 1500 m3/h. Przepustowość krat oraz wydajność pompowni głównej 
pozwala na przyjęcie do oczyszczalni przepływu 2500 m3/h. Nadmiar ście-
ków pogodzie deszczowej lub w okresie roztopów 1000 m3/h jest gromadzo-
ny w zbiorniku retencyjnym. Zbiornik retencyjny pełni również rolę bufora 
na wypadek zrzutu do oczyszczalni ścieków przemysłowych. Na dopływie do 
oczyszczalni w hali krat zainstalowana jest stacja monitoringu jakości ście-
ków wyposażona w urządzenia pomiarowe on line mierzące: pH, redoks, 
kondunktancję, azot amonowy, OWO, CHZT, Fosfor ogólny, TOKSYCZNOŚĆ. 
W przypadku przekroczenia wartości granicznych określonych przez obsłu-
gę oczyszczalni, odcięty zostaje dopływ ścieków do piaskowników, osadników 
wstępnych i biologicznej części oczyszczalni a ścieki automatycznie skiero-
wane są do zbiornika retencyjnego. Zbiornik retencyjny wód deszczowych 
wyposażony jest w automatyczny system spłukiwania. Zasada działania sys-
temu polega na gromadzeniu ścieków w specjalnych komorach płuczących, 
w których wytwarzane jest podciśnienie. Dzięki podciśnieniu możliwe jest 
napełnianie komór płuczących, w przypadku nawet częściowego wypełnie-
nia zbiornika. Po opróżnieniu zbiornika retencyjnego, następuje gwałtowne 
rozhermetyzowanie komór płuczących i zgromadzone w nich ścieki są gwał-
townie zrzucane do poszczególnych komór zbiornika co zapewnia skuteczne 
spłukanie sedymentujących na dnie zbiornika zanieczyszczeń. Ścieki ze zbior-
nika retencyjnego, w okresach zmniejszonych przepływów, za pomocą pomp 
zamontowanych w zbiorniku odprowadzane są do ciągu technologicznego 
oczyszczalni przed piaskowniki.
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W piaskownikach piasek zgarniany jest do lejów. W każdym leju zamonto-
wana jest pompa pulpy piaskowej, która tłoczy ścieki do płuczki piasku zloka-
lizowanej w budynku w sąsiedztwie piaskowników. W budynku płuczki piasku 
zlokalizowane są dmuchawy służące do napowietrzania piaskowników oraz 
sprężarka doprowadzająca powietrze do wzruszania pulpy piaskowej. Tłuszcze 
wyreparowane w piaskowniku odprowadzane są grawitacyjnie do pompowni 
osadu wstępnego i ciał pływających. Po zmieszaniu (przy użyciu mieszadła 
szybkoobrotowego) z ciałami pływającymi z osadników wstępnych, tłuszcze 
wyseparowane w piaskownikach są przetłaczane do istniejącej komory nada-
wy komór fermentacyjnych zlokalizowanej przy komorach fermentacyjnych. 

Ścieki z każdego piaskownika dopływają do dwóch osadników wstępnych 
wyposażonych w zgarniacze łańcuchowe, obrotowe rynny do spustu ciał pły-
wających, wykonane jest również obejście awaryjne osadników wstępnych. 
Osad wstępny z osadników, w sposób automatyczny (zasuwy nożowe z na-
pędami) odprowadzany jest do pompowni osadu wstępnego i ciał pływają-
cych, skąd tłoczony jest do zagęszczacza grawitacyjnego osadu wstępnego. 
Ciała pływające z osadników wstępnych odprowadzane są grawitacyjnie 
do pompowni osadu wstępnego i ciał pływających. Po zmieszaniu (miesza-
dło szybkoobrotowe) z tłuszczami z piaskowników, osady przetłaczane są 
do komory nadawy komór fermentacyjnych zlokalizowanej przy komorach 
fermentacyjnych.

Po mechanicznym oczyszczaniu ścieki wpływają do reaktora biologicznego 
wykonanego jako dwa niezależne ciągi składające się z komór: predenitryfika-
cji, defosfatacji, denitryfikacji i nitryfikacji. Komory nitryfikacji wyposażone są 
w system napowietrzania powierzchniowego przy użyciu aeratorów mamuto-
wych o osi poziomej. Komory predenitryfikacji, defosfatacji, denitryfikacji wy-
posażone są w system mieszadeł. Rys nr 1 i 2 przedstawia widok na reaktory 
biologiczne i osadniki wtórne.

Ścieki z każdego z osadników wstępnych dopływają do komory predeni-
tryfikacji osadu recyrkulowanego (10%) i do komory biologicznej defosfatacji 
(90%). Dwa zblokowane zbiorniki predenitryfikacji i defosfatacji powstały po-
przez przebudowę dwóch osadników wstępnych (przed modernizacja funkcjo-
nowały 4 osadniki wstępne, odpowiednia przebudowa układów dopływowego 
i odpływowego pozwoliła na zmianę funkcji 2 osadników wstępnych na komo-
ry predenitryfikacji i defosfatacji). Do komory predenitryfikacji doprowadzany 
jest osad recyrkulowany z osadników wtórnych. Zadaniem komory predeni-
tryfikacji jest proces denitryfikacji azotanów zawartych w osadzie recyrkulo-
wanym, nie pozwalając tym samym aby zaburzały one proces biologicznej 
defosfatacji. Ponadto do komór predenitryfikacji przewidziano doprowadzenie 
LKT z grawitacyjnego zagęszczacza osadu wstępnego oraz części organicz-
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ne powstałe w wyniku płukania piasku w separatorach. Osad czynny w zbior-
nikach utrzymywany jest w stanie zawieszenia przez mieszadła zatapialne. 
Mieszanina osadu czynnego z każdej z dwóch komór defosfatacji dopływa do 
odrębnej komory denitryfikacji. Komory denitryfikacji powstały poprzez prze-
budowę istniejących przed modernizacja dwóch komór napowietrzania. Osad 
czynny w komorach denitryfikacji utrzymywany jest w stanie zawieszenia 
przez mieszadła zatapialne. W każdej z dwóch komór denitryfikacji zamon-
towane zostały urządzenia do napowietrzania powierzchniowego – wirniki 
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mamutowe. Urządzenia napowietrzające mogą być uruchamiane w razie po-
trzeby w okresach gdy efektywność procesu nitryfikacji będzie niewystarcza-
jąca (np. okres zimowy). Każda z komór denitryfikacji współpracuje z odrębną, 
komorą nitryfikacji. Wykonane są dwie nowe komory nitryfikacji. Komory te są 
zblokowane.

W celu dostarczenia niezbędnej do prowadzenia procesów ilości tlenu oraz 
do wymuszenia obiegowego ruchu ścieków i utrzymywania osadu czynnego 
w zawieszeniu zamontowane są urządzenia do napowietrzania powierzch-
niowego – wirniki mamutowe. Urządzenia stanowiące układ napowietrza-
nia komór nitryfikacji oraz denitryfikacji mogą być automatycznie włączane 
i wyłączane z uwagi na konieczność dostosowania układu oczyszczania bio-
logicznego do zmiennej ilości i składu dopływających ścieków. W komorach 
nitryfikacji zamontowane są mieszadła zatapialne, które zapobiegają sedy-
mentacji osadu czynnego w okresach, kiedy wyłączone będą poszczególne 
wirniki mamutowe.

Wewnętrzna recyrkulacja ścieków realizowana jest za pomocą zainstalo-
wanych w komorach nitryfikacji mieszadeł pompujących. Ścieki z komór nitry-
fikacji dopływają poprzez komorę zbiorczo-rozdzielczą, do trzech równolegle 
pracujących osadników wtórnych radialnych. Projekt modernizacji oczyszczal-
ni przewidywał wykorzystanie po modernizacji dwóch istniejących osadników 
wtórnych i dobudowę trzeciego nowego. W osadnikach następuje sedymen-
tacja osadu czynnego i klarowanie ścieków oczyszczonych. Ścieki oczyszczo-
ne z osadników wtórnych odpływają do odbiornika poprzez punkt pomiarowy 
ścieków oczyszczonych. Wysedymentowany na dnie osadników wtórnych 
osad czynny za pomocą zgarniaczy osadu zgarniany jest do lejów osadników, 
skąd odpływać, poprzez komorę zbiorczo-rozdzielczą, do pompowni osadu re-
cyrkulowanego skąd przetłaczany jest do komór predenitryfikacji. Regulacja 
ilości osadu powrotnego odprowadzanego z każdego z osadników wtórnych 
realizowana jest w sposób automatyczny za pomocą przelewowych zasta-
wek regulacyjnych ze wskaźnikiem położenia i pomiarem wysokości warstwy 
przelewowej (przeliczanej na przepływ). Osad nadmierny odprowadzany jest 
z projektowanej komory zbiorczo-rozdzielczej, do zbiornika osadu nadmier-
nego – zagęszczacza grawitacyjnego. Zbierające się na powierzchni osadni-
ków wtórnych ciała pływające kierowane są do zbiornika dezaktywacji flotatu 
z osadników wtórnych. W razie wystąpienia takiej konieczności do zbiornika 
przewidziano dozowanie podchlorynu sodu celem dezaktywacji zgromadzo-
nego flotatu. Dezaktywowany flotat jest przetłaczany przez dwie nowe pompy 
do komory czerpalnej głównej pompowni ścieków skąd jest podany do układu 
technologicznego oczyszczalni i następnie zatrzymany w osadnikach wstęp-
nych. W celu końcowego strącania chemicznego związków fosforu przewiduje 
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się dozowanie koagulanta do komory rozdziału przed osadnikami wtórnymi. 
Jako opcję stosowaną jedynie w przypadku dopływu ścieków o bardzo znacz-
nej ilości zawiesin (ścieki przemysłowe) przewidziano możliwość dozowania 
koagulanta przed osadniki wstępne.

Powstające na oczyszczalni ścieki bytowo-gospodarcze, popłuczyny 
z pras do skratek, odcieki z separatorów piasku, odcieki z pras do osadów od-
prowadzane są na początek układu technologicznego. Bogate w lotne kwasy 
tłuszczowe, wody nadosadowe z grawitacyjnego zagęszczacza osadu wstęp-
nego – fermentera odprowadzane są poprzez przepompownię osadu recyrku-
lowanego do komór defosfatacji.

Oczyszczone ścieki z osadników wtórnych dopływać częściowo do pom-
powni wody technologicznej zlokalizowanej w istniejącym budynku obsługi 
technicznej, skąd podawane będą do sieci wody technologicznej na terenie 
oczyszczalni. W celu zabezpieczenia przeciwpowodziowego oczyszczalni 
przed wpływem wysokich poziomów wód w rzece San wykonano przepom-
pownię przewałową ścieków (powodziową). Pompownia wyposażona jest 
w dwie pompy zatapialne montowane w szybach rurowych.

Na wypadek zaistnienia sytuacji zatrucia osadu czynnego w oczyszczal-
ni poprzez zrzut ścieków przemysłowych i związanego z tym wypływania 
osadu przewidziano w układzie technologicznym na odpływie z oczyszczalni 
zastosowanie dwóch sit do filtracji końcowej o prześwicie 0,35 mm każde. 
Sita pozwalają zatrzymać flotujący do odbiornika osad czynny i ochronić od-
biornik przed skażeniem. Uruchomienie sit następuje automatycznie, w przy-
padku przekroczenia zadanego stężenia mętności w ściekach oczyszczonych. 
W normalnym układzie pracy oczyszczalni ścieki oczyszczone odpływają 
istniejącym kolektorem odpływowym do odbiornika. W razie przekroczenia 
parametrów zadanych mętności poprzez otwarcie lub zamknięcie zastawek 
w komorze odpływowej, ścieki skierowane zostają do pompowni przewałowej 
ścieków. Stąd przetłaczane są przez sita końcowe, po przejściu przez które 
odpływają do odbiornika. Osad zatrzymany na sitach podawany jest do zbior-
nika dezaktywacji flotatu. 

Urządzenia do przeróbki osadów

Osad czynny nadmierny i wstępny kierowany jest do zagęszczaczy gra-
witacyjnych, a następnie do komór fermentacyjnych. Po procesie fermentacji 
osady ściekowe odwadniane są prasie taśmowej i higienizowany wapnem. 

Osad nadmierny z układu biologicznego oczyszczania ścieków odprowa-
dzany jest z komory rozdzielczo-zbiorczej poprzez przepompownię osadu nad-
miernego do zbiornika osadu nadmiernego – zagęszczacza grawitacyjnego. 
Zagęszczony grawitacyjnie osad nadmierny podawany jest do komory nada-
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wy przed fermentacją. Projektant w obecnym etapie rozbudowy oczyszczalni 
przewidział grawitacyjny zagęszczacz osadu nadmiernego ze względów na 
niską efektywność mieszania osadów w komorach. Docelowo w następnym 
etapie rozbudowy oczyszczalni ścieków należy rozważyć w układzie osadu 
nadmiernego zastosowanie mechanicznego zagęszczacza oraz modernizacji 
komór fermentacyjnych z efektywniejszym systemem mieszania osadów.

Do komory nadawy trafia również zagęszczony grawitacyjnie osad 
wstępny z zagęszczacza grawitacyjnego oraz tłuszcze z piaskowników i ciała 
pływające z osadników wstępnych. W komorze przy użyciu mieszadła szybko-
obrotowego następuje uśrednienie składu wsadu do fermentacji. 

Osady z komory zbiorczej osadu podawane są okresowo do komory fer-
mentacyjnej I stopnia gdzie zastosowany jest system mieszania pompowego 
z jednopunktowym poborem osadu i jednopunktowym tłoczeniem osadu. Osad 
podgrzewany jest w wymiennikach spiralnych. Każdorazowa przy tłoczeniu do 
WKF nowej porcji osadu część osad przepływa do drugiego stopnia fermenta-
cji do WKFIIo. W drugim stopniu następuje dofermentowanie i zagęszczenie 
osadu. WKF-y wyposażone są w rurociągi do spustu wód nadosadowych. Czas 
fermentacji ze względu na dużą pojemność komór fermentacyjnych (2 x 2500 
m3) jest wystarczająco długi aby osiągnąć dobra stabilizacje osadu, zawartość 
substancji organicznych w osadzie po procesie fermentacji wynosi 50-54 %. 

Osad przefermentowany podawany jest po fermentacji rurociągiem do 
zbiornika magazynowego osadu przefermentowanego. Wymieniony zbior-
nik pełni przede wszystkim rolę zbiornika buforowego i magazynowego (np. 
w czasie dni wolnych od pracy). Zbiornik wyposażony jest w mechaniczne 
mieszadło szybkoobrotowe, którego głównym zadaniem jest ujednolicenie 
osadu.

Do odwadniania osadu przefermentowanego służy nowoprojektowana 
prasa taśmowa zlokalizowana w nowym budynku odwadniania osadu. Osad 
czerpany jest za pomocą pomp i po wstępnym kondycjonowaniu polielektroli-
tami podawany na prasę. Odwodniony osad przy użyciu przenośnika ślimako-
wego transportowany jest do mieszarki, w której następuje higienizacja osadu 
wapnem palonym i usuwanie go bezpośrednio po odwodnieniu na zadaszony 
plac składowy osadu. 

W zakresie instalacji biogazu w trakcie modernizacji wykonano nowy su-
chy zbiornik oraz montaż nowej instalacji odsiarczania biogazu i pochodni. 
Źródłem ciepła dla oczyszczalni ścieków jest kotłownia zlokalizowana w miej-
scu starej kotłowni węglowej. Biogaz wykorzystywany jest wykorzystywany 
w pierwszej kolejności jako paliwo podstawowe, a w przypadku jego braku 
lub zbyt małej ilości – olej opałowy. Kotłownia wyposażona jest w dwa kotły 
wodne o wydajności Q = 350 kW każdy. Kotły posiadają palniki dwupaliwowe 
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biogazowo-olejowe. Olej opałowy magazynowany jest w podziemnym dwu-
płaszczowym zbiorniku. 

Sterowania procesem i pomiary on-line na oczyszczalni

Cały proces technologiczny sterowny jest automatycznie przez system 
sterujący SCADA, po rozbudowie układ technologiczny został wyposażony 
w wiele urządzeń pomiarowych pozwalających precyzyjnie sterować proce-
sem (200 punktów pomiarowych). W oczyszczalni znajduje się laboratorium, 
w którym wykonuje się analizy ścieków dopływających i dowożonych do 
oczyszczalni i ścieków oczyszczonych odprowadzanych do odbiornika. 

Do najważniejszych i najciekawszych elementów z zakresu sterowania 
procesem i pomiarów on-line na oczyszczalni ścieków w Trepczy należą na-
stępujące rozwiązania:

Monitoring ścieków na dopływie: 1.	
pomiary online CHZT, OWO, P, NH-4, przewodność, ph •	
automatyczna regulacja dopływu do piaskowników i zbiornika •	
retencyjnego
wielofunkcyjność zbiornika retencyjnego, możliwość zgromadzenia •	
ścieków deszczowych oraz automatyczne przekierowanie ścieków 
surowych przy przekroczeniu parametrów zadanych np.: CHZT, 
NH-4, Toksyczności
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każdy. Kotły posiadają palniki dwupaliwowe biogazowo-olejowe. Olej opałowy magazynowany jest  
w podziemnym dwupłaszczowym zbiorniku.  

 
Sterowania procesem i pomiary on-line na oczyszczalni 

Cały proces technologiczny sterowny jest automatycznie przez system sterujący SCADA, po 
rozbudowie układ technologiczny został wyposażony w wiele urządzeń pomiarowych pozwalających 
precyzyjnie sterować procesem (200 punktów pomiarowych).   W oczyszczalni znajduje się 
laboratorium, w którym wykonuje się analizy ścieków dopływających i dowożonych do oczyszczalni i  
ścieków oczyszczonych odprowadzanych do odbiornika.  

Do najważniejszych i najciekawszych elementów  z zakresu sterowania procesem i pomiarów on-
line na oczyszczalni ścieków w Trepczy należą następujące rozwiązania: 

1. Monitoring ścieków na dopływie :  
a. pomiary online CHZT, OWO, P, NH-4,  przewodność, ph  
b. automatyczna regulacja dopływu do piaskowników i zbiornika retencyjnego 
c. wielofunkcyjność zbiornika retencyjnego , możliwość zgromadzenia ścieków 

deszczowych  oraz automatyczne przekierowanie ścieków surowych przy 
przekroczeniu parametrów zadanych np.: CHZT, NH-4, Toksyczności 

Rys nr 2 Stacja monitoringu ścieków surowych 

 
 
 

2. Monitoring i sterowanie procesem technologicznym w reaktorach biologicznych:  
a. pomiary online w komorach nitryfikacji NH-4 , NO-3, tlen, ph, temperatura, potnecjał 

redox, poziom napełnienia – rys nr 2  
b. pomiary online w komorach defosfatacji  ph, temperatura, potnecjał redox    
c. Proces sterowny jest od wartości zadanej azotanów i azotu amonowego lub azotu 

amonowego i alternatywnie tlenu 
d. Recyrkulacja wewnętrzna i zewnętrzna sterowana jest w zależności od wielkości 

odpływu 
 

3. Monitoring ścieków na odpływie :  
a. pomiary online  P, NH-4, NO-3, ph, temperatura , mętność  
b. automatyczna regulacja odpływu przy przekroczeniu wartości zadanej mętności i 

przekierowanie ścieków na filtry końcowe 
c. automatyczna regulacja dozowania PIX-u  przy przekroczeniu wartości zadanej 

fosforanów 
 
 
 
 

Rys. 3. Stacja monitoringu ścieków surowych
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Monitoring i sterowanie procesem technologicznym w reaktorach 2.	
biologicznych: 

pomiary online w komorach nitryfikacji NH-4, NO-3, tlen, ph, tem-•	
peratura, potnecjał redox, poziom napełnienia – rys nr 3 
pomiary online w komorach defosfatacji ph, temperatura, potne-•	
cjał redox 
Proces sterowny jest od wartości zadanej azotanów i azotu amono-•	
wego lub azotu amonowego i alternatywnie tlenu
Recyrkulacja wewnętrzna i zewnętrzna sterowana jest w zależno-•	
ści od wielkości odpływu

Monitoring ścieków na odpływie: 3.	
pomiary online P, NH-4, NO-3, ph, temperatura, mętność •	
automatyczna regulacja odpływu przy przekroczeniu wartości za-•	
danej mętności i przekierowanie ścieków na filtry końcowe
automatyczna regulacja dozowania PIX-u przy przekroczeniu war-•	
tości zadanej fosforanów

Problemy z przeciążeniem oczyszczalni po modernizacji

Skład jakościowy ścieków dopływających do Sanockiej oczyszczalni jest 
zróżnicowany w przekroju całego roku, związane jest to z okresowymi zrzu-
tami ścieków z zakładów przemysłowych oraz z charakterystyką systemu 
kanalizacyjnego. Część kanalizacji na terenie miasta jest w systemie ogólno-
spławnym, ponadto główne kolektory przyjmują bardzo dużą ilość wód infil-
tracyjnych (w okresie podwyższonego stanu wód w rzece San infiltracja jest 
tak duża, że dopływ ścieków do czyszczalni osiąga wartość 20 000 m3/d mimo 
braku opadów deszczu). Ponadto w czasie okresów deszczowych w bilan-
sie ścieków występują duże ilości wód opadowych pochodzące z kanalizacji 
deszczowej wpiętej do systemu kanalizacji sanitarnej dopływ wtedy okresowo 
przekracza nawet 30 000 m3/d. 

We wcześniejszych latach okresie od 2010 do III kwartału 2013 nie obser-
wowano dużych zmian w charakterystyce ścieków. W związku z tym można 
było prognozować, że wypracowany proces usuwania azotu w starym ukła-
dzie technologicznym przy zastosowaniu strącania wstępnego i sekwen-
cyjnego napowietrzania będzie zachodził długoterminowo i po rozbudowie 
zakończonej w 2013 r eksploatacja ciągu biologicznego w zakresie redukcji 
związków biogennych będzie pewna i bezproblemowa. Ta normalna sytuacja 
utrzymywała się do końca trzeciej dekady 2013 r. 

Przedstawiają to wyniki badań ścieków zamieszczone w tabelach 1 i 2.
Pod koniec 2013 nastąpiło gwałtowne załamanie biologicznego procesu 

w zakresie redukcji azotu. Głównym czynnikiem była zmiana charakterystyki 
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dopływających ścieków. Gwałtownie z miesiąca na miesiąc wzrósł ładunek 
dopływających zanieczyszczeń w zakresie wszystkich podstawowych para-
metrów tj.: ChZT, BZT5. Spowodowało to problemy w zakresie redukcji azotu. 
Wartości CHZT na dopływie regularnie osiągały wartość powyżej 3000 mg/
dm3, powodując przeciążenie części biologicznej oczyszczalni. 

Największym problemem po modernizacji oczyszczalni i jej rozruchu oka-
zało się przeciążenie ciągu technologicznego ładunkiem zanieczyszczeń. 

Przyjęte maksymalne parametry do zaprojektowania ciągu technologicz-
nego okazały się znacząco przekroczone. 

Ładunki zanieczyszczeń w ściekach dopływających do oczyszczalni zo-
stały przyjęte następująco:

BZT5: 4555 kg/d•	
ChZT: 9916 kg/d•	
Zawiesina ogólna: 4963 kg/d•	
Azot ogólny: 849 kg/d•	
Fosfor ogólny: 155 kg/d•	

a w rzeczywistości były dużo większe co przedstawiono w tabelach.

Tab. 1. Średnie stężenia zanieczyszczeń w 2013 r.

Parametr Jednostka Dopływ Odpływ
BZT5 mgO2/dm3 285 5,9

CHZT mgO2/dm3 791 50,5

Zawiesina mg/dm3 387 7,3

Azot ogólny mgN/dm3 59 18,51

Fosfor ogólny mgP/dm3 11 1,2

Tab. 2. Redukcje zanieczyszczeń w 2013 r.

redukcja  %
CHZT 97,94%

Zawiesina 93,62%

Azot ogólny 98,12%

Fosfor ogólny 68,57%

BZT5 89,30%
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Wartości stężeń zanieczyszczeń dopływające w ściekach surowych zosta-
ły przyjęte na poziomie:

BZT5: 300 mg/dm•	 3

ChZT: 660 mg/dm•	 3

Zawiesina ogólna: 330 mg/dm•	 3

Tabela 3. Ładunki zanieczyszczeń w ściekach dopływających do oczyszczalni 
w odniesieniu do założeń projektowych (maksymalnych)

Parametry maksymalne 
przyjęte w projekcie

2014 2015 2016 2017

BZT5 4555 5618 8549 7786 5494

CHZT 9916 13776 19549 16062 9653

Zawiesina ogólna 4936 9142 11286 10338 6551

Azot ogólny 849 788 870 934 745

Fosfor ogólny 155 232 270 244 134

Tabela 4. Obciążenie ładunkiem zanieczyszczeń w ściekach dopływający do 
oczyszczalni w odniesieniu do założeń projektowych (maksymalnych)

2014 2015 2016 2017

BZT5 123,34% 187,69% 170,94% 120,62%

CHZT 138,93% 197,14% 161,98% 97,35%

Zawiesina ogólna 185,21% 228,66% 209,45% 132,73%

Azot ogólny 92,82% 102,44% 110,02% 87,80%

Fosfor ogólny 149,68% 173,94% 157,62% 86,19%

Tabela 5. Średnie stężenia zanieczyszczeń w ściekach dopływający do oczyszczalni 
w odniesieniu do założeń projektowych (maksymalnych)

  Parametry maksymalne 
przyjęte w projekcie

2013 2014 2015 2016 2017

BZT5 [mgO2/dm3] 300 285 474,81 705,27 556,61 366,92

CHZT [mgO2/dm3] 660 791 1164,27 1612,69 1148,17 644,69

Zawiesina ogólna [mg/
dm3] 

330 387 772,58 931,08 739,04 437,54

Azot ogólny [mg/dm3] 58 59 66,59 71,75 66,77 49,78

Fosfor ogólny [mg/dm3] 11 11 19,58 22,24 17,46 8,92
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Azot ogólny: 58 mg/dm•	 3

Fosfor ogólny: 11 mg/dm•	 3

Część ładunku zanieczyszczeń w ściekach doprowadzanych do ciągu 
technologicznego oczyszczalni stanowią wody nadosadowe z ciągu przeróbki 
osadu i filtrat z prasy do odwadniania osadu. Stężenia i jakość filtratów mają 
duży wpływ na ładunek dopływający do ciągu technologicznego, wielkość 
tego ładunku zależna jest od wielu czynników takich jak: ilość osadu nadmier-
nego, indeks osadu, temperatura, parametry osadu wstępnego, parametry 
procesu fermentacji mezofilnej, inhibitory dopływające ze ściekami przemy-
słowymi i wiele innych trudnych do uchwycenia czynników. Na podstawie pro-
wadzonego monitoringu składu i ilości odprowadzonych wód nadosadowych 
ładunek ten oszacowano granicach od 10 do nawet 25 % – szczególnie w za-
kresie zawiesiny ogólnej. Takie wysokie wartości zawiesiny ogólnej związane 
są z niezbyt efektywnym urządzeniami do zagęszczania osadu nadmiernego 
(zagęszczacz grawitacyjny). Jednakże nawet po uwzględnieniu tych czynni-
ków średni w latach 2015 i 2016 ładunek netto (bez wód nadosadowych i fil-
tratów) na dopływie do oczyszczalni np. w zakresie BZT wynosił odpowiedni 
140% i 128% wartości maksymalnej przyjętej w projekcie. Przepustowość 
oczyszczalni w odniesieniu równoważnej liczby mieszkańców wg założeń 
projektowych po modernizacji wyniosła: RLM = 75 920. W latach 2014–2017 
średni RLM na dopływie do oczyszczalni wynosił:

Tabela nr 6 średni RLM na dopływie do oczyszczalni w latach 2014 – 2017

Lata 2014 2015 2016 2017

Średni RLM na dopływie do 
oczyszczalni ścieków

93633 142487 129774 91568

Zgodnie z sugestiami projektantów stężenie osadu czynnego w reakto-
rach było utrzymywane w górnych wartościach przyjętych w projekcie tech-
nologicznym do wartości maksymalnej 4,5 kg/m3 jednaka ze względu na 
niepełną nitryfikację okazało się to niewystarczające. Na przełomie 2013/ 
2014 r. zwiększano stopniowo stężenie biomasy do wartości powyżej 6 kg/
m3 przełożyło się to na prawidłowa pracę reaktorów azot ogólny spadł do 
poziomu poniżej 15 mg/dm3, przedstawiono to w niżej zamieszczonych ta-
belach i na wykresach. Dodatkowo w celu optymalizacji procesu wyrównano 
tygodniowe obciążenie filtratem z prasy (wprowadzono odwadniania osadu 
przez 7 dni w tygodniu) co spowodowało równomierne obciążenie reaktorów 
biologicznych ładunkiem azotu amonowego. Dodatkowo na stałe wprowadzo-
no przekierowanie silnie stężonych ścieków zrzucanych cyklicznie z zakładów 
przemysłu chemicznego (okresowe kontrole wykazały zrzut ścieków do kana-
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lizacji miejskiej z zakładów o CHZT przekraczającym wartość 10 000 mg/dm3) 
do zbiornika retencyjnego i ich równomierne dawkowanie do układu w ciągu 
całej doby. Ponadto uruchomiono dawkowanie PIX-113 do komory rozdziel-
czej przed osadnikami wtórnymi, dawka PIX była regulowana automatycznie 
poprzez algorytm wykorzystujący pomiar fosforanów na odpływie. W 2016 
roku uruchomiono strącanie wstępne w celu odciążenia części biologicznej 
oczyszczalni oraz dla potrzeb redukcji struwitu w części osadowej oczyszczal-
ni ścieków. 

Tabela nr 7. Parametry ścieków oczyszczonych w 2014 r. czerwonym kolorem 
oznaczono przekroczenia w zakresie azotu ogólnego w okresie problemów 
z redukcją azotu ogólnego

Lp Nr kolejny 
próby 

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13

1. pH 7,51 7,33 7,95 7,43 7,38 7,29 7,9 7,36 7,14 7,8 7,83 7,46 8,03

2. Temperatura 11,5 9,2 9 10,5 10,8 10,2 9,8 11,9 14 10,1 14,4 16,3 9,5

3. BZT5 4 3 5 3 3 5 5 4 5 4 4 4 5

4. CHZT 37,5 45,4 56 39,9 50,8 45,6 40,7 45,2 47,5 31,5 33,3 34,4 50,5

5. Zawiesina 4 4 7 9 11 6 8 7 8 9 4 5 8

6. Azot ogólny 27,3 21,4 39,4 25,4 9,32 7,81 8,89 7,67 9,12 7,67 4,89 11,89 7,88

7. Fosfor ogólny 0,27 0,7 0,97 0,8 0,8 0,8 1,2 1,5 1,3 1,2 0,27 0,58 0,5

Lp Nr kolejny 
próby 

14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26

1. pH 7,22 7,31 7,2 7,38 7,49 8,21 7,52 7,39 7,49 8,04 7,51 7,84 7,59

2. Temperatura 18,5 19 18 18,2 18,6 10,5 18,1 18,1 14,8 13,9 13,5 11,9 9,8

3. BZT5 4 4 6 4 4 5 5 5 5 8 7 10 10

4. CHZT 44,8 40,9 48,3 61,5 43,5 36,1 54,2 45,6 48 23 64 85,8 95,8

5. Zawiesina 9 8 3 4 10 9 16 11 7 14 12 24 31

6. Azot ogólny 4,14 5,98 7,75 7,2 12,73 9,81 8,4 7,72 10,32 6,6 14,3 8,36 11,24

7. Fosfor ogólny 0,51 0,55 0,6 0,8 0,38 0,56 0,44 0,68 0,27 0,23 1,4 0,93 1,51
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Wspomaganie procesu technologicznego przy użyciu koagulantu 
PIX-113 i inne podjęte działania mające na celu ograniczenie 
negatywnych skutków przeciążenia oczyszczalni

Dopływ ścieków do Sanockiej oczyszczalni w analizowanym okresie cza-
su charakteryzował się bardzo dużą nierównomiernością w zakresie dopły-
wających stężeń zanieczyszczeń bardzo utrudniającą właściwe prowadzenie 
procesu technologicznego, zróżnicowane stężenia w dopływających ściekach 
w przekroju całego roku, związane jest to z okresowymi zrzutami ścieków 
z zakładów przemysłowych oraz z charakterystyką systemu kanalizacyjne-
go. Część kanalizacji na terenie miasta jest w systemie ogólnospławnym, 
ponadto główne kolektory przyjmują bardzo dużą ilość wód infiltracyjnych 
(w okresie podwyższonego stanu wód w rzece San infiltracja jest tak duża, 
że dopływ ścieków do czyszczalni osiąga wartość 20 000 m3/d mimo braku 
opadów deszczu). Ponadto w czasie okresów deszczowych w bilansie ścieków 
występują duże ilości wód opadowych pochodzące z kanalizacji deszczowej 
wpiętej do systemu kanalizacji sanitarnej dopływ wtedy okresowo przekracza 
nawet 30 000 m3/d. 

Tabela nr 8. Dopuszczalne parametry ścieków oczyszczonych obowiązujące 
w pozwoleniu wodnoprawnym po zakończeniu rozruchu w listopadzie 
2013 r oraz wartości średnie w ściekach oczyszczonych w pierwszym 
roku eksploatacji – 2014 roku

Parametr Wartość dopuszczalna Wartość średnia w 2014 roku
BZT5 [mgO2/dm3] 15 5,04

CHZT [mgO2/dm3] 125 48,07

Zawiesina ogólna [mg/dm3] 35 9,54

Azot ogólny [mg/dm3] 15 11,66

Fosfor ogólny [mg/dm3] 2 0,76

Tabela nr 9. Wartości średnie w ściekach oczyszczonych w latach 2015–2017

Parametr Wartość 
dopuszczalna

Wartość 
średnia 

w 2015 roku

Wartość 
średnia 

w 2016 roku

Wartość 
średnia 

w 2017 roku
BZT5 [mgO2/dm3] 15 6,19 7,00 11,23

CHZT [mgO2/dm3] 125 70,62 42,27 44,41

Zawiesina ogólna [mg/dm3] 35 9,92 8,64 5,23

Azot ogólny [mg/dm3] 15 9,97 8,93 12,60

Fosfor ogólny [mg/dm3] 2 0,50 0,37 0,26
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Tak duża zmienność utrudniła prowadzenie procesu biologicznego w za-
kresie redukcji azotu. Okresowo wartości CHZT na dopływie często osiągały 
wartość powyżej 3000 – 5000 mg/dm3, powodując przeciążenie części biolo-
gicznej oczyszczalni. Największym problemem po modernizacji oczyszczal-
ni i jej rozruchu okazało się przeciążenie ciągu technologicznego ładunkiem 
zanieczyszczeń. Przyjęte maksymalne parametry do zaprojektowania ciągu 
technologicznego okazały się znacznie zaniżone: RLM założone w projekcie 
= 75 920 przyjęte w projekcie modernizacji obejmujące sumę wszystkich do-
prowadzanych do oczyszczalni ścieków w tym ścieków komunalnych, ścieków 
przemysłowych, ścieków dowożonych, odcieków i filtratów doprowadzanych 
z przeróbki osadów ściekowych, było znacząco przekroczone co pokazuje ze-
stawienie zamieszczone poniżej: 

Tabela 10. Wartość RLM w ściekach surowych na dopływie do oczyszczalni 
w latach 2014 – 2017 w odniesieniu do założeń projektowych [%]

2014 2015 2016 2017
Wartość RLM w ściekach surowych na 
dopływie do oczyszczalni w latach 2014 – 2017 
w odniesieniu do założeń projektowych [%]

123,34% 187,69% 170,94% 120,62%

Aby zaradzić problemowi tak znaczącego przeciążenia oczysz-
czalni ścieków podjęto następujące działania:

1.	 W 2015 roku podjęto decyzję o zmianę TARYFY DLA ZBIOROWEGO 
ZAOPATRZENIA W WODĘ I ZBIOROWEGO ODPROWADZANIA ŚCIEKÓW 
Obowiązujące na obszarze: Miasta Sanok, Gminy Sanok i Gminy 
Zagórz. W taryfie wprowadzono bezpośrednie opłaty proporcjonalne 
za odprowadzane ładunki zanieczyszczeń. 

2.	 Wzmożono kontrole zakładów przemysłowych na terenie miasta. 
W czasie tych kontroli wykazano, że odprowadzane ścieki z niektórych 
zakładów mają bardzo wysokie stężenia zanieczyszczeń np. w zakre-
sie CHZT ponad 10 000 mg/dm3. W wyniku wzmożonych kontroli oraz 
wysokich naliczanych opłat za odprowadzane ścieki niektóre zakłady 
zaczęły ograniczać zrzuty stężonych ścieków, lub całkowicie przesta-
ły odprowadzać ścieki przemysłowe do kanalizacji miejskiej (budowa 
własnych oczyszczalni ścieków, budowa podczyszczalni ścieków, wy-
wóz ścieków poza teren miasta).

3.	 Zainstalowano na stałe próbopobieraki na wylotach którymi odpro-
wadzne są scieki z największych zakładów na terenie miasta do kana-
lizacji miejskiej.

4.	 Dokonywano codziennych kontroli tych zakładów, w których zainstalo-
wano próbopobieraki.
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5.	 Przeprowadzano systematyczne kontrole odprowadzanych ścieków 
w innych mniejszych zakładach na terenie miasta. 

6.	 Zwiększono stężenie osadu w reaktorach do wartości około 6 kg/m3 
7.	 Zastosowano wspomaganie procesu oczyszczania ścieków poprzez 

dozowanie koagulantu PIX-113. 
Obiekt oczyszczalni po modernizacji posiada instalację do wspomagania 

chemicznego procesu przy użyciu np. koagulantu PIX-113. Wyposażony jest 
w zbiornik magazynowy PIX-u o pojemności 25 m3 oraz instalację dozującą w dwóch 
punktach:

–	 przed osadnikami wstępnymi do koryta przepływowego między pia-
skownikami, a osadnikami wstępnymi,

–	 przed osadnikami wtórnymi
Dawkowanie koagulantu odbywa się pompą membranową w następują-

cych opcjach:
Ręcznie•	
Proporcjonalnie do przepływu algorytm sterujący na postawie ciągłego •	
pomiaru przepływu poprzez falownik reguluje dawką koagulantu
Proporcjonalnie do stężenia fosforanów na odpływie algorytm steru-•	
jący na postawie ciągłego pomiaru przepływu i stężenia fosforanów 
poprzez falownik reguluje dawką koagulantu. 
Na zdjęciach 3-5 przedstawiono instalację do dozowaniu PIX- 113,

Od początku rozruchu pracowano w opcji starowania dozowania PIX pro-
porcjonalnie do stężenia fosforanów na odpływie algorytm sterujący na po-
stawie ciągłego pomiaru przepływu i stężenia fosforanów poprzez falownik 
reguluje dawką koagulantu.

Od 2016 roku zastosowano strącanie wstępne dozując koagulant PIX– 
113 przed osadnikami wstępnymi. Stosowano w tym okresie czasu dawkę PIX 
-113 od 25-50 g/m3. Jakie osiągnięto korzyści:

–	 łagodzono skutki nieregularnych zrzutów silnie stężonych ścieków prze-
mysłowych, redukując przed dopływem ścieków do części biologicznej 
część ładunku w postaci: CHZT, BZT5,zwiesiny ogólnej i fosforu.

–	 uzyskano pewne oszczędności energetyczne w całkowitym bilansie 
zapotrzebowania na energię, porównując jednostkowe zużycie ener-
gii w latach 2016 i 2017, w 2017 roku stwierdzono, że średniodobowe 
żucie jednostkowe spadło o 15% z 0,58 [kWh/m3 ścieków oczyszczo-
nych] do 0,49 kWh/m3.

–	 uzyskano lepsze parametry osadu wstępnego, osiągnięto pośrednie 
lepszą jakość wód nadosadowych co było widoczne zwłaszcza – w ilość 
zawiesiny ogólnej zawracanej z wodami nadosadowymi na początek 
układu oczyszczania ścieków 

–	 uzyskano redukcję przyrostu osadu nadmiernego
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Rys. 4–6. Instalacja do dozowania PIX – 113 i miejsca dawkowania PIX
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Rys nr 3 – 5  Instalacja do dozowaniu PIX – 113 i miejsca dawkowania PIX 

 
 

 
Miejsca dawkowania PIX - 113 

 
Od początku rozruchu pracowano w opcji starowania dozowania PIX proporcjonalnie do stężenia 
fosforanów na odpływie  algorytm sterujący na postawie ciągłego pomiaru przepływu i stężenia 
fosforanów  poprzez falownik reguluje dawką koagulantu. 
Od 2016 roku zastosowano strącanie wstępne dozując koagulant PIX – 113 przed osadnikami 
wstępnymi. Stosowano w tym okresie czasu dawkę PIX -113 od 25-50 g/m3. Jakie osiągnięto 
korzyści: 

PIX 
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–	 znacząco zredukowano stężenie siarkowodoru w biogazie produkowa-
nym w wydzielony komorach fermentacyjnych o około 80% 

–	 po wprowadzeniu strącania wstępnego znacząco wzrosła produkcja 
biogazu – o ponad 50% przedstawiono to w tabelach poniżej 

–	 uzyskano znaczące ograniczenie wydzielania się struwitu w obiektach 
przeróbki osadów.

W zestawieniach tabelarycznych przedstawiono zużycie energii czynnej 
oraz parametry biogazu przed zastosowaniem PIX-113 i po zastosowaniu 
tego reagenta.

Tabela 11. Produkcja biogazu w procesie fermentacji metanowej na Oczyszczalni 
Ścieków w Trepczy

Rok Produkcja biogazu [m3/miesiąc] Średnio 
Produkcja 
biogazu 
[m3/d]

2015 sty 15 lut 15 mar 15 kwi 15 maj 15 cze 15 lip 15 sie 15 wrz 15 paź 15 lis 15 gru 15

29640 26970 29130 30680 30060 26540 22180 20480 23183 10149 18470 25495 803

2016 sty 16 lut 16 mar 16 kwi 16 maj 16 cze 16 lip 16 sie 16 wrz 16 paź 16 lis 16 gru 16

31830 32260 31530 31570 31540 23300 21450 23020 21740 31730 34390 39060 968

2017 sty 17 lut 17 mar 17 kwi 17 maj 17 cze 17 lip 17

52130 51750 40100 38190 38190 34590 37820 1375

Rys. 7. Produkcja biogazu na oczyszczalni ścieków w Trepczy w lata 2015 – 2017
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Rys nr 5 Średniodobowe zużycie energii w procesie oczyszczania ścieków w lata 2015 - 2017 

 
Rys nr 6 Jednostkowe Średniodobowe zużycie energii w procesie oczyszczania ścieków w lata 2016 - 
2017 [kWh/m3 ścieków oczyszczonych] 

 
Tabela nr 12  Parametry biogazu przed  zastosowaniem PIX-113 i po zastosowaniu tego reagenta. 
Data 
pomiaru CH4 [%] 

H2S 
[ppm] CH4 [%] 

H2S 
[ppm] UWAGI 

Dawkowanie wstępne  PIX – 113 

Dawkowanie wstępne  PIX – 113 
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Rys nr 6 Jednostkowe Średniodobowe zużycie energii w procesie oczyszczania ścieków w lata 2016 - 
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Tabela nr 12  Parametry biogazu przed  zastosowaniem PIX-113 i po zastosowaniu tego reagenta. 
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pomiaru CH4 [%] 

H2S 
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Dawkowanie wstępne  PIX – 113 

Rys. 8. Średniodobowe zużycie energii w procesie oczyszczania ścieków w lata 
2015 – 2017

Rys. 9. Jednostkowe Średniodobowe zużycie energii w procesie oczyszczania 
ścieków w lata 2016 – 2017 [kWh/m3 ścieków oczyszczonych]
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Tabela 12. Parametry biogazu przed zastosowaniem PIX-113 i po zastosowaniu 
tego reagenta

Data pomiaru CH4 [%] H2S [ppm] CH4 [%] H2S [ppm] UWAGI
15.01.2015 64 375 65 10  

11.05.2015 65 795 65 280  

12.05.2015 64 805 65 365  

23.09.2015 65 970 65 360  

14.10.2015 66 1125 67 33  

27.11.2015 63 415 62 15  

21.12.2015 63 625 63 15  

18.02.2016 61 190 62 5 Strącanie wstępne przy 
użyciu PIX-113

06.07.2016 64 155 64 10

10.08.2016 64 230 63 15

30.09.2016 64 120 65 5

21.11.2016 64 100 65 0

17.02.2017 63 105 62 5

01.06.2017 63 55 62 5

27.07.2017 62 205 62 5

Podsumowanie eksploatacji po wykonanej modernizacji 
oczyszczalni ścieków w Trepczy i problemy eksploatacyjne, które 
wystąpiły w tym czasie w latach 2013–2017

W trakcie rozruchu technologicznego i 4-ech lat eksploatacji wystąpiły 
problemy eksploatacyjne związane min. z nieprawidłową pracą niektórych 
urządzeń, czy też innymi czynnikami (np. specyfiką dopływających ścieków), 
poniżej przedstawiono niektóre z nich.

Komora krat. Zbyt duży prześwit kraty na dopływie powodował bardzo 1.	
duże problemy eksploatacyjne w całym ciągu technologicznym:

Części stałe przechodzące przez kratę powodują w reaktorach bio-•	
logicznych duże utrudnienia w pracy mieszadeł i wyraźnie zmniej-
szają ich sprawność 
Utrudnienia w pracy pomp recyrkulacji wewnętrznej •	
W ciągu przeróbki osadów – zatykanie pomp i rurociągów tech-•	
nologicznych, pompy recyrkulacji WKF, pompy osadów na prasie, 
itp. Bardzo duży udział pracy potrzebny przy czyszczeniu tych 
urządzeń 

Rozwiązanie problemu
Zainstalowano dodatkowe maceratory, przeprowadzono w 2015 roku 

czyszczenie komór fermentacyjnych. 
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Komora krat urządzenia pomiarowe na dopływie: lokalizacja bar-2.	
dzo drogich urządzeń pomiarowych (pomiar CHZT, OWO, Fosforu 
i Toksyczności) w komorze krat stwarzało niebezpieczeństwo ich za-
lania przy awarii sterowania lub awarii krat w okresie dużych opadów 
deszczu.

Rozwiązanie problemu
Przeniesiono część najdroższych urzadzeń pomiarowych do innego 

pomieszczenia, zlokalizowanego powyżej poziomu terenu, samodzielnie 
wykonano instalcję tłoczną podającą pobierane ścieki do analizatorów zloka-
lizowanych 6 m powyżej poziomu ścieków na dopływie.

Komory nitryfikacji, denitryfikacji3.	
Zainstalowane sondy pomiarowe azotanów i azotu amonowego •	
w komorach nitryfikacji pracowały bardzo niestabilnie, co utrudnia-
ło prowadzenie procesu biologicznego zarówno pod kątem reduk-
cji zanieczyszczeń jak i ograniczenia zużycia energii elektrycznej. 
Mimo częstej kalibracji wykonywanej 1 x w tygodniu proponowanej 
przez dostawcę urządzeń (uciążliwej i generującej dodatkowe kosz-
ty) problemu nie udało się rozwiązać w początkowej fazie wstępnej 
eksploatacji.

Rozwiązanie problemu:
Dopiero stopniowa modernizacja i wymiana niektórych sond po-•	
miarowych pozwoliła osiągnąć stabilne pomiary w zakresie N-NH4 

i N-NO3. Sondy jonoselektywne N-NH4 zostały zastąpione przez ko-
lorymetryczny system do analizy ścieków wyposażony dodatkowo 
w filtr membranowy. Sondy jonoselektywne N-NO3 w komorach ni-
tryfikacji zostały zasępione przez analizatory UV również poprze-
dzone modułami filtracyjnymi. Dopiero te modyfikacje systemu 
pomiarowego co trwało blisko 12 miesięcy pozwoliły prawidłowo 
sterować procesem usuwania związków azotu poprzez wykorzysta-
nie pomiaru azotanów i azotu amonowego. 
 Zainstalowane sondy pomiarowe azotanów w komorach denitryfi-•	
kacji również pracowały bardzo niestabilnie, co utrudniało prowa-
dzenie procesu biologicznego, problemu nie udało się rozwiązać 
mimo modernizacji układu przygotowania ścieków, sondy zostały 
poprzedzone modułami filtracyjnymi. Pomiar był niestabilny i po 
okresie tygodnia następowało zanieczyszczanie układu optyczne-
go sondy i zafałszowanie pomiarów. Prawdopodobną przyczyną 
tego stanu są dopływające związki silikonu odprowadzane do ka-
nalizacji z przemysłu chemicznego.
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Problem z urządzeniami napowietrzającymi (aeratory powierzchniowe 4.	
o osi poziomej). Przy wyższych napełnieniach w reaktorze nitryfikacyj-
nym i większym zanurzeniu łopatek rotorów napowietrzających (ale 
w granicach dopuszczalnych w DTR) występowało wyłączenia aerato-
rów w fazie rozruchu, przeprowadzone kontrole techniczne urządzeń 
w zakresie sterownia wskazywały na niewłaściwy dobór zabezpieczeń. 
Ponadto w czasie 4-letniej eksploatacji bardzo częstym ariom ulegał 
układ napędowy tych urządzeń.

Rozwiązanie problemu
Dostosowano zanurzenie łopatek aeratorów do warunków pracy, wymie-

niono zabezpieczenia prądowe, w ostatnim roku eksploatacji wymieniono 
wszystkie sprzęgła napędowe na o mocniejszej konstrukcji, ponadto dokona-
no ponownego ustawienia przekładni napędowe urządzenia w celu wyelimi-
nowania niekorzystnych naprężeń układu napędowego tych urządzeń 

Awarie w ciągu przeróbki osadów, intensywne pienienie w komorach 5.	
fermentacyjnych, okresowa niska produkcja biogazu 

Nie objęcie modernizacją wydzielonych komór fermentacyjnych powoduje 
poważne perturbacje w ciągu przeróbki osadów. Brak mieszadeł mechanicz-
nych, jednopunkowa recyrkulacja (na ssaniu i tłoczeniu) powodują stosunko-
wo niską produkcję biogazu – średnio rocznie w latach 2014–2015: 800 m3/d 
co z kolei w okresach zimowych powoduje deficyt paliwa do odpowiedniego 
podtrzymania temperatury procesu fermentacji mezofilowej. Dodatkowo brak 
łapacza piany, zraszacza piany, filtrów do wyłapywania zanieczyszczeń z bio-
gazu powoduje często zagrożenie zatkania się rurociągów biogazu i unie-
ruchomienia instalacji. Okresowo problemem było też wysokie uwodnienie 
osadów. 

Rozwiązanie problemu
Po zastosowaniu pix-113 znacząco wzrosła produkcja biogazu o 30–50%. 

Spadło stęzenie siarkowodoru w biogazie oraz zmniejszyły się incydenty 
związane z pienieniem w WKF-ach Ogłoszono przetarg na modernizację ciągu 
przeróbki osadów. 

Konieczność pracy reaktorów biologicznych przy wyższych stężeniach 6.	
osadu (związane jest to z aktualnie dużym ładunkiem zanieczyszczeń 
dopływającym do oczyszczalni ścieków) powoduje okresowe chwilowe 
przeciążenia osadników wtórnych w okresach opadów deszczu i ko-
nieczność przy chwilowym wzroście mętności doczyszczania ścieków 
na filtrach końcowych. 
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Rozwiązanie problemu
W wyniku strącania wstępnego po zastosowaniu pix-113 uzyskano więk-

szą redukcję CZHT, BZT5 w części wstępnej oczyszczalni co pozwoliło na 
odciążeniu części biologicznej i tym samym była możliwa praca reaktorów 
biologicznych przy mniejszym stężeniu osadu w granicach 3 kg/m3. Powyższe 
zapewniło większą pewność działania obiektu przy przeciążeniu hydraulicz-
nym oczyszczalni

Słaba redukcja zawiesiny na filtrze końcowym7.	
Filtry końcowe zaprojektowane w projekcie modernizacji do ochrony 

odbiorca przy odpływie zwiększonego stężenia zawiesiny ogólnej miały za-
pewnić zwiększoną pewność działania przy tego typu sytuacjach. Jednakże 
okazało się w trakcie wstępnej eksploatacji, że ich redukcja na poziomie 80% 
nie zapewnia w wystarczający sposób ochrony odbiornika przed odpływem 
zawiesiny ogólnej. Przy incydentalnych przeciążeniach osadników wtórnych 
związanych z długotrwałym dopływem ścieków w sytuacjach związanych 
z opadami deszczu, wysoką infiltracją, czy napływem wód roztopowych urzą-
dzenia te nie umożliwiały dotrzymania normy w zakresie zawiesiny ogólnej 
– 35 mg/dm3. 

Rozwiązanie problemu
W wyniku strącania wstępnego po zastosowaniu pix-113 uzyskano więk-

szą redukcję zanieczyszczeń w części wstępnej oczyszczalni co pozwoliło na 
odciążeniu części biologicznej i tym samym była możliwa praca reaktorów bio-
logicznych przy mniejszym stężeniu osadu. Od tego czasu nie wystąpiło prze-
ciążenie osadników wtórnych wymuszające uruchamianie filtrów końcowych.

Dopływ dużej ilości wód opadowych i infiltracyjnych 8.	
Z roku na rok nasila się na przedmiotowej oczyszczalni problem z do-

pływem zwiększonej ilości ścieków związany z dopływem do systemu kana-
lizacyjnego ścieków deszczowych i wód infiltracyjnych, co obrazuje poniższa 
tabela.

Tabela nr 13 

Rok Parametry przyjęte 
w projekcie

2014 2015 2016 2017

Przepływ średni 
dobowy[m3/d]

Q śrd = 15 000 11832 12122 13989 14973

Udział ścieków deszczowych i wód infiltracyjnych w dopływie do oczysz-
czalni ścieków w Trepczy w I półroczu 2017 roku wynosił 70%.
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Rozwiązanie problemu
Problem jak do tej pory nie został rozwiązany.

Wadliwe wykonie zbiornika retencyjnego9.	
Jak wspomniano powyżej bardzo istotnym problemem na przedmioto-

wej oczyszczalni jest dopływem zwiększonej ilości ścieków związany z dopły-
wem do systemu kanalizacyjnego ścieków deszczowych i wód infiltracyjnych, 
w świetle tego problemu bardzo ważnym obiektem jest zbiornik wód desz-
czowych. Zbiornik ten niestety od początku eksploatacji i trakcie rozruch nie 
działa prawidłowo. Wadliwie został wykonany podciśnieniowy system spłuki-
wania osadów.

Rozwiązanie problemu
Problem jak do tej pory nie został rozwiązany.

Wydzielanie się struwitu w urządzeniach do przeróbki osadów 10.	
ściekowych. 

Od początku eksploatacji pojawiły się problemy związane ze struwi-
tem, najbardziej widoczne było to na urządzeniach do odwadniania osadów. 
Warstwa struwitu na elementach prasy do sadu osiągała grubość nawet 3 
cm. Doprowadzało to do poważnych awarii, takich: złamanie wałów do napę-
du taśmy filtracyjnej, zniszczenia taśmy, szybkiego zużywania się elementów 
roboczych prasy. Poniżej zamieszczono fotografie obrazujące destrukcyjne 
działanie struwitu. 

Rozwiązanie problemu
Problem został częściowo rozwiązany poprzez strącanie wstępne przy 

użyciu PIX-113. Od momentu rozpoczęcia dozowania PIX-113 do ścieków 
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oczyszczanych wstępnie, narastanie struwitu w urządzeniach do przeróbki 
osadów znacząco się zmniejszyło. 

Problemy z niezawodnością działania oczyszczalni11.	
Zwiększające się z roku na rok obciążenie hydrauliczne oczyszczalni 

ścieków oraz dopływ ścieków przemysłowych poprodukcyjnych z przemy-
słu chemicznego okresowo stwarzał problemu z redukcją azotu i procesem 
nitryfikacji. Wysokie stężenia CHZT w ściekach surowych na dopływie do 
oczyszczalni dochodzące okresowo do 6000 mg/dm3 wymusiło eksploata-
cję reaktorów biologicznych przy wysokich stężeniach biomasy w granicach 
6  kg/m3. Poniżej zamieszczono rejestrowe na dopływie stężenia CHZT z okre-
su największych problemów z jakością ścieków przemysłowych i z roku 2017 
po unormowaniu się sytuacji w tym zakresie.

Jednakże tak wysokie stężenia biomasy powodowały przy opadach desz-
czu i dużej ilości ścieków incydentalne przeciążenia osadników wtórnych 
i konieczność uruchamiania filtrów końcowych. Filtry końcowe zapewniające 
redukcję zawiesiny ogólnej w granicach 80% nie zawsze umożliwiały dotrzy-
mania normy w zakresie zawiesiny ogólnej – 35 mg/dm3. 

Rys. 10. CHZT na dopływie do oczyszczalni rejestrowe przy urządzenie do ciągłego 
pomiaru CHZT – BIOTECTOR – HACH LANGE – pierwsza rycina LIPIEC 
ROK 2016, druga SIERPIEŃ 2017 

POLIMERY I KOAGULANTY. WARTOŚĆ DODANA 20–22 września 2017 
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Zwiększające się z roku na rok obciążenie hydrauliczne oczyszczalni ścieków oraz dopływ ścieków 
przemysłowych poprodukcyjnych z przemysłu chemicznego okresowo stwarzał problemu z redukcją 
azotu i procesem nitryfikacji. Wysokie stężenia CHZT w ściekach surowych na dopływie do 
oczyszczalni dochodzące okresowo do 6000 mg/dm3  wymusiło eksploatację reaktorów 
biologicznych przy wysokich stężeniach biomasy w granicach 6 kg/m3. Poniżej zamieszczono 
rejestrowe na dopływie stężenia CHZT z okresu największych problemów z jakością ścieków 
przemysłowych i z roku 2017 po unormowaniu się sytuacji w tym zakresie. 
Jednakże tak wysokie stężenia biomasy powodowały przy opadach deszczu i dużej ilości ścieków 
incydentalne  przeciążenia osadników wtórnych  i konieczność uruchamiania filtrów końcowych. 
Filtry końcowe zapewniające redukcję zawiesiny ogólnej w granicach 80% nie zawsze  umożliwiały 
dotrzymania normy w zakresie zawiesiny ogólnej  - 35 mg/dm3.     
 
Rys nr 7 CHZT na dopływie do oczyszczalni rejestrowe przy urządzenie do ciągłego pomiaru CHZT – 
BIOTECTOR – HACH LANGE – pierwsza rycina LIPIEC ROK 2016 , druga SIERPIEŃ 2017   

 

 
   
 
Rozwiązanie problemu: 
W wyniku strącania wstępnego  po zastosowaniu Pix -113 uzyskano większą redukcję zanieczyszczeń 
w  części wstępnej oczyszczalni co pozwoliło na odciążeniu części biologicznej i tym samym była 
możliwa praca reaktorów biologicznych przy mniejszym stężeniu osadu w granicach 3 kg/m3. Od 
tego czasu nie wystąpiło przeciążenie osadników wtórnych wymuszające uruchamianie filtrów 
końcowych. Zwiększyła się znacząco pewność działania oczyszczalni ścieków . Poniżej 
zaprezentowano ocenę funkcjonowania oczyszczalni ścieków w latach 2015 – 2017 na podstawie 
wykonywanych analiz podstawowych zanieczyszczeń w ściekach surowych i oczyszczonych. 
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Rozwiązanie problemu
W wyniku strącania wstępnego po zastosowaniu Pix -113 uzyskano więk-

szą redukcję zanieczyszczeń w części wstępnej oczyszczalni co pozwoliło na 
odciążeniu części biologicznej i tym samym była możliwa praca reaktorów 
biologicznych przy mniejszym stężeniu osadu w granicach 3 kg/m3. Od tego 
czasu nie wystąpiło przeciążenie osadników wtórnych wymuszające urucha-
mianie filtrów końcowych. Zwiększyła się znacząco pewność działania oczysz-
czalni ścieków. Poniżej zaprezentowano ocenę funkcjonowania oczyszczalni 
ścieków w latach 2015–2017 na podstawie wykonywanych analiz podstawo-
wych zanieczyszczeń w ściekach surowych i oczyszczonych.

Tabela 14. Analiza statystyczna parametrów ścieków surowych i oczyszczonych 
w latach 2015 – 2017 roku

Wskaźnik Średnia Mediana Odchylenie 
Standar.

Współczyn-
nik Zmien-

ności

Rozstęp MIN. MAX

Ścieki surowe

pH 7,74 7,7 0,2 2,54% 1,1 7,0 8,1

Temperatura [°C] 13,35 12,4 3,7 27,70% 12,2 7,4 19,6

BZT5 [mgO2/dm3] 550,70 453,5 410,3 74,51% 2615,0 160,0 2775,0

CHZT [mgO2/dm3] 1179,67 1004,0 969,8 82,21% 6332,0 168,0 6500,0

Zawiesina [mg/dm3] 719,00 640,0 502,1 69,84% 2977,0 153,0 3130,0

Azot ogólny [mgN/
dm3]

61,54 61,7 18,7 30,42% 104,6 26,9 131,5

Fosfor ogólny 
[mgN/dm3]

17,21 16,9 9,4 54,79% 57,0 4,3 61,3

Ścieki oczyszczone

pH 8,06 8,1 0,3 3,16% 1,5 7,3 8,9

Temperatura [°C] 13,32 12,5 4,1 31,07% 14,7 7,0 21,7

BZT5 [mgO2/dm3] 7,58 6,0 3,1 40,91% 11,0 3,0 14,0

CHZT [mgO2/dm3] 55,45 51,8 21,7 39,08% 99,0 24,0 123,0

Zawiesina [mg/dm3] 8,52 9,0 3,6 41,79% 13,0 3,0 16,0

Azot ogólny [mgN/
dm3]

10,12 10,2 2,5 24,67% 11,0 3,9 14,9

Fosfor ogólny 
[mgN/dm3]

0,40 0,4 0,2 58,62% 1,4 0,1 1,5
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Tabela 15. Analiza redukcji zanieczyszczeń w zakresie BZT5, CHZT, zawiesiny 
ogólnej, azotu ogólnego i fosforu ogólnego w latach 2015–2017 

Wskaźnik 2015 2016 2017 Średnio: 
BZT5 [% redukcji] 98,89% 98,02% 96,54% 97,82%

CHZT [% redukcji] 93,96% 93,39% 92,59% 93,31%
Zawiesina [% redukcji] 98,55% 98,24% 98,42% 98,41%
Azot ogólny [% redukcji] 85,58% 83,13% 73,19% 80,63%
Fosfor ogólny [% redukcji] 97,53% 97,40% 96,93% 97,29%

Niezawodność działania oczyszczalni ścieków określono też na podsta-
wie wyznaczonego współczynnika niezawodności1 posługując się następującą 
zależnością:

Współczynnik niezawodności WN = Un: Xdop., 
gdzie: 

Un – wartość średnia wskaźnika zanieczyszczeń w ściekach oczyszczo-
nych: Xdop.,

Xdop – wartość dopuszczalna danego wskaźnika zanieczyszczeń w ście-
kach oczyszczonych: 

Tabela 16. Analiza niezawodności działania oczyszczalni ścieków Trepczy w latach 
2015–2017 roku na podstawie wartości współczynników niezawodności2

Wskażnik Średnia wartość 
stężenia 

zanieczyszczeń

wartość 
dopuszczalna 

wskaźnika 
zanieczyszczeń 

w ściekach 
oczyszczonych 

Wsp. 
Niezawodności

BZT5 [mgO2/dm3] 7,58 15 0,51
CHZT [mgO2/dm3] 55,45 125 0,44
Zawiesina [mg/dm3] 8,52 35 0,24
Azot ogólny [mgN/dm3] 10,12 15 0,67
Fosfor ogólny [mgN/dm3] 0,40 2 0,20

BZT5
Średnie stężenie BZT5 w ściekach surowych wyniosło 550,7 mgO2/dm3, 

minimalne/maksymalne stężenie tego wskaźnika w ściekach surowych wyno-
siło 160/2775 mgO2/dm3, rozstęp wyniósł: 2615 mgO2/dm3. 

Wartości w ściekach oczyszczonych wahały się w granicach od 3,0 mg/
dm3 do 14 mg/dm3. co dało rozstęp wynoszący 11 mg/dm3 oraz średnie stę-
żenie wynoszące 7,4 mg/dm3. W analizowanym okresie czasu nie stwierdzono 
przekroczenia dopuszczalnego stężenia tego wskaźnika w ściekach oczysz-

1	 Ocena Funkcjonowania Oczyszczalni Ścieków w Dynowie, autor: dr hab. inż. Krzysztof Chmielowski 
2	  Współczynnik niezawodności WN = Un: Xdop.
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czonych, który wynosił 15 mg/dm3. Stopień redukcji BZT5 wynosił średnio 
97,8%.

CHZT
W latach 2015/2016 obserwowano przeciążenie oczyszczalni ładunkiem 

zanieczyszczeń pochodzącym z przemysłu. Z analizy powyżej przedstawio-
nych danych możemy uzyskać informacje dotyczące podstawowych zanie-
czyszczeń w ściekach surowych i oczyszczonych. Średnie stężenie CHZT 
w ściekach surowych wyniosło 1179,6 mgO2/dm3, minimalne/maksymalne 
stężenie tego wskaźnika w ściekach surowych wynosiło 165/6500 mgO2/dm3, 
rozstęp wyniósł: 6332 mgO2/dm3. Wartości w ściekach oczyszczonych wahały 
się w granicach od 24 mg/dm3 do 123 mg/dm3, co dało rozstęp wynoszący 99 
mg/dm3 oraz średnie stężenie wynoszące 55,45 mg/dm3. W analizowanym 
okresie czasu nie stwierdzono przekroczenia dopuszczalnego stężenia tego 
wskaźnika w ściekach oczyszczonych, który wynosił 125 mg/dm3. Stopień re-
dukcji CHZT wynosił średnio 93,31%.

Zawiesina ogólna 
Z analizy powyżej przedstawionych danych możemy uzyskać informa-

cje dotyczące zawiesiny ogólnej. Średnie stężenie zawiesiny ogólnej w ście-
kach surowych wyniosło 719 mg/dm3, minimalne/maksymalne stężenie tego 
wskaźnika w ściekach surowych wynosiło 5153/3130 mg/dm3, rozstęp wy-
niósł: 2977 mg/dm3. Jeżeli chodzi o ścieki oczyszczone, to ich wartości waha-
ły się w granicach od 3,0 mg/dm3 do 16 mg/dm3. co dało rozstęp wynoszący 
13 mg/dm3 oraz średnie stężenie wynoszące 8,5 mg/dm3. W analizowanym 
okresie czasu nie stwierdzono przekroczenia dopuszczalnego stężenia tego 
wskaźnika w ściekach oczyszczonych, który wynosił 35 mg/dm3. Stopień re-
dukcji zawiesiny ogólnej wynosił średnio 98,4%.

Azot ogólny 
W pierwszym okresie eksploatacji tj. na przełomie roku 2013/2014 wy-

stąpiły problemu z redukcją tego zanieczyszczenia. Jednakże stopniowo 
wprowadzane działania naprawcze i optymalizacja procesu w tym wprowa-
dzenie strącania wstępnego doprowadziły do stabilnej redukcji azotu ogólne-
go. Średnie stężenie azotu ogólnego w ściekach surowych wyniosło 61,5 mg/
dm3, minimalne/maksymalne stężenie tego wskaźnika w ściekach surowych 
wynosiło 26,9/131,5 mg/dm3, rozstęp wyniósł: 104,6 mg/dm3. Jeżeli chodzi 
o ścieki oczyszczone, to ich wartości wahały się w granicach od 3,9 mg/dm3 
do 14,9 mg/dm3. co dało rozstęp wynoszący 11 mg/dm3 oraz średnie stężenie 
wynoszące 10,12 mg/dm3. W analizowanym okresie czasu nie stwierdzono 
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przekroczenia dopuszczalnego stężenia tego wskaźnika w ściekach oczysz-
czonych, który wynosił 15 mg/dm3. Stopień redukcji azotu ogólnego wynosił 
średnio 80,63%.

Fosfor ogólny 
W pierwszym okresie eksploatacji tj. na przełomie roku 2013/2014 wy-

stąpiły kilkakrotnie problemy z redukcją tego zanieczyszczenia związa-
ne z przeciążeniem obiektu i niedotlenieniem w reaktorach biologicznych. 
Wprowadzenie strącania wstępnego doprowadziły do stabilnej redukcji fosfo-
ru ogólnego. Średnie stężenie fosforu ogólnego w ściekach surowych wynio-
sło 17,2 mg/dm3, minimalne/maksymalne stężenie tego wskaźnika w ściekach 
surowych wynosiło 4,3 / 61 mg/dm3, rozstęp wyniósł: 57 mg/dm3. Jeżeli chodzi 
o ścieki oczyszczone, to ich wartości wahały się w granicach od 0,1 mg/dm3 
do 1,5 mg/dm3. co dało rozstęp wynoszący 1,4 mg/dm3 oraz średnie stęże-
nie wynoszące 0,4 mg/dm3. W analizowanym okresie czasu nie stwierdzono 
przekroczenia dopuszczalnego stężenia tego wskaźnika w ściekach oczysz-
czonych, które wynosiło 2 mg/dm3. Stopień redukcji fosforu ogólnego wynosił 
średnio 97,3 %.

Podsumowanie 

W referacie poddano opis technologii oczyszczalni ścieków w Trepczy 
oraz sytuacji po modernizacji tej oczyszczalni ścieków zakończonej w 2013 
roku. Przeanalizowano problemy eksploatacyjne jakie wystąpiły po zmoczo-
nej modernizacji i sposób ich rozwiązania. Przeanalizowano o efekty wpro-
wadzenia na stałe od lipca 2016 procesu strącania wstępnego przy użyciu 
PIX-113. Zaobserwowano wiele pozytywnych aspektów związanych z wdroże-
niem strącania wstępnego przy stosunkowo niewielkiej dawce reagentu, na 
poziomie 40 mg/dm3. Było to min:

zwiększenie niezawodności pracy oczyszczalni •	
oszczędności energii zużywanej w procesie oczyszczania ścieków•	
poprawa parametrów procesu fermentacji metanowej – zwiększenie •	
produkcji biogazu, poprawa parametrów biogazu z w zakresie zmniej-
szonego stężenia H2S 
redukcja ilości struwitu •	

Bardzo ważnym pośrednim działaniem mającym na celu optymalizację pro-
cesu i zapobieganiu przeciążenia oczyszczalni ładunkiem zanieczyszczeń była 
zmiana TARYFY DLA ZBIOROWEGO ZAOPATRZENIA W WODĘ I ZBIOROWEGO 
ODPROWADZANIA ŚCIEKÓW oraz monitoring zakładów przemysłowych na te-
renie miasta. Efektywność oczyszczania ścieków w mechaniczno-biologicznej 
oczyszczalni ścieków w Sanoku po wdrożeniu opisanych w referacie działań 
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była wysoka. Analiza niezawodności działania obiektu obejmowała lata 2015-
2017 i poddano niej podstawowe wskaźniki: BZT5 ChZT, zawiesinę ogólną, 
azot ogólny i fosfor ogólny. Dla wymienionych wskaźników obliczono podsta-
wowe statystyki opisowe oraz współczynnik niezawodności. Na podstawie 
przeprowadzonej analizie skuteczności oczyszczania ścieków można stwier-
dzić i analizy danych zamieszczonych na wykresach 1–5:

Obserwowano bardzo dużą zmienność w zakresie dopływających stę-•	
żeń zanieczyszczeń w ściekach surowych. Wartości współczynnika 
zmienności wahały się w przedziale od 30,4 % do 82,2 % w przepadku 
ścieków surowych zwłaszcza w zakresie CHZT wystąpiła największa 
zmienność. W odniesieniu do ścieków oczyszczonych zmienność wy-
niosła 24,7 % do 58,6 %.
Średnie stężenia ścieków oczyszczonych osiągały wartości zgodne •	
z pozwoleniem wodno prawnym, wartości te kształtowały się następu-
jąco: dla BZT5 – 7,6 mg/02dm3, dla ChZTCr – 55,5 mg/dm3, dla zawiesi-
ny ogólnej – 8,5 mg/dm3, dla azotu ogólnego – 10,5 mg/dm3, dla fosforu 
ogólnego – 0,4 mg/dm3. Podczas badanego okresu nie stwierdzono prze-
kroczeń dopuszczalnego poziomu stężenia ścieków- oczyszczonych.
Średnia redukcja zanieczyszczeń była na wysokim poziomie i wynosiła •	
odpowiednio: dla BZT5 – 97,8 %, dla CHZTCr – 93,3 %, dla zawiesiny 
ogólnej – 98,4 %, dla azotu i fosforu ogólnego: 80,6% i 97,3%.
Współczynniki niezawodności świadczyły o b.dobrej pracy procesu •	
technologicznego i wyniosły odpowiednio: 0,51 dla BZT5, 0,44 dla 
ChZTCr., dla zawiesiny ogólnej 0,24, azotu ogólnego 0,67, fosforu 
ogólnego 0,2. 
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 Średnie stężenia ścieków oczyszczonych osiągały wartości zgodne z pozwoleniem wodno 
prawnym,   wartości te kształtowały  się następująco: dla BZT5 – 7,6 mg/02dm3,  dla 
ChZTCr – 55,5 mg/dm3,  dla zawiesiny ogólnej – 8,5 mg/dm3, dla azotu ogólnego – 10,5 
mg/dm3, dla fosforu  ogólnego – 0,4 mg/dm3. Podczas badanego okresu nie 
stwierdzono przekroczeń dopuszczalnego poziomu stężenia ścieków- oczyszczonych. 

 Średnia redukcja  zanieczyszczeń była na wysokim poziomie i wynosiła odpowiednio: dla 
BZT5 – 97,8 %, dla CHZTCr – 93,3 %, dla zawiesiny ogólnej – 98,4 %, dla azotu i fosforu 
ogólnego : 80,6% i 97,3%. 

 Współczynniki niezawodności świadczyły o b.dobrej pracy procesu technologicznego i  
wyniosły odpowiednio: 0,51 dla BZT5, 0,44 dla ChZTCr., dla zawiesiny ogólnej 0,24 , 
azotu  ogólnego 0,67 , fosforu ogólnego 0,2.  

 

 
 

POLIMERY I KOAGULANTY. WARTOŚĆ DODANA 20–22 września 2017 
 
 

27 
 

 
 

 
 



209

POLIMERY I KOAGULANTY. WARTOŚĆ DODANA 20–22 września 2017 
 
 

27 
 

 
 

 
 

POLIMERY I KOAGULANTY. WARTOŚĆ DODANA 20–22 września 2017 
 
 

28 
 

 
 

 

POLIMERY I KOAGULANTY. WARTOŚĆ DODANA 20–22 września 2017 
 
 

28 
 

 
 

 





211

Efekty zastosowania PAX-18 w Oczyszczalni 
Ścieków w Gorzowie Wlkp. 

Wiesława Radko

Radosław Kasperski
PWiK Gorzów Wielkopolski

Opis Oczyszczalni Ścieków

Oczyszczalnia Ścieków w Gorzowie Wielkopolskim pracuje od 1979 r., 
odbiera ścieki z Gorzowa Wlkp. oraz pięciu gmin otaczających miasto, jako 
Związek Celowy Gmin MG 6. Ilość oczyszczanych ścieków wynosi około 18 
tys. m3/d, RLM 130 000.

Technologia oczyszczania ścieków oparta jest na biologicznym procesie osa-
du czynnego, poprzedzonym mechaniczną obróbką ścieków. Układ technologiczny 
oczyszczalni obejmuje oczyszczanie mechaniczne, biologiczne i przeróbkę osadów 
ściekowych powstających w tych procesach.

Z powodu zmian wymogów ochrony środowiska oraz z przyczyn tech-
nicznych przeprowadzono kilka modernizacji Oczyszczalni Ścieków: w latach 
2000, 2006 oraz 2014-2015. 

Główne obiekty i urządzenia Oczyszczalni to:

W części ściekowej:
komora rozprężna na wlocie do Oczyszczalni. Ścieki do Oczyszczalni •	
są tłoczone zamkniętymi kolektorami z Centralnej Przepompowni od-
dalonej o 6 km,
budynek krat z dwiema kratami hakowymi HUBER,•	
zlewnia nieczystości płynnych,•	
piaskowniki napowietrzane poziome – szt. 2.•	
osadnik wstępny – średnica 28,8 m.•	
Komora rozprężna, kanały dopływowe do krat, kraty, piaskowniki •	
i osadnik wstępny są zhermetyzowane i zdezodoryzowane,
pompownia osadu wstępnego,•	
stacja dozowania PIX,•	

53
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reaktory denitryfikacji końcowej i defosfatacji DNO/DF – szt. 2, średni-•	
ca 28,0 m,
reaktory biologiczne DN/N – szt. 3, napowietrzane drobnopęcherzy-•	
kowo, mieszane za pomocą mieszadeł wolnoobrotowych, pojemność 
czynna. strefy nitryfikacji: 16 020 m3, pojemność czynna. strefy deni-
tryfikacji: 10 635 m3,
węzeł próżniowej modyfikacji osadu BIOGRADEX,•	
budynek dmuchaw: dmuchawy – szt. 4,•	
osadniki wtórne radialne – szt. 2, średnica 32,0 m,•	
pompownia wody technologicznej,•	
pompownia recyrkulatu zewnętrznego,•	
kolektor odpływowy – ø 1200 mm, długość około 2,4 km. Odbiornikiem •	
ścieków oczyszczonych jest rzeka Warta.

W części osadowej:•	
pompownia osadów zagęszczonych,•	
zbiornik osadów zmieszanych zagęszczonych,•	
budynek zagęszczarek z zagęszczarkami taśmowymi ALFA-LAVAL – •	
szt. 2, o wydajności 50 m3/h każda oraz z dezintegratorem ultradźwię-
kowym zagęszczonego osadu nadmiernego firmy VTA,
zamknięte komory fermentacyjne – 2 szt. o pojemności 3400 m•	 3 
każda,
zbiornik odgazowania osadu przefermentowanego,•	
stacja odwadniania mechanicznego osadu przefermentowanego: dwie •	
wirówki ALFA-LAVAL o wydajności 25 m3/h każda, urządzenia do higie-
nizacji osadów wapnem,
magazyn osadów odwodnionych,•	
zbiornik gazu fermentacyjnego – membranowy o pojemności 1040 •	
m3,
pochodnia biogazu,•	
kotłownia – kotły BUDERUS z palnikiem gazowo – olejowym – 2 szt., •	
moc 650 kW każdy,
dwa agregaty kogeneracyjne zasilane biogazem o mocy elektrycznej •	
370 kW i cieplnej 426 kW każdy.

Problemy w technologii ściekowej.  
Zastosowanie PAX-18 – efekty

Osad czynny pracuje jako nisko obciążony, ponieważ niskie obciążenie 
osadu jest niezbędne dla uzyskania wymaganego stężenia azotu ogólne-
go poniżej 10 mgN/dm3 w ściekach oczyszczonych. Problemy w technologii 
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ściekowej wiążą się z wysokimi indeksami osadu. Przed stosowaniem PAX-
18 indeksy osadowe wynosiły około 220 cm3/g s. m. o. Tak wysokie indeksy 
powodowały trudności z sedymentacją osadu w osadnikach wtórnych i okre-
sowe wymywanie osadu z osadników wtórnych przy wysokich przepływach 
chwilowych ścieków przez oczyszczalnię. 

Wysokim indeksom osadowym towarzyszył masowy rozwój bakterii nitko-
watych w osadzie czynnym. Z powodu złej sedymentacji osadu i jego flotacji, 
powierzchnia reaktorów biologicznych i osadników wtórnych pokrywała się 
trudnym do usunięcia kożuchem. 

Problemy techniczne związane z usuwaniem flotu (kożucha) z powierzch-
ni osadników wtórnych wystąpiły w okresie zimy 2015 – 2016 r. Była to pierw-
sza zima, podczas której eksploatowaliśmy osadniki wtórne po modernizacji 
z okresu 2014-2015 r., kiedy zmieniony został m. in. system odbioru flotu 
na osadnikach wtórnych. Zainstalowano zgarniacze ssawkowe TSCHUDA ze 
ślimakowym systemem odbioru flotu. System działał poprawnie w okresie 
temperatur dodatnich, okazał się jednak za mało sprawny dla odprowadzenia 
w okresie zimowym masowo tworzącego sięi zamarzającego flotu na osadni-
kach wtórnych. Flot na powierzchni osadników zamarzał, unieruchamiając po-

Zdjęcie 1. Przed stosowaniem PAX-18. Reaktor biologiczny pokryty zamarzającym 
flotem.

 

 

 

Zdjęcie 1. Przed stosowaniem PAX-18. Reaktor biologiczny pokryty zamarzającym flotem. 

 

Problemy techniczne związane z usuwaniem flotu (kożucha) z powierzchni osadników 
wtórnych wystąpiły w okresie zimy 2015 – 2016 r. Była to pierwsza zima, podczas której 
eksploatowaliśmy osadniki wtórne po modernizacji  z okresu 2014-2015 r., kiedy zmieniony został  
m. in. system odbioru flotu na osadnikach wtórnych. Zainstalowano zgarniacze ssawkowe TSCHUDA 
ze ślimakowym systemem odbioru flotu. System działał poprawnie w okresie temperatur dodatnich, 
okazał się jednak za mało sprawny dla odprowadzenia w okresie zimowym masowo tworzącego się 
i zamarzającego flotu na osadnikach wtórnych. Flot na powierzchni osadników zamarzał, 
unieruchamiając powierzchniowe ślimaki i zatrzymując całe zgarniacze. Postój zgarniaczy trwał około 
dwa tygodnie, tj. do ustąpienia niskich temperatur. 

Aby zapobiec unieruchomieniu zgarniaczy i systemu odbioru flotu, przed następną zimą, 
zadecydowaliśmy o podjęciu środków zaradczych. Rozpoczęliśmy od określenia, jakiego środka należy 
użyć do poprawy indeksów osadowych oraz ograniczenia zjawiska flotacji osadu w osadnikach 
wtórnych. 
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wierzchniowe ślimaki i zatrzymując całe zgarniacze. Postój zgarniaczy trwał 
około dwa tygodnie, tj. do ustąpienia niskich temperatur.

Aby zapobiec unieruchomieniu zgarniaczy i systemu odbioru flotu, 
przed następną zimą, zadecydowaliśmy o podjęciu środków zaradczych. 
Rozpoczęliśmy od określenia, jakiego środka należy użyć do poprawy in-
deksów osadowych oraz ograniczenia zjawiska flotacji osadu w osadnikach 
wtórnych.

Zdjęcie 2. Przed stosowaniem PAX-18. Osadnik wtórny pokryty grubą warstwą 
flotu

 

 

 

Zdjęcie 2. Przed stosowaniem PAX-18. Osadnik wtórny pokryty grubą warstwą flotu 

 

 

W sierpniu 2016 r. zleciliśmy Pracowni Biologicznej „BIOM” kierowanej przez Panią Monikę 
Bazeli badania biocenozy osadu czynnego oraz identyfikację bakterii nitkowatych, które rozwijają się  
w osadzie czynnym. Badania te wykazały masowy rozwój bakterii nitkowatych. Typem dominującym 
bakterii była Microthrix parvicella – 60%. Pani Monika Bazeli w opinii do wyników wskazała, że  
w celu ograniczenia liczebności dominujących bakterii nitkowatych należy stosować PAX-18 w dawce 
3,5 – 4,0 g jonów glinu/kg s.m. osadu/d. 
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Pracownia Biologiczna www.biom.pl 
 ul. Poranna 10,64-970 Dobrzyca, mobile: 600 235 960, e-mail: biuro@biom.pl 

WYNIKI ANALIZY BIOLOGICZNEJ OSADU CZYNNEGO 
5/08/2016 

Nr próby: 1 Data poboru: Pobrał 
zleceniodawca 

Rodzaj próby: Osad czynny Data wykonania 
analizy: 

10.08.2016r. 

Miejsce poboru: Oczyszczalnia Ścieków w Gorzowie Wielkopolskim 

 
MIKROORANIZMY Liczebność (szacunkowa)* 
Miejsce poboru próby Reaktor napowietrzany 

Bakterie nitkowate Bakterie Kategoria 4-5 
Zooglea ramigera Bakterie +++ 
Bakterie wolne Bakterie + 
Amoeba sp. Korzenionóżki + 
Arcella vulgaris Korzenionóżki ++ 
Euglyphia sp. Korzenionóżki + 
Peranema trichophorum Wiciowce + 
Anisonema sp. Wiciowce + 
Acineria sp. Orzęski swobodnie pływające + 
Aspidisca cicada Orzęski pełzające po kłaczkach ++ 
Tocophrya sp Orzęski osiadłe + 
Opercularia sp. Orzęski osiadłe ++++ 
Carchesium polypinum Orzęski osiadłe ++ 
Rotaria rotatoria Wrotki +++ 

*Częstotliwość występowania organizmów w preparacie: 

+ sporadycznie, ++ nielicznie,+++ licznie,++++ bardzo licznie 

Ocena: 

Badany osad czynny zbudowany jest z dużych, raczej zwartych kłaczków charaktery-
zujących się właściwą spójnością, jednak dość licznie porośniętych bakteriami nitkowatymi. 
Przestrzenie pomiędzy kłaczkami są raczej klarowne. Obecność bakterii nitkowatych może 
być przyczyną nieprawidłowej sedymentacji osadu czynnego oraz tworzenia się piany na po-
wierzchni reaktora biologicznego lub osadnika wtórnego. Biocenoza osadu jest bardzo liczna 
i aktywna biologicznie. 
Na podstawie przeprowadzonych obserwacji osadu można stwierdzić że: 

dopływające do oczyszczalni ścieki charakteryzują się urozmaiconym składem, •	
osad jest nisko obciążony, dobrze natleniony, •	
okresowo dochodzi do przeciążenia ładunkiem zanieczyszczeń wraz z towarzyszącym •	
temu deficytem tlenowym, 
z powodu obecności dużej ilości bakterii nitkowatych osad puchnie (źle sedymentuje) •	
oraz pieni się, 
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proces oczyszczania jest stabilny, •	
proces nitryfikacji powinien przebiegać prawidłowo. •	

Wykonano test z wykorzystaniem bentonitów modyfikowanych. Aplikacja bentonitu „1” 
w dawce 1g/L wywołała poprawę sedymentacji. Objętość osadu w teście na sedymentację 
po 30 minutach spadła z 960 na 870 ml/L. 

Zaleca się: 
Unikać długotrwałych obciążeń uderzeniowych wysoko stężonymi ściekami, •	
(wody nadosadowe z przeróbki osadu), 
Utrzymywać stężenie tlenu na poziomie >2 mg/L, •	
Wprowadzić działania ograniczające liczebność bakterii nitkowatych (dozować •	
jony glinu), PAX 18 dawka 3,5 g AL3+ / kg s.m / d, 
Systematycznie wykonywać analizę osadu czynnego. •	

• okresowo dochodzi do przeciążenia ładunkiem zanieczyszczeń wraz z towarzyszącym temu 
deficytem tlenowym,  

• z powodu obecności dużej ilości bakterii nitkowatych osad puchnie ( źle sedymentuje) oraz 
pieni się,  

• proces oczyszczania jest stabilny,  

• proces nitryfikacji powinien przebiegać prawidłowo.  

Wykonano test z wykorzystaniem bentonitów modyfikowanych. Aplikacja bentonitu „1” w dawce 
1g/L wywołała poprawę sedymentacji. Objętość osadu w teście na sedymentację po 30 minutach 
spadła z 960 na 870 ml/L.   

               
                Arcella sp.                               Euglyphia sp.  

Zaleca się:  

• Unikać długotrwałych obciążeń uderzeniowych wysoko stężonymi ściekami, ( wody   
nadosadowe z przeróbki osadu),  

• Utrzymywać stężenie tlenu na poziomie >2 mg/L,  

• Wprowadzić działania ograniczające liczebność bakterii nitkowatych ( dozować  jony glinu), 
PAX 18 dawka 3,5 g AL3+ / kg s.m / d,  

• Systematycznie wykonywać analizę osadu czynnego.  

                   
Rotaria rotatoria                       Opercularia sp. 

 
 
 
 
 
 
 

         

• okresowo dochodzi do przeciążenia ładunkiem zanieczyszczeń wraz z towarzyszącym temu 
deficytem tlenowym,  

• z powodu obecności dużej ilości bakterii nitkowatych osad puchnie ( źle sedymentuje) oraz 
pieni się,  

• proces oczyszczania jest stabilny,  

• proces nitryfikacji powinien przebiegać prawidłowo.  

Wykonano test z wykorzystaniem bentonitów modyfikowanych. Aplikacja bentonitu „1” w dawce 
1g/L wywołała poprawę sedymentacji. Objętość osadu w teście na sedymentację po 30 minutach 
spadła z 960 na 870 ml/L.   

               
                Arcella sp.                               Euglyphia sp.  

Zaleca się:  

• Unikać długotrwałych obciążeń uderzeniowych wysoko stężonymi ściekami, ( wody   
nadosadowe z przeróbki osadu),  

• Utrzymywać stężenie tlenu na poziomie >2 mg/L,  

• Wprowadzić działania ograniczające liczebność bakterii nitkowatych ( dozować  jony glinu), 
PAX 18 dawka 3,5 g AL3+ / kg s.m / d,  

• Systematycznie wykonywać analizę osadu czynnego.  

                   
Rotaria rotatoria                       Opercularia sp. 
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Od dnia 29.03.2017 r. rozpoczęliśmy, pod nadzorem KEMIPOL Sp. z o. 
o., dawkowanie do osadu czynnego preparatu PAX-18 w celu eliminacji bak-
terii nitkowatych. Dozowanie było poprzedzone zainstalowaniem z naszej 
Oczyszczalni zbiornika i układu dozującego należącego do KEMIPOL Sp. z o. o., 
wypożyczonego nam na okres dozowania PAX-18. Zakup PAX-18 był poprze-
dzony postępowaniem przetargowym. Zamówienie dotyczy 400 Mg prepa-
ratu. Ze zbiornika i układu dozującego będziemy więc korzystać co najmniej 
do wyczerpania zamówionej ilości preparatu PAX-18 (zamierzamy ponawiać 
zamówienie, będziemy uzgadniać dalsze użytkowanie zbiornika i  układu 
dozującego).

Dawkę PAX-18 ustaliliśmy z Przedstawicielem KEMIPOL Sp. z o. o. Panem 
Markiem Ciborowskim, jako 3,5 g jonów glinu/kg s.m.osadu/d, tj. 149 l PAX-
18/h przez pierwsze trzy tygodnie dozowania. Po trzech tygodniach, tj. od dnia 
20.04.2017 r. dawkę PAX-18 obniżyliśmy do 1,5 g jonów glinu/ kg s.m.osadu-
/d, tj. 64 l PAX-18/h. Preparat dawkowaliśmy do dnia 05.05.2017 r. (tabela 1). 
W efekcie dawkowania PAX-18 uzyskaliśmy radykalną poprawę sedymentacji 
osadu i zanik flotu na powierzchni osadników wtórnych i reaktorów biologicz-
nych. Indeks osadowy obniżył się z około 220 cm3/g s.m. do około 70 cm3/g 
s.m. Badania mikrobiologiczne osadu przeprowadzone po trzech tygodniach 
dawkowania PAX-18 przez Panią Monikę Bazeli wykazały wyraźną redukcję 
Microthrix parvicella. 

Zdjęcie 3. Montaż układu dozowania PAX-18
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Od dnia 29.03.2017 r. rozpoczęliśmy, pod nadzorem KEMIPOL Sp. z o. o., dawkowanie do 
osadu czynnego preparatu PAX-18 w celu eliminacji bakterii nitkowatych. Dozowanie było 
poprzedzone zainstalowaniem z naszej Oczyszczalni zbiornika i układu dozującego należącego do 
KEMIPOL Sp. z o. o., wypożyczonego nam na okres dozowania PAX-18. Zakup PAX-18 był 
poprzedzony postępowaniem przetargowym. Zamówienie dotyczy 400 Mg preparatu. Ze zbiornika  
i układu dozującego będziemy więc korzystać co najmniej do wyczerpania zamówionej ilości preparatu 
PAX-18 (zamierzamy ponawiać zamówienie, będziemy uzgadniać dalsze użytkowanie zbiornika  
i układu dozującego). 
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Tabela 1. 

Parametry pracy Oczyszczalni Ścieków. Ustalenie dawki PAX-18
  I kwartał 2017 

Qdśr (m3/d) 17980
STĘŻENIA ZANIECZYSZCZEŃ 

W ŚCIEKACH 
dopływ po osadniku 

wstępnym
odpływ

ChZT (gO2/m3) 1022 735 50

BZT5 (gO2/m3) 430 337 8,5

zawiesina (g/m3) 498 205 12

N-og. (g N/m3) 106 106 7,2

P-og. (g P/m3) 15,8 15 0,56

REAKTORY BIOLOGICZNE      

stężenie osadu w reaktorach (g/m3)   3800  

masa osadu w reaktorach (kg s. m.)   108452  

ładunek osadu nadmiernego (kg s. m./d)   3333  

pojemność strefy predenitryfikacji (m3)   225  

pojemność strefy defosfatacji (m3)   1660  

pojemność strefy nitryfikacyjnej (m3)   16020  

pojemność strefy denitryfikacyjnej (m3)   10635  

pojemność osadników wtórnych radialnych (m3)   4308  

całkowita pojemność reaktorów z osadnikami 
wtórnymi radialnymi (m3)

  32848  

obciążenie osadu (kg BZT5/kg s.m.)   0,056  

wiek osadu w części tlenowej (doby)   18,3  

całkowity wiek osadu (doby)   32,5  

całkowita masa osadu w reaktorach i osadnikach 
wtórnych (kg s. m.)

  124822  

USTALANIE DAWKI PAX-18
dawka PAX-18 od 29.03.2017 do 20.04.2017  
(g Al/kg s. m. osadu) 

  3,5  

PAX-18 zawiera 9% Al.  
Dawka PAX (g PAX18/kg s. m. osadu/d)

  38,9  

dobowa dawka PAX-18 (l PAX-18/d)   3596  

dawka PAX-18 (l PAX-18/h)   149,8  

dawka PAX-18 od 20.04.2017 do 05.05.2017  
(g Al/kg s. m. osadu) 

  1,5  

dawka PAX-18 (l PAX-18/h)   64,0  
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Zdjęcie 4. Efekt stosowania PAX-18. Powierzchnia osadnika wtórnego bez flotu. 
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Jak pokazuje wykres 1, indeksy osadowe po zastosowaniu PAX-18 obni-
żyły się z około 220 cm3/g s. m. do około 70 cm3/g s. m. Po miesiącu od 
zaprzestania stosowania PAX-18 indeksy osadowe zaczęły rosnąć, po pierw-
szym miesiącu do około 140 cm3/g s. m. a po upływie kolejnego miesiąca 
do około 200 cm3/g s. m. Według własnej oceny jakości mikrobiologicznej 
osadu czynnego stwierdzamy stopniowe namnażanie się bakterii nitkowatych 
w osadzie. Zaczyna budować się flot na reaktorach i na osadnikach wtórnych. 
Mechanizm odbioru flotu na osadnikach wtórnych jest jednak jeszcze wystar-
czająco wydolny do jego odebrania z powierzchni osadników. 

Wykres 2 obrazuje przebieg w czasie rozkładu sedymentacji osadu w leju. 
Przed stosowaniem PAX-18 poziom osadu w leju po 30 minutach sedymenta-
cji wynosił około 950 ml/l. W wyniku dawkowania PAX-18 poziom ten spadł do 
około 300 ml/l. W dwa miesiące po zaprzestaniu dawkowania PAX-18 poziom 
osadu wzrósł do około 750 ml/l. 

Rozpatrywane pod tym kątem zmiany kondycji osadu, w odróżnieniu od 
zmian indeksu osadowego, pełniej obrazują utrzymanie się pozytywnego wpły-
wu dawkowania PAX-18 na pracę osadników wtórnych. Wysokość sklarowanej 
warstwy osadu wzrosła z około 50 ml/l przed dawkowaniem PAX-18 do 250 
ml/l w dwa miesiące po zakończeniu dawkowania. Wyższa warstwa klarownych 
ścieków w osadnikach wtórnych gwarantuje ich bardziej stabilną pracę. 

Wykres 1

Wykres 1 

 

 

 

Jak pokazuje powyższy wykres, indeksy osadowe po zastosowaniu PAX-18 obniżyły się z około 
220 cm3/g s. m. do około 70 cm3/g s. m. Po miesiącu od zaprzestania stosowania PAX-18 indeksy 
osadowe zaczęły rosnąć, po pierwszym miesiącu do około 140 cm3/g s. m. a po upływie kolejnego 
miesiąca do około 200 cm3/g s. m. Według własnej oceny jakości mikrobiologicznej osadu czynnego 
stwierdzamy stopniowe namnażanie się bakterii nitkowatych w osadzie. Zaczyna budować się flot na 
reaktorach i na osadnikach wtórnych. Mechanizm odbioru flotu na osadnikach wtórnych jest jednak 
jeszcze wystarczająco wydolny do jego odebrania z powierzchni osadników.  
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Wykres 2 

 

 

Powyższy wykres obrazuje przebieg w czasie rozkładu sedymentacji osadu w leju. Przed 
stosowaniem PAX-18 poziom osadu w leju po 30 minutach sedymentacji wynosił około 950 ml/l.  
W wyniku dawkowania PAX-18 poziom ten spadł do około 300 ml/l. W dwa miesiące po zaprzestaniu 
dawkowania PAX-18 poziom osadu wzrósł do około 750 ml/l.  

Rozpatrywane pod tym kątem zmiany kondycji osadu, w odróżnieniu od zmian indeksu 
osadowego, pełniej obrazują utrzymanie się pozytywnego wpływu dawkowania PAX-18 na pracę 
osadników wtórnych. Wysokość sklarowanej warstwy osadu wzrosła z około 50 ml/l przed 
dawkowaniem PAX-18 do 250 ml/l w dwa miesiące po zakończeniu dawkowania. Wyższa warstwa 
klarownych ścieków w osadnikach wtórnych gwarantuje ich bardziej stabilną pracę.   
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Poszukiwania najkorzystniejszego rozwiązania 
miejskiej oczyszczalni ścieków

Piotr Marczykowski

Marcin Martyniuk
Politechnika Warszawska

Współpraca merytoryczna – Zbigniew Heidrich 
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ZWIEDZANYCH OBIEKTACH
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Centralna Oczyszczalnia Ścieków – 
technologia oczyszczania ścieków i przeróbki 
osadów

Paulina Mizerna-Nowotna

Przemysław Olejniczak
AQUANET Poznań

61

COŚ
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Rys historyczny

1975 – pozwolenie na budowę Centralnej Oczyszczalni Ścieków,

1987 – Oczyszczalnia oddana do eksploatacji (kraty, piaskowniki, 4 osadniki 
wstępne i wylot do rz. Warty),

1989 – oddanie do eksploatacji 2 WKF-ów z maszynownią i stacji mechanicznego 
odwadniania osadu na wirówce,

2001 – modernizacja Oczyszczalni; modernizacja części mechanicznej i osadowej, 
rozbudowa o część biologiczną,

2001 – zakończenie I etapu hermetyzacji obiektów najbardziej uciążliwych 
zapachowo:
• Zagęszczacze osadów,
• Stacja zagęszczania osadów,
• Stacja odwadniania osadów,
• Kanały dopływowe do Oczyszczalni,

2006 – zakończenie II etapu hermetyzacji głównych źródeł emisji odorów:
• Kanały międzyobiektowe
• Zbiorniki uśredniające
• Piaskowniki

2008 – uruchomienie Stacji Termicznego Suszenia Osadów

2010 – całkowity wywóz osadu z placu tymczasowego składowania 
(ok. 600 tys. ton)

2013 – 2015 – hermetyzacja osadników wstępnych
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Kraty rzadkie (40 mm):
Ilość: 3 szt.

Kraty gęste (6 mm):
Ilość: 6 szt.

Rola: usuwanie części stałych niesionych 
ze ściekami

Piaskowniki:

Ilość: 6 szt.
Rola: usuwanie części mineralnych 
niesionych ze ściekami

Osadniki wstępne:

Ilość: 4 szt.
Średnica: 52 m
Rola: oddzielenie zawiesiny w procesie 
sedymentacji

Oczyszczanie mechaniczne

Bioreaktory

Ilość: 6 szt.
Objętość: 25 000 m3 każdy
Rola: usuwanie związków węgla, azotu i 
fosforu w procesie osadu czynnego

Osadniki wtórne:

Ilość: 6 szt.
Średnica: 60 m
Rola: klarowanie ścieków po oczyszczaniu 
biologicznym

Oczyszczanie biologiczne
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Efekt oczyszczania ścieków

Bioreaktory

Ilość: 6 szt.
Objętość: 25 000 m3 każdy
Rola: usuwanie związków węgla, azotu i 
fosforu w procesie osadu czynnego

Osadniki wtórne:

Ilość: 6 szt.
Średnica: 60 m
Rola: klarowanie ścieków po oczyszczaniu 
biologicznym

Oczyszczanie biologiczne
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Efekt oczyszczania ścieków

Zagęszczarki mechaniczne:

Ilość: 5 szt.
Wydajność: 85 m3/h
Rola: zagęszczanie mechaniczne osadów 
nadmiernych (po osadnikach wtórnych)

Zagęszczacze grawitacyjne:

Ilość: 2 szt.
Średnica: 30 m
Rola: zagęszczanie grawitacyjne osadów 
wstępnych (po osadnikach wstępnych)

Ciąg osadowy
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Ciąg osadowy

Komory fermentacyjne WKF:

Ilość: 6 szt.
Objętość: 5 000 m3/1WKF
Rola: stabilizacja osadu, produkcja 
biogazu (śr. 16tys. m3/d)

Ciąg osadowy

Prasy taśmowe:

Ilość: 6 szt.
Wydajność: 10-20 m3/h
Rola: pozbawienie osadu możliwie 
największej ilości wody

Wirówki dekantacyjne:
Ilość: 2 szt.
Wydajność: 70 m3/h
Rola: pozbawienie osadu możliwie 
największej ilości wody
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Zagospodarowanie osadu

Stacja Termicznego Suszenia Osadu (STSO):

Ilość linii suszarniczych: 3 szt.
Zdolność odparowania wody: 3 050 kgH20/h/1 linię
Rola: zmniejszenie objętości osadu, sprostanie przepisom unijnym, 
higienizacja osadu, likwidacja tymczasowego placu składowego, 
nowe możliwości zagospodarowania (wykorzystanie walorów 
energetycznych)
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Gospodarka gazowa

Gazogeneratory:

Ilość: 3 szt.
Moc: 1 MW ee
Rola: produkcja energii elektrycznej 
z biogazu,
Efekt: 50 % zapotrzebowania w EE 
na COŚ

Sterowanie i nadzór nad 
procesem oczyszczania 

ścieków
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PROGRAM OGRANICZENIA EMISJI 
ODORÓW Z TERENU LOŚ

1. Lokalizacyjne
• Bliskie sąsiedztwo osiedli mieszkaniowych
• Brak możliwości izolacji oczyszczalni od otoczenia

2. Prawne
• Brak regulacji prawnych w zakresie emisji odorów

3. Techniczne
• Stan wiedzy na temat odorów…

PRZYCZYNY PROBLEMU
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2011 r. …. 2017 r.  

W ramach „Programu …” realizujemy projekty:
- inwestycyjne 
- badawcze
- tzw. działania bieżące 
- społeczne 

PROGRAM OGRANICZENIA EMISJI ODORÓW Z OBIETÓW AQUANET
2011 r. 

- powołanie zespołu ds. ograniczenia emisji odorów z obiektów Spółki AQUANET tzw. 
„Grupa odorowa”,

- opracowano „Program ograniczenia emisji odorów z obiektów AQUANET” 

1
.

2 3

1. POLETKA OSADOWE

2. STACJA TERMICZNEGO SUSZENIA OSADU

3. OSADNIKI WSTĘPNE

NAJWIĘKSZE ŹRÓDŁA ODORU …
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Ad. 1 Usunięcie całości przefermentowanego osadu 
z poletek osadowych

Ad. 2 Modernizacja wyrzutu powietrza z biofiltra STSO

STRUMIEŃ ODCIĄGANEGO POWIETRZA:

15 000 m3/h

CAŁKOWITY STRUMIEŃ WYRZUCANEGO 
POWIETRZA:                   

50 256 m3/h

EFEKTYWNA WYSOKOŚĆ EMITORA:                   

41 m

Podstawa działań:
1.Koncepcja modernizacji wyrzutu powietrza z filtra biologicznego instalacji 
suszenia osadów, F. Cybichowski, maj 2012
2.Analiza rozprzestrzeniania się odorów z STSO, ZUT, maj 2012
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Ad.2 Instalacja do utylizacji powietrza odorowego 
w kotłach gazowych w obiekcie STSO

Ad. 3 Hermetyzacja 
osadników wstępnych
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I˚ wsad mineralny

II˚ sorpcja chemiczna

Q = 12 000 m3/h

WRZESIEŃ 2014 / LUTY 2015 ~ 80 000 ouE/m3  do ~  500 ouE/m3

ZASTOSOWANA TECHNOLOGIA ….
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Lewobrzeżna oczyszczalnia ścieków dla miasta 
Poznania – technologia oczyszczania ścieków 
i  powietrza

Monika Pielach

Paulina Mizerna-Nowotna
AQUANET Poznań

62

Ad. 3 Hermetyzacja 
osadników wstępnych
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I˚ wsad mineralny

II˚ sorpcja chemiczna

Q = 12 000 m3/h

WRZESIEŃ 2014 / LUTY 2015 ~ 80 000 ouE/m3  do ~  500 ouE/m3

ZASTOSOWANA TECHNOLOGIA ….
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Kraty panelowo-taśmowe (80 mm):
Ilość: 3 szt.

Rola: usuwanie części stałych niesionych 
ze ściekami

Piaskowniki:

Ilość: 2 szt.
Rola: usuwanie części mineralnych 
niesionych ze ściekami

Osadniki wstępne:

Ilość: 4 szt.
Objętość czynna 1 osadnika: 930 m3

Rola: oddzielenie zawiesiny w procesie 
sedymentacji

Oczyszczanie mechaniczne

Bioreaktory

Ilość: 4 szt.
Objętość: ok. 20 000 m3 każdy
Rola: usuwanie związków węgla, azotu i 
fosforu w procesie osadu czynnego

Osadniki wtórne:

Ilość: 2 szt.
Średnica: 47 m
Rola: klarowanie ścieków po oczyszczaniu 
biologicznym

Oczyszczanie biologiczne
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Efekt oczyszczania ścieków
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Stężenia zanieczyszczeń w ścieku oczyszczonym w roku 2017

ChZT BZT5 Zawiesina ogólna Azot ogólny Fosfor ogólny

Stacja ścieków dowożonych

Ilość: 2 stanowiska zrzutu 
(średnio ścieków 
dowożonych przyjmujemy 
ok. 11 000 m3/miesiąc)
Rola: możliwość przyjęcia 
ścieków dowożonych 
taborem asenizacyjnym i 
wstępne ich mechaniczne 
oczyszczenie
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Zagęszczarki mechaniczne:

Ilość: 2 szt.
Wydajność: 85 m3/h (max 90 m3/h)
Rola: zagęszczanie mechaniczne osadów 
nadmiernych (po osadnikach wtórnych)

Zagęszczacze grawitacyjne:

Ilość: 2 szt.
Średnica: 13,5 m Wysokość: 6,8 m 
Rola: zagęszczanie grawitacyjne osadów 
wstępnych (po osadnikach wstępnych)

Ciąg osadowy

Ciąg osadowy

Komory fermentacyjne ZKF:

Ilość: 2 szt.
Objętość: 6 300 m3/1 ZKF
Rola: stabilizacja osadu, 
produkcja biogazu (śr. 6 000 m3/d)

Osad przefermentowany tłoczony jest na Centralną Oczyszczalnię 
Ścieków rurociągiem pod rzeką Wartą, odwadniany i 
zagospodarowywany wraz z osadem produkowanym na COŚ. 



262

Gospodarka gazowa

Agregaty prądotwórcze:

Ilość: 3 szt.
Moc: 0,54 MW ee
Rola: produkcja energii elektrycznej 
z biogazu,
Efekt: 60 -70 % zapotrzebowania w 
EE na LOŚ

Sterowanie i nadzór nad 
procesem oczyszczania 

ścieków
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PROGRAM OGRANICZENIA EMISJI 
ODORÓW Z TERENU LOŚ

PRZYCZYNY PROBLEMU

1. Lokalizacyjne: 
• bliskie sąsiedztwo osiedli mieszkaniowych 
• brak możliwości izolacji obiektu od otoczenia

2. Prawne
• brak regulacji prawnych w zakresie emisji odorów 

3. Techniczne
• stan wiedzy na temat odorów
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PROGRAM OGRANICZENIA EMISJI ODORÓW Z OBIETÓW AQUANET

2011 r. 
- powołanie zespołu ds. ograniczenia emisji odorów z obiektów Spółki AQUANET tzw. 
„Grupa odorowa”,

- opracowano „Program ograniczenia emisji odorów z obiektów AQUANET” 
w szczytowym momencie „Program …” : obejmował 28 projektów

angażował 13 prowadzących projekty

2011 r. …. 2017 r.  

W ramach „Programu …” realizujemy projekty:
inwestycyjne 
badawcze
tzw. działania bieżące 
społeczne 

W RAMACH „PROGRAMU …” 

… wykonaliśmy szereg czynności eksploatacyjnych, m.in.:

- wspólne czerpnie powietrza dla bioreaktorów, zagęszczaczy osadu,
zbiornika mieszania osadów zagęszczonych;

- montaż regulatorów przepływu powietrza z bioreaktorów oraz budynku
stacji ścieków dowożonych;

- uszczelnienie zastawek na kanałach doprowadzających ścieki w budynku
hali krat;

- modernizacja instalacji do oczyszczania powietrza z obiektów najbardziej
uciążliwych zapachowo;

- modernizacja komór nawilżania w biofiltrach;
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NAJWIĘKSZE ŹRÓDŁO ODORU …

BIOFILTR ob. nr 55.4

Lokalizacja – LOŚ 
Wydajność – 1 100 m3/h
Źródło – zagęszczacze osadu 
Stężenie zanieczyszczeń 

AMONIKA        
ok. 4 ppm

MERKAPTANY     
ok. 9 ppm

SIARKOWODÓR   
ok. 500 ppm

ZASTOSOWANA TECHNOLOGIA ….

WLOT 
I˚ wsad mineralny

II˚ wsad mineralny

III˚ sorpcja chemiczna

WYLOT BIOFILTR ob. nr 55.4 

Zmodernizowana instalacja uruchomiona w czerwcu 2012 r. 
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SKUTECZNOŚĆ ZASTOSOWANEJ  METODY OCZYSZCZANIA POWIETRZA …

BADANIA  OLFAKTOMETRYCZNEJ SKUTECZNOŚCI DZIAŁANIA INSTALACJI

SKUTECZNOŚĆ ZASTOSOWANEJ  METODY OCZYSZCZANIA POWIETRZA …

BADANIA  OLFAKTOMETRYCZNEJ SKUTECZNOŚCI DZIAŁANIA INSTALACJI

wykonawca – ZUT (PZJP) 

I. PAŹDZIERNIK 2012 1. 792 529 ouE/m3

2. 37 311 ouE/m3

3. 2 417 ouE/m3

4. 115 ouE/m3

II. PAŹDZIERNIK 2014
1. 162 195 ouE/m3

2. 960 ouE/m3

3. 318 ouE/m3

4. 12 ouE/m3

PN-EN 13725 
„Jakość powietrza – oznaczenie stężenia zapachowego metodą olfaktometrii dynamicznego”
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ŹRÓDŁO ODORU …

zbiornik ścieków dowożonych

biofiltr powierzchniowy ob. nr 55.3

Kolejnym źródłem odorów na LOŚ była
stacja zlewcza ścieków dowożonych.
W celu wyeliminowania wysokich stężeń
H2S w zbiorniku ścieków dowożonych –
rozpoczęto dawkowanie osadów
żelazistych z SUW. W trakcie dozowania
osadów z SUW zaobserwowano spadek
stężenia zanieczyszczeń kierowanych do
oczyszczenia na biofiltr oczyszczający
powietrze m.in. ze stacji zlewczej.

ZASTOSOWANA TECHNOLOGIA ….
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SKUTECZNOŚĆ ZASTOSOWANEJ  METODY OCZYSZCZANIA POWIETRZA …

ZBIORNIK ŚCIEKÓW DOWOŻONYCH
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ok. 35 ppm H2S



KOAGULANTY/POLIMERY 
– DOŚWIADCZENIA PRAKTYCZNE 

KEMIPOLU





271

Praktyczne zasady postępowania z polimerami 
sypkimi i emulsjami

Michał Strzałkowski 
Kemipol Police

W przypadku flokulantów wspomagających procesy uzdatniania wody 
i oczyszczania ścieków mówimy głównie o takich formach jak:

Polimery w formie proszkowej, sypkiej•	
Polimery w formie emulsji•	
Oraz gotowe roztwory polimerów•	

Każda z tych form ma inną charakterystykę, wymagania odnośnie ma-
gazynowania i postępowania z produktem oraz przygotowywania roztworu. 
Przechowywanie produktów ma znaczenie dla polimerów we wszystkich for-
mach, a zwłaszcza w emulsjach. Prawidłowe dostarczanie i przechowywa-
nie emulsji zapewnia maksymalny okres trwałości i integralności produktu 
w trakcie procesu, a także mniej zużycia sprzętu do przygotowania roztworu 
i dozującego, a także niższych kosztów utrzymania. Staje się to pierwszym 
ważnym krokiem w dostarczaniu dobrego polimeru, a kilka czynników wpły-
wa na zaprojektowanie dobrego sposobu organizacji magazynowania.

Musimy wziąć pod uwagę:
Charakterystyka przechowywania•	
Metoda przechowywania – zbiornik, paletopojemnik, big-bag, worek •	
Wymagania dotyczące roztwarzania i dawkowania •	
Dostawa produktów – cysterna lub zwykła ciężarówka•	
Sprzęt do przygotowania roztworu•	
Plan podłogi•	
Wymagania dotyczące utrzymania i siły roboczej•	

Metody przechowywania i planowania ilości są naprawdę bardzo istotne. 
Z jednej strony nikt nie chce trzymać ponadnormatywnych zapasów chemika-
liów z drugiej nikt nie będzie ryzykował zadozowania całości produktu przed 
kolejną dostawą. To są czynniki ekonomiczne związane z magazynowaniem 
i organizacją transportu. Obecnie skupmy się na aspektach prawidłowego po-
stępowania z dostarczonymi flokulantami.

71
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Zarówno emulsje jak i polimery proszkowe aby ich skuteczność była mak-
symalna muszą być prawidłowo składowane. Do najważniejszych parame-
trów, do których powinniśmy się dostosować są:

Pomieszczenie przeznaczone na magazyn musi być suche•	
Temperatura powinna być w zakresie 5 – 35 °C •	

W przypadku emulsji bezwzględnie trzeba unikać przemrożenia czyli do 
minimum ograniczyć czas pomiędzy rozładunkiem z samochodu a ostatecz-
nym miejscem przetrzymywania.

Kolejną ważną sprawą jest stosowanie przy pobieraniu z magazynu pro-
duktów reguły FIFO – First In First Out. Jako pierwsze zużywamy te produkty, 
które były dostarczone najszybciej (najdawniej) a nie te, które znajdują się na 
początku naszego składu.

Polimery, w większości wypadków, aby można było użyć na docelowej in-
stalacji muszą zostać przekształcone w formę gotowego roztworu. Do tego 

W przypadku emulsji bezwzględnie trzeba unikać przemrożenia czyli do 
minimum ograniczyć czas pomiędzy rozładunkiem z samochodu a ostatecznym 
miejscem przetrzymywania. 
Kolejną ważną sprawą jest stosowanie przy pobieraniu z magazynu produktów 
reguły FIFO – First In First Out. Jako pierwsze zużywamy te produkty, które były 
dostarczone najszybciej (najdawniej) a nie te, które znajdują się na początku 
naszego składu. 
Polimery, w większości wypadków, aby można było użyć na docelowej instalacji 
muszą zostać przekształcone w formę gotowego roztworu. Do tego służą stacje 
roztwarzania. Poniżej przykłady stacji będących w ofercie koncernu Kemira do 
polimerów proszkowych jak i emulsji: 
 
Fot. 1 Stacja do przygotowywania roztworu z polimerów proszkowych: 
 

 
 
 
 

 

Fot. 1. Stacja do przygotowywania roztworu z polimerów proszkowych
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służą stacje roztwarzania. Na zdj. 1 I 2 przykłady stacji będących w ofercie 
koncernu Kemira do polimerów proszkowych jak i emulsji.

Podstawowe zasady przygotowywania roztworów flokulantów.
W stacji roztwarzania polimerów stężenia roztworów roboczych powinny 

zawierać się w przedziałach:
Dla anionowych polimerów 0,2 – 0,4%. Absolutne maksimum to 0,5%•	
Dla kationowych polimerów 0,2 – 0,4%. Absolutne maksimum to 0,5%•	

Roztwory o takich stężeniach mogą być następnie wtórnie rozcieńcza-
ne za pomocą najlepszej dostępnej wody na obiekcie. Istotnym czynnikiem 
w procesie przygotowywania polimerów do użycia jest woda, której będziemy 
używać.

Fot. 2. stacja do przygotowywania roztworów polimerów emulsyjnych:

Fot. 2 stacja do przygotowywania roztworów polimerów emulsyjnych: 

 
 

Podstawowe zasady przygotowywania roztworów flokulantów. 

W stacji roztwarzania polimerów stężenia roztworów roboczych powinny 
zawierać się w przedziałach: 

 Dla anionowych polimerów 0,2 – 0,4%. Absolutne maksimum to 0,5% 
 Dla kationowych polimerów 0,2 – 0,4%. Absolutne maksimum to 0,5% 

Roztwory o takich stężeniach mogą być następnie wtórnie rozcieńczane za 
pomocą najlepszej dostępnej wody na obiekcie. Istotnym czynnikiem w 
procesie przygotowywania polimerów do użycia jest woda, której będziemy 
używać. 
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Parametry wody do przygotowywania roztworów polimerów powinny być 
następujące:

Woda świeża o pH < 6•	
Dla polimerów anionowych temperatura wody powinna być w prze-•	
dziale pomiędzy 20 a 60 °C
Dla polimerów kationowych temperatura wody powinna być w prze-•	
dziale pomiędzy 20 a 30 °C
Im chłodniejsza woda tym dłużej będzie trwał proces przygotowanie •	
roztworu
Woda powinna być miękka, o zawartości wolnego chloru poniżej 3 ppm•	

Prawidłowo przygotowany roztwór jest lekko mętny, bez piany a jego 
odczyn jest kwaśny pH – poniżej 6. Przed bezpośrednim dozowaniem moż-
na zapewnić jeszcze dodatkowe filtrowanie roztworu, tak aby wyeliminować 
wszelkie ewentualne zanieczyszczenia, które mogły się pojawić. Takie cedze-
nie nie pomoże jeśli roztwór polimeru został niewłaściwie przygotowany. 

W trakcie przygotowywania roztworu roboczego z sypkich polimerów 
trzeba pamiętać o tym, że proszek musi być dodawany, zwilżany przez wodę, 
a nie odwrotnie. Równie ważną kwestią jest zapewnienie dobrego mieszania 
podczas przygotowywania w zbiorniku zarobowym roztworu. Tak przygotowa-
ny flokulant nadaje się, w temperaturze pokojowej do zastosowania przez 24 
godziny. Im wyższa temperatura otoczenia tym szybciej następuje dekompo-
zycja polimeru i utrata jego właściwości.

Podczas transportowania polimerów w obrębie instalacji oraz w pobliżu 
stacji roztwarzającej może dojść do sytuacji, gdzie proszek bądź też emulsja 
znajdą się poza materiałem, w którym są magazynowane (worek, big-bag, 
kanister, paletopojemnik). Należy wtedy pamiętać, że w kontakcie z wodą flo-
kulant utworzy niebezpiecznie śliską powierzchnię. Co zatem robić?

W przypadku polimerów proszkowych:
Ustawić znak: Niebezpieczeństwo śliska powierzchnia •	
Nie używać wody do usunięcia proszku•	
Zebrać mechanicznie rozsypany produkt (za pomocą miotły, szufli •	
bądź też odkurzacza)

W przypadku emulsji:
Ustawić znak: Niebezpieczeństwo śliska powierzchnia •	
Na samym początku nie używać wody do zmycia zanieczyszczenia•	
Na rozlaną emulsję nałożyć proszek adsorbujący oleje, trociny bądź •	
też piasek
Tak przygotowaną mieszaninę usunąć mechanicznie•	
Na zakończenie za pomocą gorącej wody zmyć pozostałości•	
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W trakcie pracy z polimerami, aby w pełni wykorzystać ich właściwości 
i zapobiec problemom, należy przestrzegać wyżej opisanych reguł oraz utrzy-
mywać sprzęt przygotowujący i dozujący roztwór w prawidłowej kondycji, do-
konując przeglądów i napraw. 

Fot. 3. Przykład rozsypania polimeru przy stacji roztwarzania

Fot. 3 Przykład rozsypania polimeru przy stacji roztwarzania 

 
W przypadku polimerów proszkowych: 

 Ustawić znak: Niebezpieczeństwo śliska powierzchnia  
 Nie używać wody do usunięcia proszku 
 Zebrać mechanicznie rozsypany produkt (za pomocą miotły, szufli bądź 

też odkurzacza) 

W przypadku emulsji: 

 Ustawić znak: Niebezpieczeństwo śliska powierzchnia  
 Na samym początku nie używać wody do zmycia zanieczyszczenia 
 Na rozlaną emulsję nałożyć proszek adsorbujący oleje, trociny bądź też 

piasek 
 Tak przygotowaną mieszaninę usunąć mechanicznie 
 Na zakończenie za pomocą gorącej wody zmyć pozostałości 

 

W trakcie pracy z polimerami, aby w pełni wykorzystać ich właściwości i 
zapobiec problemom, należy przestrzegać wyżej opisanych reguł oraz 
utrzymywać sprzęt przygotowujący i dozujący roztwór w prawidłowej kondycji, 
dokonując przeglądów i napraw.  
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Pomiar i sterowanie on-line z platformy 
KemiData w wybranych aplikacjach 
i parametrach procesowych oczyszczalni

Paweł Miler
Kemipol Police

72
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