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1. Wprowadzenie

Woda jest niezb¢dna do zycia wszystkich organizméw zywych [1]. Mimo ze wigkszo$¢
ludzi uwaza, ze ich to nie dotyczy, to w wielu rejonach $wiata wystepuje problem niedoboru
wody stodkiej [2].

W Polsce wiele 0sob zauwazyto problem z dostepem do wody dopiero, gdy w ostatnich
latach zaczely wystgpowac susze w okresie letnim oraz bez$niezne zimy. Wtedy okazalo sig,
ze mimo z pozoru dobrego potozenia geograficznego kraju w zbiornikach wodnych poziom
wod zaczagl szybko opadaé [3,4]. Problemu nie stanowi wyltgcznie ilos¢ wody stodkiej, ale
réwniez jej jakos¢. W wielu rejonach $wiatach woda jest silnie zanieczyszczona, CO przyczynia

si¢ do szeregu chorob i zagrozen dla ludzi [5].

Rolnictwo jest jednym z sektoréw gospodarki, ktore zuzywa nie tylko najwigcej wody,
ale rowniez powoduje jej zanieczyszczenie w wyniku splywu zanieczyszczen z powierzchni
gruntow. W ten sposob do $rodowiska trafiajg migdzy innymi duze ilosci zwigzkow azotu i
fosforu [6]. Rowniez w Polsce rolnictwo jest gtdwnym zroédtem zanieczyszczen powodujacych
eutrofizacje wod [7]. Idealnym rozwigzaniem problemu miaty by¢ uprawy bezglebowe, ktore
czesto w artykutach popularno-naukowych sg okreslane jako ekologiczne [8]. Rozwigzania te
pozornie pracujg w obiegu zamknigtym, jednak w rzeczywistosci w wigkszosci przypadkow sa

miejscem strat duzych ilosci wody i sktadnikow nawozowych, w tym azotu i fosforu [9-11].

Scieki szklarniowe powstaja glownie w trakcie prowadzenia upraw w systemie
otwartym. W systemie tym nadmiar pozywki, zwany przelewem lub wodami drenarskimi,
odprowadzany jest w formie nieoczyszczonej do srodowiska [12]. Jest to praktyka powszechnie
stosowana w wielu miejscach na $wiecie, w tym réwniez w Polsce [11-15]. Stezenie azotu i
fosforu w odplywie ze szklarni moze wynosi¢ odpowiednio do 600 mg N-L* oraz do
400 mg P-L-1[11,16,17].

Na podstawie obowigzujacego w Polsce Rozporzadzenia Ministra Gospodarki Morskiej
i Zeglugi Srédladowej z dnia 12 lipca 2019 r. w sprawie substancji szczegdlnie szkodliwych
dla §rodowiska wodnego oraz warunkéw, jakie nalezy spetni¢ przy wprowadzaniu do wod lub
do ziemi $ciekow, a takze przy odprowadzaniu wod opadowych lub roztopowych do waod lub
do urzadzen wodnych (Dz.U. 2019, poz. 1311) [18], Scieki powstajace przy uprawie
bezglebowe] stanowig grupe¢ Sciekow przemystowych z produkeji 1 przetworstwa owocoéw i

warzyw. Mimo obowigzywania tego aktu prawnego w wigkszosci przypadkow Sciekow si¢ nie



oczyszcza, poniewaz brakuje efektywnych metod ich oczyszczania, a wigkszo$¢ znanych

rozwigzan technologicznych testowanych jest laboratoryjnie.

Ze¢ wzgledu na specyficzny sktad Sciekow, charakteryzujacych sie¢ wysoka koncentracja
azotanéw(V) 1 fosforu oraz niskim stgzeniem zwigzkow organicznych, przydatnym
rozwigzaniem technologicznym do ich oczyszczania mogg by¢ reaktory elektrobiologiczne z
btong biologiczng, do ktéorych doprowadza si¢ zewnetrzne zrodto wegla. Dzigki potaczeniu
proceséw biologicznych 1 elektrochemicznych oraz mozliwosci doprowadzania réznych
rodzajow zrodlta wegla mozliwe jest zapewnienie odpowiednich warunkow do przebiegu
denitryfikacji hydrogenotroficznej i heterotroficznej oraz elektrokoagulacji fosforu w jednym
reaktorze. Potwierdzily to badania Rodziewicz i in. [19], ktore wykazaly, ze zastosowanie
elektrobiologicznego ztoza tarczowego pozwala usuna¢ 99,8% fosforu 1 53,4% azotu z
syntetycznych $ciekow szklarniowych. Zewngtrzne zrédto wegla stanowil octan sodu, a
zastosowana gestos¢ pradu elektrycznego wynosita 10,0 A-m2, natomiast hydrauliczny czas
zatrzymania $ciekow w ztozu wynosit 24 h. Uzyskany niezbyt wysoki poziom obnizenia
koncentracji azotu w tlenowym reaktorze, jakim byto elektrobiologiczne ztoze tarczowe
pokazal, Ze nalezy szuka¢ takiego rozwigzania technologicznego, w ktorym mozna
kontrolowa¢ warunki tlenowe. Takim wtasnie reaktorem jest sekwencyjny reaktor porcjowy z
btong biologiczna (SBBR) [20].

Klodowska i in. [21] prowadzili badania z zastosowaniem SBBR, w ktorym oczyszczano
Scieki o podobnej charakterystyce jak $cieki szklarniowe, czyli o niskim stosunku C:(N+P) z
jednoczesnym wykorzystaniem proceséw denitryfikacji hydrogenotroficznej, heterotroficznej oraz
elektrokoagulacji. Wykazano, ze w wyniku zastosowania pradu elektrycznego o gestosci
210 mA-m oraz kwasu cytrynowego jako zewnetrznego zrodta wegla w dawce wyrazonej

stosunkiem C/N=1,5 mozna byto usung¢ 87,61% azotu oraz 97,69% fosforu.

Bryszewski i in. [22] majac na uwadze wnioski ptynace z prac Rodziewicz i in. [19] i
Klodowskiej i in. [21] zastosowal SBBR do oczyszczania §ciekéw pochodzacych z bezglebowej
uprawy pomidorow. Zewnetrznym zrodlem wegla byt octan sodu. W zaleznos$ci od
zastosowanych warunkow tlenowych w reaktorze uzyskano sprawno$¢ usuwania azotu
ogblnego (81% - reaktor anoksyczny), fosforu ogolnego (91% - reaktor tlenowy) oraz

zwigzkoéw organicznych wyrazonych wskaznikiem ChZT (63% - reaktor anoksyczno-tlenowy).

Swiatowe zasoby fosforu sa na wyczerpaniu, a w ostatnim czasie ceny nawozow

drastycznie wzrosty, stad idealnym jego zamiennikiem moga by¢ osady $ciekowe [23,24].



Badania osadu przeprowadzone przez Rodziewicz i in.[25] oraz Bryszewskiego i in. [26]
pokazaly, ze osady powstajace W trakcie oczyszczania S$ciekow szklarniowych w
bio-elektroreaktorach (BER) mogg by¢ bogatym zrodlem zwigzkoéw azotu, fosforu oraz potasu,

ktore sg niezb¢dne do rozwoju ro$lin.

W dalszym ciagu nierozwigzany problem z oczyszczaniem $ciekéw szklarniowych
stanowi przestank¢ do poszukiwania rozwigzan umozliwiajgcych sprawne usuwanie zwigzkow
azotu i fosforu. Wyniki badan Rodziewicz i in. [19,25], Bryszewski i in. [22,26] oraz
Ktodowska i in. [21] stanowig podstawe do przeprowadzenia kompleksowych badan nad
wplywem rodzaju, dawki 1 sposobu doprowadzania zewngtrznego zréodla wegla do
sekwencyjnego reaktora porcjowego z btong biologiczng oraz gestosci pradu na efektywnos¢

oczyszczania $ciekow pochodzacych z bezglebowej uprawy pomidorow.



2. System upraw bezglebowych

2.1. Informacje og6lne

Wzrost liczby ludnosci oraz zapotrzebowania na produkty spozywcze spowodowaty
rozw6j upraw bezglebowych w sektorze rolniczym. Systemy bezglebowe prowadzone sg w
kontrolowanym S$rodowisku wewnatrz szklarni lub tunelach foliowych bez dostepu do
srodowiska glebowego [27,28]. W szklarni kontrolowana jest temperatura, nastonecznienie,
wilgotnos¢ czy ilo$¢ ditlenku wegla dostarczana do uprawy. Pozwala to na efektywne
wykorzystanie nawozoéw i wody oraz umozliwia prowadzenie uprawy przez caly rok.
Mozliwos$¢ kontrolowania warunkow wewnatrz szklarni spowodowata, ze uprawy bezglebowe
sa powszechnie stosowane na catym $wiecie, nawet na terenach o suchym i ciepltym
klimacie [27,29]. Stosowanie specjalistycznego podtoza oraz pozywki pozwala na prowadzenie
upraw na terenach o zanieczyszczonej i niskiej jakosci glebie [27,30]. Zalety upraw

bezglebowych zostaty przedstawione na rysunku 1.

W ostatnich latach odnotowano w potudniowej Europie spadek powierzchni upraw
bezglebowych, ktory zwigzany jest ze wzrostem plondw uzyskanych z jednostki
powierzchni [31]. Mimo to szacuje si¢, ze powierzchnia upraw bezglebowych na $wiecie
wynosi 95 000 ha [32]. W Unii Europejskiej ponad 80% powierzchni upraw bezglebowych
znajduje si¢ w 5 krajach (Holandia, Hiszpania, Polska, Wiochy oraz Francja). Powierzchnia

upraw bezglebowych w tych krajach wynosi ponad 18 tys. ha. W Polsce obszar upraw

bezglebowych pod ostonami wynosi ponad 5300 ha [33].

brak zaleznosci od
pogody, opadow,
zyznosci gleby

dhuzszy okres
produkgji

oszczednosé wody i
nawozow
(system recyrkulacji)

mniejsza emisja gazow
cieplarnianych

krotszy okres
wegetacyjny

precyzyjne
odzywianie

Rysunek 1 Zalety upraw bezglebowych [33-35]
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Zgodnie z definicja uprawa bezglebowa prowadzona jest bez uzycia gleby, w ktorej
korzenie roslin rosng w podtozu uprawowym - substrate-culture soilless (SCS) lub zawieszone

sg W roztworze odzywczym - liquid-culture soilless (LCS) [35].

Uprawy bezglebowe, ze wzgledu na dostarczanie pozywki, mozna podzieli¢ na:
acroponike (rys.2 a), system kropelkowy (rys.2 b), system glebokiego przeptywu (rys.2 c) oraz
o przeplywie cienkowarstwowym (rys.2 d) [34,35].

W systemie aeroponicznym ro$liny przytwierdzone sa do platformy wykonanej z
drewna lub pianki, by ich korzenie mogty by¢ zawieszone w powietrzu. Na korzenie rozpylana
jest, w rownych odst¢pach czasu, woda wraz ze sktadnikami odzywczymi. Czas rozpylania
zwykle wynosi 30-60 sekund, a jego czestotliwos$¢ zalezy od nastonecznienia, gatunku roslin
oraz etapu rozwoju ro$liny. Efektywne dziatanie systemu zalezy od dostarczania odpowiedniej
ilosci wody z substratem nawozowym, co ma umozliwi¢ odpowiednig wilgotno$é korzeni
ro$lin i zapobiec ich wysychaniu. Plon z produkcji aecroponicznej moze by¢ 10-krotnie wyzszy
w poréwnaniu z tradycyjnymi uprawami glebowymi, jednak plonowanie uzaleznione jest od
sprawnosci systemu nawadniajgcego, ktorego awaria moze powodowac spadek wilgotnosci i

obumieranie korzeni [34,35].

Podparcie roslin

System
nawadniania

-

Dysza

spryskivacza "I -

y  SCEE i A
Podparcie roél{[\ L\ér'/ L\?r‘/ Sr\/

powietrza

Korzenie
-~

System
«— nawadniania %

Sprezarka

!
powietrza © odzywezy pO\\:l etrza r } -

Rysunek 2 System upraw bezglebowych: aeroponika (a), system kropelkowy (b), system glebokiego przeptywu
(¢) oraz o przeptywie cienkowarstwowym (d) [36]

W systemie kropelkowym substrat odzywczy dostarczany jest w odpowiedniej iloSci
bezposrednio do korzeni roslin z wykorzystaniem regulowanego emitera kropelkowego
(punktowego). Emitery kroplowe dostarczaja roztwor odzywczy przez 10 minut srednio raz na
godzine. Czestotliwos¢ dziatania systemu zalezy od stadium rozwoju rosliny i nastonecznienia.
Zaleta systemu jest wytrzymato$¢ na krotkotrwate awarie i brak doplywu pradu. System
punktowy preferowany jest dla upraw dlugoterminowych (ogorki, pomidory, papryka,
cebula itp.) [34,35,37].
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W systemie o przeplywie cienkowarstwowym - nutrient film technique (NFT) korzenie
ro$lin umieszczone sg w kanale lub korycie wykonanym czesto z PCV, w ktorym krazy cienka
warstwa roztworu odzywczego o grubosci 1-2 cm. Rosliny mocowane sg za pomocg siatek
piankowych. Dzieki ciggtemu przeptywowi pozywki korzenie ro$lin sg utrzymywane w statej
wilgotnosci. System ten wykorzystywany jest w uprawach o niskiej masie i powierzchni
korzeni (salata, truskawka, ziota) ze wzgledu na cienkg warstwe przeptywajacego roztworu. W
technice glebokiego przeptywu warstwa przeptywajacej pozywki wynosi od 5 do 15 ¢cm oraz
preferowane sg ro$liny o duzym systemie korzeniowym. Sa to gldéwne roznice miedzy
systemem cienkowarstwowym a systemem glebokiego przepltywu. System glebokiego
przepltywu jest podstawowsa metodg prowadzenia uprawy hydroponicznej, w ktorym rosliny
przytwierdzone sa do ptywajacych platform wykonanych ze styropianu lub drewna. Rowniez
korzenie roslin moga znajdowac¢ si¢ w doniczkach z otworami na dnie i w $cianie, ktore sg

nastepnie 0sadzone w otworach w rurach PCV [34,35,37,38].

W systemach z wykorzystaniem podtozy uprawowych korzenie roslin znajduja si¢ w
obojetnym dla roslin organicznym lub nieorganicznym materiale [39]. Pozywka do systemu
korzeniowego doprowadzana jest przez system irygacyjny. Podtoze powinno zapewniaé
odpowiedniag porowato$¢ utrzymujac odpowiednie natlenienie 1 ilos¢  substratu
odzywczego [35]. W hodowlach komercyjnych do upraw bezglebowych warzyw i kwiatow
glownie stosowane sg takie materialy jak welna mineralna, perlit czy wtokno kokosowe [40].
Ze wzgledu na niewielkg wage 1 tatwos¢ obstugi najczg$ciej stosowana jest wetlna mineralna,
jednak brak jest efektywnych metod zwigzanych z jej utylizacjg [27]. Wsrod pozostatych
podtozy nieorganicznych mozna wymieni¢: welne szklang, zwir, pumeks, piasek, sepiolit,
wermikulit, tuf wulkaniczny, zeolit, maty piankowe, hydrozel i pianke plastikowa. Podtoza
organiczne stanowig: kora, wiokno kokosowe, ,,ziemia” kokosowa, runo, wyttoki, torf, kora,
tuski ryzowe, trociny i drewno [41]. Zastosowane poditoze zalezy od Kkraju, w ktorym jest
prowadzona uprawa. Mimo probleméw z utylizacja wetna mineralna stanowi podstawowe
podtoze w uprawach bezglebowych w Holandii. W przypadku Kanady i poétnocno-zachodnich
Stanéw Zjednoczonych wykorzystywane sg trociny. Torf byt popularny w latach 70 -tych XX
wieku, jednak ze wzgledu na wptyw metod wydobycia torfu na srodowisko jest coraz rzadziej
uzywany. W Hiszpanii obserwuje si¢ zastepowanie podloza z welny mineralnej perlitem. W

ciggu 20 lat nastapit 32% wzrost jego zastosowania [15,27].
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2.2. Zywienie roslin

Uprawy bezglebowe, podobnie jak konwencjonalne uprawy polowe, potrzebuja
mikroelementow, makroelementéw, wody, $wiatla, tlenu i CO. Dostarczanie wody i
sktadnikoéw odzywczych odbywa si¢ z wykorzystaniem odpowiednio zbilansowanej pozywki.
Pozywka jest wodnym roztworem nawozOéw mineralnych, ktore Systemem irygacyjnym
dostarcza si¢ do podtoza (uprawa z wykorzystaniem podtozy) lub bezposrednio do korzeni

ro$lin (uprawa w roztworze) [41,42].

W celu osiggnigcia wysokich plonow niezbedna jest ciggta kontrola jakosci pozywki i
jej odpowiednie dostosowywanie w zaleznosci od fazy rozwoju rosliny [43]. W tabeli 1
przedstawiono zawarto$¢ makroelementéw, przewodnosci elektrolitycznej (EC) oraz pH
pozywki stosowanej w uprawie ogorka, papryki, pomidora oraz sataty na podtozu mineralnym.
Kontrola jakosci pozywki opiera si¢ jedynie na pomiarach przewodnosci elektrolitycznej oraz
pH. Optymalne pH wynosi od 5,5 do 6,5. Poza tym zakresem nastepuja problemy zwigzane z
przyswajaniem sktadnikoéw odzywczych przez rosliny. Ogodlna ilos¢ soli w roztworze
odzywczym mierzona jest wskaznikiem EC. Prawidtowa warto$¢ tego wskaznika, w zaleznosci
od prowadzonej uprawy, powinna wynosi od 1,5 do 2,5 mS-cm™. Warto$¢ EC powyzej tego
zakresu wpltywa na zmiane ci$nienia osmotycznego obnizajagc mozliwo$¢ wchlaniania si¢
sktadnikéw odzywczych [31,44]. W uprawach pomidorow wzrost EC o 1mS-cm? poza

optymalny zakres powoduje spadek plonow o 10% [45].

Tabela 1 Zawarto$¢ makroelementow, EC 1 pH pozywki stosowanej dla wybranych warzyw uprawianych na
podtozach mineralnych [46]

N-NHz | N-NOs | P | K | Ca | Mg |S-SOs| Na | CI EC pH

Roslina

mg-L? pozywki mS-cm?

220 190 | 250 | 500 | 180 50 55
Ogorek <60 - - - - - - <100 | <100 <19 -
270 230 | 300 | 1500 | 220 | 100 6,5
180 190 | 300 | 1500 | 180 50 55
Papryka | <50 - - - - - - <50 | <100 <19 -
250 300 | 350 | 2000 | 220 | 100 6,5
200 | 190 | 300 | 500 | 180 | 100 55
Pomidor <50 - - - - - - <100 | <100 <1,9 -
250 230 | 350 | 1500 | 220 150 6,5
100 200| 200| 500 60 50 6,0
Salata <20 - - - - - - <30 | <30 <19 -
150 250| 300| 2000| 80 100 6,5
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2.3. Zarzadzanie pozywka

Niezaleznie od stosowanej metody prowadzenia uprawy bezglebowej, pozywka
przeptywajgca przez uktad ulega ,,efektowi zatezania”. Jest to negatywny efekt wzrostu st¢zenia
sktadnikéw odzywczych w odplywajacej z uktadu pozywce, ktory wynika z przewagi
transpiracji nad pobieraniem skladnikow odzywczych przez ro$liny. Aby zachowac
odpowiednie wskazniki fizykochemiczne pozywki stosuje si¢ jej dodatkowg ilo$¢, ktorg okresla

si¢ jako przelew lub wody drenarskie [47,48].

Standardowa ilo$¢ przelewu, ktora pozwala unikna¢ zasolenia pozywki wynosi 20-30%.
Natomiast, gdy EC przyjmuje wartoéci W przedziale 3-5 mS-cm™ lub wystepuje zmniejszona
ewapotranspiracja, to ilos¢ wod drenarskich wynosi od 20 do 80% [9]. W tabeli 2
przedstawiono zmiany st¢zenia sktadnikow odzywczych, pH oraz EC w pozywce w uprawie

pomidorow na welnie mineralnej.

Tabela 2 Zmiany sktadu pozywki wykorzystywanej w uprawie pomidoréw na wetnie mineralnej [47]

Skiadniki Sklad [mg'L"]
pokarmowe, Swieza pozywka Roztwor w strefie Wody drenarskie
pH, EC korzeniowej (przelew)
N-NOs 251 459 439
P 56 82 76
K 350 537 522
Ca 220 450 402
Mg 60 136 121
Na 15 42 36
Cl 15 15 17
S-SO4 309 626 583
Fe 2,3 3,7 3,51
Mn 0,8 0,72 0,61
Cu 0,19 0,40 0,38
Zn 1,24 3,16 2,60
B 0,37 0,75 0,68
pH 5,66 6,21 6,22
EC (mS-cm'Y) 2,82 4,93 4,60

System gospodarowania odptywajaca pozywka z uprawy bezglebowej mozna podzieli¢
na otwarty i zamknigty. W systemie otwartym nadmiar pozywki doprowadzanej do uprawy
odprowadzany jest poza uktad najczeséciej do gleby pod szklarnig. Pozywka odprowadzana tg
metoda powoduje zanieczyszczenie powierzchni ziemi i wod gruntowych. Stosowanie tego
systemu powoduje znaczne straty wody i sktadnikéw pokarmowych zawartych w drenazu. W

literaturze wspomina si¢, ze drenaz moze by¢ stosowany do nawozenia tradycyjnych upraw
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glebowych [9,10]. W tabeli 3 przedstawiono dane dotyczace miesi¢cznych strat sktadnikow

odzywczych odprowadzanych wraz z wodg drenazowa W otwartych uprawach
bezglebowych [12]. Zaleta systemu otwartego jest ograniczenie mozliwo$ci wystgpienia
infekcji roslin oraz doktadniejsza kontrola jako$ci pozywki poprzez jej czesta wymiane [35].
Skal¢ problemu zwigzanego z uprawami w systemie otwartym pokazuje przyktad Hiszpanii,
gdzie tylko 12% z 3000 ha upraw bezglebowych w Almerii uprawianych jest w systemie
zamknietym. Z kolei w Korei Potudniowej 5% z 3355 ha upraw prowadzonych jest w systemie
z recyrkulacjg pozywki [49]. Wedtug Dysko i in. [29] w Polsce nadal gléwng metodg uprawy
pomidorow jest system otwarty, natomiast recyrkulacje stosuje si¢ jedynie w nowoczesnych

obiektach produkcji warzyw i roslin ozdobnych [29].

Tabela 3 Miesieczne straty sktadnikow odzywczych w uprawach bezglebowych prowadzonych w systemie
otwartym [12]

X Pomidor Pomidor Ogorek Roza Gerbera
Skladnik | ciyneroF1 | Flavorino F1 | Milenium F1 Red Champ Amaretto
pokarmowy - —
Strata skladnikéw odzywczych [kg-hal-miesigc™]
N-NO3 30-230 23-177 35-231 13-83 10-39
P 7-54 2-18 6-41 3-16 1-3
K 53-413 36-282 51-337 17-106 13-52
Ca 23-178 28-220 16-106 9-54 9-34
Mg 7-57 5-38 7-44 3-21 3-13
Na 4-33 8-62 8-51 1-6 3-12
Cl 1-10 4-30 5-34 0,1-0,3 3-13
S-SO4 13-101 12-90 13-90 4-24 6-24
Fe 0,44-3,46 0,01-0,11 0,07-0,49 0,10-0,67 0,10-0,41
Mn 0,15-1,20 0,01-0,03 0,07-0,43 0,08-0,50 0,01-0,02
Cu 0,03-0,25 0,01-0,08 0,02-0,13 0,01-0,03 0,01-0,03
Zn 0,09-0,69 0,03-0,26 0,15-0,98 0,11-0,70 0,02-0,08
B 0,05-0,35 0,04-0,5 0,06-0,37 0,02-0,16 0,02-0,09

W systemie zamknigtym odptywajacy nadmiar pozywki podlega recyrkulacji i
ponownie trafia do ukladu. Metoda ta pozwala na zaoszczgdzeniu od 20 do 40% wody w
poréwnaniu z systemem otwartym ograniczajac straty wody oraz sktadnikéw odzywczych
[10,42]. Zmiany w sktadzie pozywki, ktore nastepujg po przeptynigciu przez uktad, wymagaja
odpowiedniego jej zbilansowania przed ponownym uzyciem w uktadzie. Wzrost przewodnoS$ci
powoduje spadek plonéw oraz wplywa na jako$¢ owocow. System recyrkulacji oparty o
pomiary przewodnosci elektrolitycznej i pH jest czgsto niewystarczajacy do odpowiedniego
zbilansowania pozywki, stad konieczna jest okresowa jej wymiana. W uprawie papryki na
welnie mineralnej w systemie z recyrkulacjg pozywki wymienia si¢ jg z czestotliwoscig od 4
do 8 tygodni, EC i pH powinno by¢ korygowane co 3 dni. W uprawie truskawek wymiana
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substratu odzywczego powinna nastepowac co 8 tygodni, a w uprawie bazylii co 2 tygodnie
[44]. Wymiana pozywki odbywa si¢ réwniez w wyniku nicodpowiedniej jakosci wody
dostepnej do bilansowania pozywki, przy zbyt duzym nagromadzeniu jonow Na*, zbyt matych
zbiornikach do magazynowania zuzytej pozywki oraz ryzyka wystgpienia zakazen patogenami
[50]. Krajem, w ktorym obowigzuje konieczno$¢ stosowania systemow recyrkulacji jest
Holandia, gdzie juz w roku 2002 wprowadzono obowigzek stosowania tego systemu. W Belgii
w roku 2006 wprowadzono zakaz odprowadzania wod drenazowych, ktéore moga byc¢

stosowane do nawozenia upraw polowych w trakcie sezonu wegetacyjnego [50,51].

Mimo mozliwosci recyrkulacji pozywki nadal ponad 80% upraw w Europie
prowadzonych jest w systemie otwartym. Zgodnie z przedstawiong literaturg nalezy stwierdzic,
ze niezaleznie od stosowanego systemu zarzadzania pozywka w uprawach bezglebowych

powstajg Scieki ogrodnicze [9,10,15,52,53].
2.4, Scieki szklarniowe

Odprowadzanie wod drenarskich w formie nicoczyszczonej do Srodowiska, ktore ma
miejsce w przypadku stosowania systemu otwartego oraz w przypadku konieczno$ci wymiany
pozywki w systemie zamknigtym, powoduje zanieczyszczenie wod gruntowych i
powierzchniowych w obrebie szklarni. Przeprowadzono wiele badan, w ktérych udowodniono,
ze teren w obrebie szklarni zostal zanieczyszczony zwigzkami azotu, fosforu oraz srodkami
ochrony roslin [54-56]. Rowniez prace polskich naukowcow wykazaty wzrost zanieczyszczen

w wodach gruntowych przylegajacych do szklarni [57,58].

Problem zwigzany z odprowadzaniem nieoczyszczonego drenazu do srodowiska, ktory
powstaje niezaleznie od stosowanego systemu zarzadzania pozywka, nadal wystepuje w wielu
rejonach $wiata. Zgodnie z literaturg w przypadku wzrostu zasolenia pozywka w systemie

zamknietym musi zosta¢ wymieniona w cato$ci lub czgéciowo rozcienczona [59].

Malorgio i in. [60] podaja, Ze roczne straty wody przy drenazu wynoszacym 23%, 27%
oraz 32% w uprawie bezglebowej rozy w systemie otwartym wynosza odpowiednio
2123 m*-hal, 3005 m3-ha oraz 4282 m®-ha. Powyzsze ilosci wod drenazowych powoduja
odprowadzanie do srodowiska od 340 do 685 kg azotu oraz od 75 do 105 kg fosforu z
powierzchni 1 ha uprawy. Parada i in. [61] stosujac 30% przelew w otwartej uprawie
pomidoréw w podtozu z perlitu odprowadzili 366,2 L-m drenazu przez okres 6 miesigcy. W
badaniach Mufioz i in. [13] przy przelewie wynoszacym 28% i 39% ilo$¢ drenazu w uprawie

pomidorow wynosita odpowiednio 207,9 L-m™ i 219,0 L-m™. Dawka pozywki dostarczanej do
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uprawy pomidoréw w cytowanych badaniach wynosita 7298 L-m™ oraz 538,6 L-m™
Dysko i in. [29] podaja, ze w uprawie pomidoréw na wetnie mineralnej w systemie otwartym
w ciagu 6 miesiecy powstaje 3082 m®-ha! przelewu. Massa i in. [52] okreslili roznice w stratach
wody w bezglebowej uprawie pomidorow w systemie zamknietym trwajgcej 167 dni, gdzie
pozywke wymieniano w zaleznosci od strategii nawadniania 14, 10 i 7 razy. Straty wody
wynosity odpowiednio 2680 m3-ha?, 1960 m®ha™, 1420 m3-ha™’. Podczas gdy w uprawie w

systemie otwartym z drenazem wynoszacym 50% odprowadzono 7168 m*-ha* drenazu.

Scieki szklarniowe odptywajace z upraw bezglebowych charakteryzuja si¢ wysokim
stezeniem azotu i fosforu. Stezenie azotu ogdlnego moze wynosi¢ od 150 do 600 mg N-L*,
natomiast fosforu ogélnego wynosi 30-400 mg P-L™ [11,16,17]. Oprocz zwigzkéw azotu i
fosforu wraz z drenazem odprowadzane sg pozostate makroelementy i mikroelementy zawarte
w pozywce takie jak wapn, magnez czy potas [14,16,62]. W tabeli 4 zestawiono przeglad

wskaznikow fizykochemicznych $ciekéw szklarniowych.

Tabela 4 Stezenie zanieczyszczen w $ciekach szklarniowych odprowadzanych z upraw bezglebowych

Zawarto$¢ Zrédio

zanieczyszezet | reo1 11471 [ (631 | [26]1 | [26] | [24] | [64] [11]

pH - 535 | 622| 64 | 540 | 55 | 65 | 543 i i
EC | mScm? | 757 |460| 36 | 6,09 | - | 30 | 6,15 | 4469 4,969
™ 592,3 | 439 | 514,5 | 501,8 | 466 | 242 | 504,7 | 403,6-614,8 | 270,0577,4
TP 1459 | 76 | 161,7 | 8L | 370 | 106 | 793 | 354-780 | 54,1-104,0
Ca 7970 | 402 | 9,28 | 5888 | 530 | 334 | - i i
Mg 1811 | 121 | 233 | 2616 | - | 140 - : i
S04 14250 | 583 | 1533 T 183 - i i

K 12769 | 522 | - T 13| - i i
cr | mgL* [To18 [ 17 | - - - -
Fe 0,127 | 351 | 149 | 0592 | 022 | - | 0492 : i
Cu 013 | 038 052 003 - | - i i
Zn 165 | 2,60 | 1,16 076 | - | - i i
Mn 0,738 | 0,61 | 0,00 003 | - | - i i

B 175 068 - 001 - | - § -
Al 002 | - | - o017 | - | - [0016 i i
Mo 287 | - | - N I i i
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2.5. Metody oczyszczania $ciekow szklarniowych

W metodzie z recyrkulacjg pozywki, oprocz problemu z zasoleniem, moze pojawiac si¢
klopot wynikajacy z jej autotoksycznosci. Ro$liny wydzielaja w systemie korzeniowym
zwiazki (kwasy fenolowe i organiczne), ktore nastepnie moga byc¢ toksyczne dla tego samego
gatunku roslin. Wedtug Hosseinzadeh i in. [65], aby wyeliminowa¢ problem z wysickami
korzeniowymi stosuje si¢ metody wykorzystujace wegiel aktywny, obrobke cieplna,
elektrodegradacje, powolng filtracje piaskowg czy membranowg. Natomiast wedlug
Van Os [66], aby wyeliminowa¢ mozliwos$¢ przedostania si¢ patogendow do pozywki, mozna
wykorzystaé obrobke promieniami UV czy filtracj¢ membranows. Koszty zwigzane z
systemem filtracji membranowej powoduja, ze jest rzadko stosowana. Natomiast stosowanie
zwigzkow chemicznych takich jak H2O2, NaClO czy CIO: eliminuje problem patogenow w
uktadzie zamknigtym jednak wprowadza kolejne pierwiastki, ktore sg niepozadane w uktadzie.
W literaturze znajdujg si¢ rowniez informacje o zastosowaniu odwrdoconej osmozy. Mimo
swojej skutecznosci proces jest rowniez mato popularny ze wzgledu na wysokie koszty
eksploatacyjne [17]. Martin-Gorriz i in. [67] zastosowali odwrocong osmoze oraz ultrafiltracje
do oczyszczania drenazu W Systemie hydroponicznym. Autorzy badan ocenili, ze dzigki

ponownemu wykorzystaniu pozywki mozliwe jest ograniczenie eutrofizacji o 72%.

W literaturze wsrod metod, ktorych celem jest biologiczne usunigcie zwiazkow azotu i

fosforu ze sciekéw ogrodniczych mozna wyrdznic:

o systemy hydrofitowe [63,68,69],
o systemy oparte o proces denitryfikacji [14,70],
o hodowlg glonéw [16,63,71].

Interesujace sa rowniez metody, w ktérych podjeto proby odzysku fosforu ze Sciekow

W wyniku procesu stracania [16,72,73].

Wsrod badan z zastosowaniem systemu hydrofitowego mozna wymieni¢ badania
Gagnon i in. [68]. W cytowanych badaniach w oczyszczalni hydrofitowej usunigto jedynie 4%
oraz 6% odpowiednio fosforu i azotu, gdy do $ciekow hydroponicznych nie dozowano
zewnetrznego zrodta wegla. Natomiast dzieki zastosowaniu sacharozy w dawce wyrazonej
stosunkiem C/N rownej 1,3 uzyskano 79% i 30% sprawnos$¢ odpowiednio denitryfikacji i
defosfatacji. Natomiast Park i in. [69] wykorzystujac dwustopniowy system hydrofitowy o
przeplywie poziomym, ktory taczyt proces denitryfikacji autotroficznej i heterotroficznej,

usuneli 71,5% zwiazkow azotu i 88,8% zwigzkow fosforu. Jako zrodto wegla organicznego
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wykorzystano sacharozg¢, natomiast Zrodlem wegla w denitryfikacji autotroficznej byt
tiosiarczan sodu. Putri i Hung [63] prowadzac badania z rz¢sa drobng (Lemna minor) uzyskali
szybko§¢ usuwania azotu i fosforu wynoszaca odpowiednio 5,727 mg N-L*-d! oraz
3,043 mg P-Lt-d

Denitryfikacja okazata si¢ efektywnym procesem usuwania azotu w badaniach Kwon i
in. [14] z wykorzystaniem reaktora SBR. Uzyskano w nich 99,8% efektywno$¢ usuwania
zwigzkoéw azotu. Sprawnos¢ defosfatacji w cytowanych badaniach wynosita 89,5%. Metanol w
dawce 2,86 g ChZT-g NOs-N" stanowit zewnetrzne zrodto wegla. Interesujace rozwiazanie W
postaci dwukomorowego reaktora hybrydowego zostato zaproponowane przez Park i in. [70].
W pierwszej komorze nastgpowal proces fermentacji odpadéw ogrodniczych, gdzie
uzyskiwano poferment, ktory stanowit zewnetrzne zrodlo wegla w komorze drugiej do
przeprowadzenia procesu denitryfikacji. Dawka wegla organicznego zastosowana w badaniach
wyrazona stosunkiem C/N wynosita 1,93. Sprawno$¢ usuwania azotu i fosforu wynosita
odpowiednio 95% i 81%. Warto réwniez zaznaczy¢, ze stgzenie jonow NO3z™ w odptywie nie

przekraczalo 5 mg N-L, natomiast ortofosforanéw 7,5 mg P-LL.

Huo i in. [71] wykorzystujac mikroalgi Chlorella vulgaris do oczyszczania
syntetycznego drenazu ogrodniczego osiggneli odpowiednio 70,2% oraz 90% sprawno$é
usuwania azotu i fosforu. Natomiast Putri i Hung [63] oprocz badan z wykorzystaniem rzesy
drobnej (Lemna minor), przeprowadzili badania z mikroalgami Chorella vulgaris i
Scenedesmus quadricauda. Wykorzystanie Chorella vulgaris i Scenedesmus quadricauda
pozwolito uzyskaé szybkos¢ usuwania azotu odpowiednio 1,938 mg N-Lt-d?! i
1,384 mg N-L*-d?. Mikroglony usuwaty fosfor ogolny z szybkoscia odpowiednio
1,832 mg P-L*-d! oraz 0,778 mg P-L*1-d"1. Saxena i Bassi [16] oczyszczali pozywke z
wykorzystaniem glonéw Dunaliella salina. W hodowli, ktora trwata 10 dni usuni¢to 95,2%
azotu i 93,6% fosforu. Stgzenie poczatkowe azotu i fosforu wynosito odpowiednio
456 mg N-Ltoraz 7,8 mg P-L™.

W cytowanych wyzej badaniach $cieki, przed uprawg glondow, zostaly poddane
procesowi wytracania fosforu. Odczyn $ciekow zostat podniesiony do pH 7,5 za pomocg 1M
NaOH, co pozwolilo na usuniecie 367 mg P-L* (sprawnosé¢ 97,6%). Fosfor ulegat wytracaniu
W postaci osadu z jonami wapnia, ktérych stezenie zmalato z 539 mg-L do 392 mg-L1. Wzrost
odczynu w badaniach nie mial wplywu na zawarto$¢ azotanow [16]. Dunets i Zheng [73]
przeprowadzili badania z zastosowaniem wodorotlenku wapnia do stracania fosforu w sciekach

hydroponicznych. Dawka Ca:P wynoszaca 1,5 pozwala na usunigcie 99% fosforu. Optymalne
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pH dla tego procesu zawiera si¢ w przedziale 8,6-9,0. Odczyn nie miatl wplywu na usuwanie
innych skladnikow zawartych w pozywce. Podobne wyniki do wyzej opisanych uzyskat
Jozwiak i in. [72]. W badaniach tych w pH powyzej 6,5 nastepowato stragcanie ortofosforanow
w $ciekach szklarniowych, dzieki wysokiej zawartosci jonow Ca?* oraz Mg?*, ktorych stezenie w
badanych $ciekach wynosito odpowiednio 545,0 mg Ca®-L?! oraz 178,0 mg Mg*-L™.
Sprawno$¢ tego procesu rosta wraz ze zwigkszaniem odczynu roztworu i przy odczynie 10
uzyskala najwyzsza wartos¢ (97,5%). Odczyn nie miat wickszego wpltywu na mozliwo$é
usuwania azotandw(V), gdyz sole tego zwigzku przy wysokim odczynie nalezg do tatwo
rozpuszczalnych. Jozwiak i in. [72] wykorzystali sorbent w postaci chitozanu niesieciowanego
(CHs) oraz sieciowany epichlorohydryna (ChS-ECH). Przy dawce sorbentu 50g-L i odczynie
6,2 CHs zabsorbowato 93% PO.* oraz 53% NOs. W tych samych warunkach CHs-ECH
zaabsorbowato 77% oraz 70% odpowiednio ortofosforanéw i1 azotanow(V). Poczatkowe
stezenie ortfosforanow wynosito 60,8 mg P-L?, natomiast zawarto$¢ azotu azotanowego(V)

wynosita 621,1 mg N-L™1,
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3. Bio-elektrochemiczne oczyszczanie Sciekow

Na catym §wiecie z wielu galezi gospodarki do wod gruntowych i powierzchniowych
odprowadzane sa zwigzki azotu i fosforu, ktore przyczyniaja si¢ do eutrofizacji. Eutrofizacja
niszczy zasoby wody stodkiej, a warto zauwazy¢, ze w ostatnich latach caty swiat, w tym takze

Polska, zmaga si¢ z jej deficytem [74].

Na podstawie obowigzujacego w Polsce Rozporzadzenia Ministra Gospodarki Morskiej
i Zeglugi Srodladowej z dnia 12 lipca 2019 r. w sprawie substancji szczegdlnie szkodliwych
dla srodowiska wodnego oraz warunkow, jakie nalezy speti¢ przy wprowadzaniu do wod lub
do ziemi $ciekow, a takze przy odprowadzaniu wod opadowych lub roztopowych do waod lub
do urzadzen wodnych (Dz.U. 2019, poz. 1311), Scieki powstajace przy uprawie bezglebowej
stanowig grupe $ciekow przemystowych z produkcji i przetwdrstwa owocoOw 1 warzyw.
Zgodnie z tym dokumentem stezenie fosforu w $ciekach przemystowych z produkcji i
przetworstva owocow 1 warzyw przed odprowadzeniem do $rodowiska nie powinno by¢
wyzsze niz 3,0 mg-L™, natomiast stezenie azotu ogdlnego nie powinno byé¢ wyzsze niz

30,0 mg N-L" [18].

Interesujagcym rozwigzaniem pozwalajagcym na efektywne oczyszczanie $ciekow jest
potaczenie proceséw elektrochemicznych z biologicznymi. Denitryfikacja autotroficzna oraz
heterotroficzna w polaczeniu z elektrokoagulacja 1 elektrochemiczng redukcja azotanow

pozwala na uzyskanie wysokich sprawno$ci usuwania azotu i fosforu ze $ciekow [19,26,75,76].
3.1. Usuwanie azotu w reaktorze bio-elektrochemicznym

W reaktorze z przeptywem pradu nastepuje wspotdziatanie trzech proceséw usuwania
azotu tj. powszechnie znanej i stosowanej denitryfikacji heterotroficznej, denitryfikacji

autotroficznej oraz elektrochemicznej redukcji azotanow(V).

Denitryfikacja heterotroficzna jest najpopularniejszym procesem wykorzystywanym
do usuwania azotanow ze $ciekOw. Polega na stopniowej redukcji azotanow(V) do azotu
czasteczkowego W warunkach beztlenowych [77,78]. W reakcji (1) przedstawionej ponizej

wykorzystano kwas octowy jako zrodto wegla w procesie denitryfikacji [79].
5CH3;COOH + 8NO3 — 4N, + 6H,0 + 10C0, + 80H™ (1)
Zgodnie z t3 reakcja mikroorganizmy przeprowadzajace denitryfikacje wykorzystuja

kwas octowy jako donor elektronow i azotany(V) jako akceptor elektronow. Utlenione zwigzki
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organiczne tworzg ditlenek wegla, natomiast zredukowany azot azotanowy tworzy azot
czasteczkowy [79]. Nieodpowiednia ilo$¢ substancji organicznych w $ciekach dziata
ograniczajgco na proces usuwania azotu. Konieczne jest wtedy dostarczenie jego dodatkowej
ilosci w postaci zewnetrznego zrodta. W literaturze wymienia si¢ wiele substancji, ktore sg
stosowane jako substrat organiczny: kwas octowy, kwas cytrynowy, octan sodu, metanol,
etanol, glukoza czy $cieki piwowarskie [80-82]. Ilo§¢ niezbedna do efektywnej denitryfikacji
wyrazana jest stosunkiem C/N lub ChZT/N. Wedtug Her i Huang [83] optymalny stosunek C/N
zalezy od zastosowanego zrodia wegla. Wedlug ich badan niezbedny stosunek C/N do
przeprowadzenia denitryfikacji wynosi 0,9, 1,9, 2 oraz 3,0 odpowiednio dla metanolu, kwasu
octowego, glukozy oraz kwasu benzoesowego. Wedlug badan Mielcarek i in. [84] pelng
denitryfikacje mozna uzyska¢ przy stosunku C/N wynoszacym 2,5. Mohan i in. [85]
oczyszczajac $cieki W reaktorze SBR 0 zawarto$ci azotanéw od 1355 mg N-NOs-L? do 5420
mg N-NOs L wykazali, ze optymalng dawka do przeprowadzenia denitryfikacji jest stosunek
C/N wynoszacy 1,5.

Stosunek C/N ma réwniez wptyw na powstawanie produktow posrednich denitryfikacji
jak NO2 7, NO czy N2O. Wynika to z ograniczonego doptywu elektronow do przeprowadzenia
pelnej denitryfikacji [85]. Natomiast wedlug Wang i Chu [82] akumulacja azotanow(I11) moze
by¢ spowodowana wysoka koncentracjg azotanow(V) oraz wysokim stezeniem tlenu, niskg

temperaturg 1 nieodpowiednim czasem zatrzymania $ciekow.

Przyjmuje si¢, ze stezenie tlenu w reaktorach beztlenowych prowadzacych
denitryfikacje powinno by¢ bliskie zeru [86]. Wysoka koncentracja tlenu powoduje, Ze jest on
energetycznie wydajniejszym akceptorem elektronow przez co hamuje denitryfikacje [87].
Fu i in. [80] twierdza, ze zawarto$¢ tlenu w $ciekach powyzej 2 mg Oz-L! powoduje spadek
efektywnosci denitryfikacji. Natomiast Cao i in. [88] przeprowadzili badania z zastosowaniem
reaktora SBR ze ztozem ruchomym. Wykazali, ze usuwanie azotu w procesie denitryfikacji
odbywa sie najefektywniej przy stezeniu tlenu wynoszacym 2,5 mg Oz L' Wedtg
Ma i in. [89] w rektorze SBBR sprawnos¢ denitryfikacji ro$nie wraz ze spadkiem st¢zenia tlenu
w zakresie 2,5 mg O-L1 - 0,35 mg Oz L.

Waznym wskaznikiem wptywajacym na szybko$¢ i koncowa efektywnos$¢ jest odczyn.
W trakcie denitryfikacji heterotroficznej nastepuje powstawanie jonéw OH™ (rownanie 1), ktore
powodujg wzrost pH. Odpowiedni odczyn dla wiekszosci bakterii denitryfikacyjnych zawiera
si¢ w przedziale 7,5—9,5. [90]. Lee i in. [91] podaja, ze optymalnym odczynem jest zakres 7-8.
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Dla wartosci pH poza podanymi zakresami nastepuje spadek sprawnos$ci denitryfikacji oraz

akumulacja azotu azotanowego(l11) [78,90].

Temperatura istotnie wptywa na aktywno$¢ metaboliczng mikroorganizméw [78].
Optymalna temperatura dla denitryfikacji podana w literaturze wynosi od 15 do 35°C [92].
Skuteczno$¢ usuwania pProcesu rosnie wraz ze wzrostem temperatury i moze by¢ 5-krotnie
wyzsza w temperaturze 30°C, niz w temperaturze 5°C [93]. Podobne spostrzezenia odnotowali
Lee i in. [91] wedlug ktorych, sprawno$¢ denitryfikacji jest wyzsza w temperaturze 25°C niz w
temperaturze 15°C. Wedtug Fu i in. [80] wysoka temperatura powoduje wzrost rozktadu
zwigzkow wegla organicznego. Natomiast w badaniach Liao i in. [92] w temperaturze 10°C,

nastepowata akumulacja NO2".

Hydrauliczny czas zatrzymania (HRT) $ciekow w reaktorze musi by¢ wystarczajgco
dhugi, aby przeprowadzi¢ wszystkie etapy denitryfikacji. Zbyt dlugi czas zatrzymania moze
powodowa¢ powstawanie siarkowodoru (redukcja siarczanéw). Obnizajagc HRT zwigksza si¢
szybko$¢ usuwania azotanow(V), jednak catkowita redukcja NOs moze by¢ na niskim
poziomie [94]. Zbyt krotki HRT powoduje rowniez akumulacje azotu azotanowego(I1I) [82].
W literaturze mozna znalez¢ szeroki zakres stosowanych HRT od 1 h do nawet 7d [95,96].
Wedlug Guo i in. [97] wystarczajacy HRT, przy ktorym mozliwe jest usunigcie NOs™ bez
akumulacji azotu azotanowego(l11), wynosi 12 h [103]. Rodziewicz i in. [98] w beztlenowym
reaktorze, z obracajacymi si¢ tarczami zamontowanymi na pionowym wale, osiagneli 99%

denitryfikacje stosujac zarowno kwas mastowy i kapronowy oraz HRT rowny 24 h [98].

Denitryfikacja autotroficzna polega na wykorzystaniu przez mikroorganizmy
nieorganicznych zwiazkow (S°, S*7, S:03%7, FeS; SCN™ Fe?* oraz As®*) jako donorow
elektronow. Zrédtem wegla dla tego typu denitryfikacji jest ditlenek wegla oraz
wodoroweglany [99].

Interesujagcym rozwigzaniem, ktore w ostatnich latach wzbudza coraz wigksze
zainteresowanie  jest  denitryfikacja  hydrogenotroficzna.  Hydrogenotrofy — w
bio-elektroreaktorze wykorzystuja gazowy wodor (donor elektronéw) wytworzony podczas
elektrolizy wody na katodzie lub anodzie [100]. Ztozony przebieg redukcji azotanow w rektorze
z przeptywem pradu przedstawiono z wykorzystaniem ponizszych rownan reakcji (2-8) [101].
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- Anodowa elektroliza wody:

5H,0 - 2,50, + 10H* + 10e"~ (2)
- Katodowa elektroliza wody:

10H,0 + 10e~ - 5H, + 100H™ (3)

- Hydrogenotroficzna redukcja azotanow(V):

2NO; + 2H, » 2NO5 + 2H,0 ()
2NOj5 + 2H, - N,0 + 2H,0 + 20H™ (5)
N,0 + H, - N, + 2H,0 (6)

— Ogolne rownanie reakcji na podstawie rownan (3-6):
2NO3 + 6H,0 + 10e™ —» N, + 120H™ @)

- Ogodlne réwnanie reakcji bio-elektrochemicznej redukcji azotanow(V)

wynikajace z rownania (2) i (7):
2NO3 + H,0 > N, + 2,50, + 20H~ (8)

Zaleta denitryfikacji hydrogenotroficznej jest eliminacja substratu organicznego, ktory
moze przedostawaé si¢ w duzych ilosciach do S$rodowiska w przypadku denitryfikacji
heterotroficznej. Rowniez stosowanie H2 nie powoduje wtornego zanieczyszczenia Sciekow co
ma miejsce, gdy stosuje si¢ sSiarke czy zelazo jako donor elektronéw. Kolejng zaletg jest
mniejsza produkcja biomasy, a tym samym problem zwigzany z jej zagospodarowaniem.

Ponadto wodor wykorzystywany jako donor elektronoéw jest nieszkodliwy dla ludzi [102,103].

Sprawnos¢ denitryfikacji hydrogenotroficznej jest zalezna od takich czynnikow jak pH,
temperatura, hydrauliczny czas zatrzymania, ilos¢ wegla nieorganicznego. Dodatkowo na
skuteczno$¢ denitryfikacji wptywa ilo$¢ rozpuszczonego wodoru oraz gestos¢ pradu

elektrycznego [78,104].

Proces denitryfikacji hydrogenotroficznej zachodzi w odczynie 7,6-8,6 [99]. W
literaturze rowniez mozna znalez¢ informacje o pH w zakresie 6,5-8 [104]. Nizsze warto$ci pH
mogg ograniczaé¢ ilo$¢ dostepnego wegla nicorganicznego. Odczyn powyzej 8,6 powoduje
spadek szybkosci denitryfikacji. Wzrost pH moze powodowac¢ wytracanie si¢ wegglanow, ktore
dziataja inhibicyjnie na denitryfikacje ograniczajac mozliwos¢ wnikania wodoru i azotanow(V)

w struktur¢ mikrobiologiczng. Optymalna zasadowo$¢ S$ciekOw powinna wynosic¢

24



1,1 g NaHCOs3-L1 [99]. W badaniach Li i in. [105] optymalne pH dla denitryfikacji z donorem
w postaci H> wynosito 8. Przy tym odczynie koncentracja azotu azotanowego(lll) wynosita
1,0 mg NO2-L. Poza tym zakresem stezenie azotu azotanowego(IIl) wzrastato i wynosito
8,4 mg NO2-L! (dla pH 9) oraz 13,6 mg NO.-L* (dla pH 6). W literaturze wspomina sie, ze
denitryfikacja hydrogenotroficzna moze by¢ prowadzona przy pH ponizej 5,4, jednak
konieczne jest dodatkowe dostarczanie CO2 [106,107].

Temperatura Sciekow oczyszczanych z wykorzystaniem denitryfikacji autotroficznej
powinna wynosi¢ od 25°C do 35°C. Ponizej tego zakresu nastepuje akumulacja azotanow(I1I),
natomiast powyzej nastgpuje spadek sprawnosci procesu [99]. Mimo to Li in. [108] uzyskali
zblizong szybko$¢ usuwania azotu wynoszaca 0,250 kg N-m3-d? i 0,230 kg N-m3-d*?,

odpowiednio w temperaturze 30°C i 15°C.

Teoretyczny stosunek wegla do azotu wynosi 0,2 mg C-HCO3z/mg N-NOz". W badaniach
stosowane sa jednak wyzsze wartosci stosunku C/N. Przy zbyt wysokim stosunku C/N
nastepuje redukcja NO3z™ do amoniaku. Zbyt mata ilo§¢ wegla nieorganicznego powoduje
zahamowanie denitryfikacji [90]. Peng i in. [109] wskazali, ze mozna ograniczy¢ zuzycie wegla
organicznego poprzez jednoczesne zastosowanie denitryfikacji  autotroficznej i
heterotroficznej. Stosunek wegla organicznego do azotu wynoszacy 0,7 wedlug literatury
pozwala na prowadzenie jednoczesnie denitryfikacji autotroficznej i heterotroficznej. Uwaza
sig, ze przy stosunku C/N wigkszym niz 1 przewazaja procesy denitryfikacji
heterotroficznej [19,76,110].

W literaturze opisane sa badania usuwania azotu w bio-elektroreaktorach prowadzonych
w szerokim zakresie gestosci pradu elektrycznego. Safari i in. [111] testowali gestos¢ pradu
elektrycznego w zakresie 2 mA-cm2-32 mA-cm™?. W przedstawionym zakresie azot byt
najefektywniej usuwany przy gestosci wynoszacej 8 mA-cm. Park i in. [112] najwicksza
szybko$¢ redukcji azotanow w bio-elektroreaktorze rowna 0,17 mg N-NOsz-cm2.d? uzyskali
stosujac prad o gestosci 19 A-m™. Tong i in. [113] stosowali gesto$é¢ pradu w zakresie 0-
1,6 A-m™, uzyskujac najwieksza szybko$¢é usuwania azotanow(V) przy gestosci 400 mA-m=,
Ktodowska i in. [76] uzyskali wysokg sprawno$¢ usuwania azotu ogolnego wynoszacg 85%
przy gestosci 210 mA-m2. Zbyt wysoka gestos¢ wplywa na populacje mikroorganizméow w
reaktorze [114]. Tlo§¢ zywych bakterii w badaniach Wei i in. [115] zmniejszyta si¢ o 10%, 15%
i 29% przy gestosci pradu odpowiednio 6,7 A-m?2, 12,3 A-m?oraz 24,7 A-m™,
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Wedlug Capua i in. [99] stezenie wodoru, aby nie powodowac¢ akumulacji N-NO,
powinno wynosi¢ powyzej 0,2 mg Hz-L™. Karanasios i in. [116] usungli azot azotanowy(V)
przy stezeniach wodoru wynoszacym od 0,4 mg Hz-L™* do 0,8 mg Hz-Lt. Eamrat i in. [117]

zuzywajac 0,64 g Hz-d™ uzyskali sprawno$é usuwania azotanéw wynoszaca 86,4%.

Skrocenie HRT w badaniach Peng i in. [109] z 24 h do 18 h nie powodowalo wzrostu
stezenia azotu azotanowego(l11) i azotu azotanowego(V) wplyneto jedynie na szybkos¢ statej
szybkosci denitryfikacji, ktora zwiekszyla si¢ z 0,43 d* (HRT 24 h) i 0,49 d* (HRT 18 h).
Xing iin. [118] zastosowali czas zatrzymania $ciekow w rektorze wynoszacy 28 h, ktory

pozwolil im na usunigcie 94,4% azotu catkowitego.

W wyniku przeptywu pradu elektrycznego w obrebie katody moze zachodzié
elektrochemiczna redukcja azotanow(V). Reakcje chemiczne w wyniku, ktorych jony NOz”
sa redukowane elektrochemicznie do azotu czasteczkowego =zostaly przedstawione

ponizej [119]:

NO3 + H,0 + 2e~ - NO; + 20H~ 9)
NO3 + 3H,0 + 5e~ - IN, + 60H~ (10)
NO; + 5H,0 + 6e~ - NH; + 70H~ (11)
NO; + 4H,0 + 4e~ - NH,OH + 50H~ (12)
2NO; + 4H,0 + 6e~ > N, + 80H™ (13)
2NO; + 3H,0 + 4e~ > N,0 + 60H™ (14)
NOj + H,0 + 2e~ - N,0 + 60H™ (15)
NO; + H,0 + 2e~ > NO + 20H~ (16)
N,O0 + 5H,0 + 4e~ - 2NH,0H + 40H~ (17)

Dodatkowo w trakcie tego procesu zachodzi elektroliza wody w obrgbie anody (rownanie 18)
I katody (réwnanie 19) [119,120]:

5H,0 - 2,50, + 10H* + 10e~ (18)
10H,0 + 10e™ — 5H, + 100H"~ (19)

Waznym wskaznikiem, ktory w najwigkszym stopniu wplywa na koncowy produkt

elektrochemicznej redukcji azotanow(V) jest odczyn. Przy pH obojetnym i zasadowym
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produktami ubocznymi tego procesu sg azotany(lll), amoniak, hydroksyloamina oraz
hydrazyna. W odczynie kwasnym niepozadanymi produktami procesu redukcji sg azot
azotanowy(l11) oraz amoniak [121]. Rozwigzaniem problemu jest dodawanie do reaktora soli
chlorkowych. Powszechnie stosowany jest chlorek sodu. Jony chloru ulegaja anodowemu
utlenieniu (reakcja 20), ktore nastepnie z woda tworzg kwas chlorawy(l) (reakcja 21). Jony
amonowy oraz azotanowy(lll) reaguja z jonem podchlorynowym tworzac azot azotanowy(V)
oraz azot czasteczkowy (reakcja 22 i 23) [122].

2C1™ - Cl, + 2e” (20)
Cl, + H,0 » HOCl + H* + CI~ (21)
NO; + HOCl — NO3 + Cl™ + H,0 (22)
2NHj} + 3HOCL - N, + 5H* + 3Cl™ + 3H,0 (23)

Li i in. [123] stosujac NaCl w dawce 0,5 g-L* zwiekszyli sprawno$¢ usuwania azotu o
5,7% w poréwnaniu z wariantem bez zastosowania chlorku sodu. Ponadto w wariancie z
zastosowaniem jonow chloru nie odnotowano wystepowania azotu azotanowego(Ill) oraz
jonow amonowych. Wyzsza gesto$¢ pradu powoduje szybsza redukcje NOs™ na powierzchni
elektrody [124]. Benekos i in. [125] w zakresie gestosci pradu 20-40 mA-cm™ usuneli 100%
azotu azotanowego(V). Jednak w eksperymencie wraz ze wzrostem gestosci pradu nastapita
akumulacja azotu amonowego wynoszaca od 4,5-6,5 mg N-NH4*-L1. Ghanim i Ajjam [126]
oczyszczajac elektrochemicznie $cieki syntetyczne o stezeniu azotu azotanowego(V) roéwnym

150 mg-L* uzyskali sprawno$é¢ wynoszaca od 40% (2 mA-cm2) do 88% (10 mA-cm).

Przeptyw pradu elektrycznego przez elektrody powoduje powstawanie oprocz procesOw
katodowej redukcji, rowniez proces elektrokoagulacji [127]. Ghazouani i in. [128] oczyszczajac
Scieki syntetyczne zastosowali prad elektryczny o gestosci od 1 mA-cm? do 40 mA-cm™.
Poczatkowe stezenie azotu azotanowego(V) wynosito 350 mg N-L?, natomiast koncentracja
fosforandéw wynosita 50 mg P-L. Sprawnoé¢ usuwania zwigzkow azotu i fosforu w badanym
zakresie gestosci pradu wynosita odpowiednio 37%-99% oraz 51%-99%. Mimo wysokiej
sprawnos$ci usuwania azotu azotanowego(V), gtownym produktem procesu byt jon amonowy,

ktory przy najwigkszej gestosci pradu stanowit okoto 90%.
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3.2.  Usuwanie fosforu w reaktorze bio-elektrochemicznym

Fosfor w $rodowisku wodnym powoduje eutrofizacje, odpowiedzialng za rozwdj
glonow. Zwigzki fosforu przedostajg si¢ do Srodowiska wodnego ze S$ciekdw bytowo-
gospodarczych, przemystowych oraz sptywéw wody z terenéw rolniczych. Majac na uwadze
coraz mniejsze zasoby wody na $wiecie, konieczne jest ograniczenie ich przedostawania si¢ do

srodowiska, jak rOwniez sprawne oczyszczanie SciekOw zawierajgcych zwigzki fosforu [129].

Interesujacym rozwigzaniem efektywnego oczyszczania §ciekow bogatych w zwiagzki
fosforu jest elektrokoagulacja. Proces ten zostat wykorzystany migdzy innymi do oczyszczania
scickow z przemystlu mleczarskiego, cukrowniczego, papierniczego czy rolno-

spozywczego [130].

W procesie elektrokoagulacji w trakcie przeptywu pradu elektrycznego nastepuje
wytwarzanie koagulantu tzw. ,,in situ” w wyniku rozpuszczania anody. Przewaznie anoda
wykonana jest z zelaza, aluminium badz stali nierdzewnej. Gazowy wodor wytwarzany na
katodzie wspomaga flotacje zanieczyszczen i powstajacych ktaczkow. Jony metali (Fed*, Fe?*
lub APP*) tworza z jonami OH™ monomeryczne i polimeryczne kompleksy [131,132]. Jony PO4*
wykazuja silne powinowactwo do jondéw glinu i1 zelaza. W roztworze wodnym nastepuje
wymiana ligandow hydroksylowych z fosforanowymi [131]. Ponizej znajduja si¢ rownania
reakcji zachodzacych w trakcie elektrokoagulacji w srodowisku kwasnym i zasadowym z

zastosowaniem anody glinowej i zelazowej [132]:
— elektroda aluminiowa:
-srodowisko kwasowe reakcja anodowa
At + 3H,0 - Al(OH); + 3H™ (24)
-srodowisko zasadowe reakcja anodowa
ARt + 30H™ - Al(OH); (25)
- reakcja katodowa w warunkach kwasowych i zasadowych

2H,0 + 2e~ —» H, + 20H~ (26)
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— elektroda zelazowa:

-srodowisko kwasowe reakcja anodowa

4Fe?*t + 0, + 10H,0 — 4Fe(OH); + 8H* (27)
- reakcja katodowa w warunkach kwasowych

8H" + 8e~ — 4H, (28)
-Srodowisko zasadowe reakcja anodowa

Fe?* + 20H™ - 2Fe(OH), (29)
- reakcja katodowa w warunkach zasadowych

2H,0 + 2e~ - H, + 20H™ (30)

Efektywnosc¢ procesu elektrokoagulacji zalezy glownie od materiatu elektrody, gestosci

pradu, przewodnictwa, temperatury, pH czy czasu pracy.

Gestos¢ pradu elektrycznego jest czynnikiem, ktorym mozna bezposrednio kontrolowaé
wydajnos¢ elektrokoagulacji. Za pomocg tego parametru kontrolowana jest ilo§¢ koagulantu,
ktora przedostaje si¢ do roztworu. Rownowaznikowa masa glinu i zelaza powstajaca w wyniku
rozpuszczania anody wynosi odpowiednio 335,6 mg-Al-h?! i 1014 mg-Al-h?l. Nalezy
zaznaczyC, ze zastosowana gesto$¢ bezposrednio wplywa na pH oraz temperaturg
procesu [133]. Zakres stosowanych gestosci jest szeroki. W zalezno$ci od zrodta gestos¢ pradu
do usuwania fosforu wynosi od 1 A-m? do 50 A-m2[129]. Omwene i in. [131] usuwajac fosfor
w zakresie gestosci pradu 10-40 A-m™usuneli 99% fosforu ze $ciekéw bytowych. Jednak czas
potrzebny do osiggni¢cia tak wysokiej sprawnos$ci byl rozny 1 wynosit 100 min dla gestosci
pradu 10 A'm? i 50 min dla gestoéci pradu 40 A-m?. Wynika to z faktu, ze ilo$é
wyprodukowanego koagulantu zalezy nie tylko od gestosci pradu, ale tez czasu trwania
procesu. Wysoka gestos¢ pradu skraca zywotno$¢ elektrod oraz powoduje zbyt duza

koncentracj¢ koagulantu powodujac wtorne zanieczyszczenie jonami glinu lub zelaza [134].

Powszechnie stosowanymi materiatami do usuwania fosforu ze Sciekow sg elektrody
wykonane z zelaza i aluminium, dla ktorych sprawnos¢ usuwania, przy odpowiedniej gestosci
pradu, moze wynosi¢ ponad 90% [135]. Materiaty te sa rowniez czgsto stosowane ze wzgledu

na powszechna dostepnos¢ i niska ceng. Zaletg stosowania elektrody wykonanej z zelaza jest
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mniejsza toksycznos¢ w przypadku wtornego zanieczyszczenia, tworzenie ci¢zszych ktaczkow

oraz efektywne dziatanie w szerokim zakresie pH [136].

Wigkszos¢ badan z zastosowaniem elektrokoagulacji przeprowadza si¢ w temperaturze
20-30°C [132]. Nalezy =zaznaczyé, ze bezposredni wplyw na wzrost temperatury ma
zastosowana gestos¢ pradu elektrycznego [137]. Vasudevan i in. [138] usuwajac fosfor
elektrochemicznie ze $ciekéw syntetycznych uzyskali sprawnos$¢ o niespelna 30% wyzsza w
temperaturze 32°C, w poréwnaniu z temperaturg 20°C. W badaniach Tibebe i in. [139]
uzyskano 12,5% procentowy wzrost usuwania fosforu zwigkszajac temperature z 15°C do 45°C
(koncowa efektywno$¢ wynosita 97,65%). Poczatkowe stgzenie fosforu w $ciekach

syntetycznych wynosito 50 mg P-L?, a zastosowana gestosé 10 mA-cm™2.

Optymalny zakres odczynu podczas usuwania fosforu przez elektrody zelazowe zawiera
si¢ w przedziale 4,5-5,5. Powstajacy FePOs charakteryzuje si¢ niskg rozpuszczalno$cig w tym
odczynie [135]. Damaraju i in. [140] stwierdzili, ze efektywne usuwanie fosforu zachodzi w
pH 6. Rowniez nalezy zauwazy¢, ze w literaturze istnieja sprzeczne informacje dotyczace
zmian pH w trakcie elektrokoagulacji. Mimo ze wigkszo$¢ naukowcow donosi o jego wzroscie,
cze$¢ publikacji wykazuje spadek odczynu [141]. W trakcie koagulacji z zastosowaniem
elektrody wykonanej z Zelaza pH poczatkowo wzrasta, co wynika z produkcji jonow OH-.
Jednak wigzanie jondw hydroksylowych z zelazem moze powodowaé nastgpnie Spadek

pH [140].

Stwierdzono réwniez, ze niskie pH powoduje pasywacje elektrody, ktora negatywnie
wplywa na sprawno$¢ usuwania zanieczyszczen [140]. Pasywacja elektrody to proces
tworzenia si¢ na powierzchni elektrody warstwy osadu sktadajacej si¢ z tlenkéw oraz
wodorotlenkow metali. Wystgpowanie tej warstwy utrudnia rozpuszczanie si¢ elektrody oraz
zwigksza zuzycie energii elektrycznej [142,143]. W literaturze wymienia si¢ jony siarczanowe
i wodoroweglanowe jako substancje chemiczne, ktore powoduja pasywacje elektrody
zmniejszajac produkcje kationow AI®* lub Fe**. Natomiast jony chloru powoduja rozpuszczanie
si¢ warstwy tlenkow oraz korozje wzerowg anody [142]. Zaleca sig, aby jony ClI™ stanowity
20% wszystkich anionéw w roztworze [144]. Jony chlorkowe przeciwdziataja pasywacji oraz
zwickszaja przewodno$¢, ktora wplywa na zmniejszenie oporu wystepujacego miedzy
elektrodami, a tym samym zmniejsza napigcie wymagane do uzyskania odpowiedniej gestosci

pradu [142,143].
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3.3. Charakterystyka osadow powstajacych w reaktorach bio-elektrochemicznych

Biologiczne oczyszczanie $cickow bezposrednio zwigzane jest z powstawaniem osadow
scickowych, ktore stanowia produkt uboczny procesu. W krajach Unii Europejskiej powstaje
10 Mt osadow $ciekowych, z czego ilos¢ osadow powstajacych w Polsce stanowi 0,56 Mt [145].
Wedlug Grobelak i in. [146] jednym ze sposobow zagospodarowania osadéw Sciekowych jest
ich wykorzystanie w rolnictwie. Wysoka zawarto$¢ zwigzkow azotu, fosforu oraz potasu
sprawia, ze osady sa interesujagcym materialem do stosowania w rolnictwie. Czynnikiem
ograniczajacym wykorzystanie osadow W rolnictwie jest zawarto$¢ metali cigzkich [145]. W
osadach $ciekowych z oczyszczalni sciekow miejskich 60% suchej masy stanowia sktadniki
nawozowe i nietoksyczne zwigzki organiczne, ktore mozna wykorzysta¢ w rolnictwie [147].
Zagospodarowanie osadow $ciekowych jest jednym z gtownych probleméw, z ktorymi zmagaja
si¢ oczyszczalnie §ciekow, gdyz koszty ich zagospodarowania moga stanowic¢ 50% catkowitych
kosztow zwigzanych z funkcjonowaniem oczyszczalni §ciekow [148]. Wazng cechg reaktorow
z biofilmem w poréwnaniu z komorami osadu czynnego jest znacznie mniejsza ilo$¢
produkowanych osadow $ciekowych. Boavida-Dias i in. [149] oczyszczajac $cieki mleczarskie
odnotowali okoto 2,5-krotnie mniejsza produkcj¢ osadow w warunkach tlenowych. Przy
obcigzeniu zwigzkami organicznymi wynoszacym 1,22 g ChZT-L*-d?. Stezenie zawiesin
ogbdlnych w $ciekach wyplywajacych z reaktora wynosito 1000 mg s.m-L? podczas
oczyszczania z wykorzystaniem osadu czynnego. W reaktorze ze ztozem ruchomym st¢zenie

zawiesin ogélnych wynosito 400 mg s.m-L™.

Wedtug Peng i in. [109] potaczenie denitryfikacji autotroficznej i heterotroficznej po-
zwala na zmniejszenie ilo$ci biomasy w reaktorze BER. Rowniez proces elektrokoagulacji cha-
rakteryzuje si¢ mniejszg produkcja osadow w porownaniu z konwencjonalng koagulacjg che-
miczng [150]. Kolejng zaleta osadow powstajacych w bio-elektroreaktorach jest ich zdolno$¢
do odwadniania. Przeprowadzone przez Larue i VorobieV [151] badania wykazaty, ze gestosci
osadow wytworzonych podczas elektrokoagulacji (elektrody zelazowe) i koagulacji tradycyjnej
z zastosowaniem FeSQ4 byly zblizone i byly rowne odpowiednio 1053 kg-m=oraz 1050 kg-m3.
Jednak wielkos$¢ ktaczka wytworzonego podczas elektrokoagulacji byta o 41% wigksza ($red-
nica ktaczka wynosita 141um). Ktodowska i in. [21] oczyszczajac $cieki o wysokiej zawartos$ci
azotu i fosforu z wykorzystaniem reaktora bio-elektrochemicznego wykazali, ze czas ssania
kapilarnego, niezaleznie od zastosowanej gestosci pradu (53 mA-m2-210 mA-m2) oraz dawki

I zrodta wegla, wynosi okoto 10 s.
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Huang i in. [152] w wyniku elektrochemicznego usuwania azotu amonowego i fosforu
z wykorzystaniem anody magnezowej byli w stanie odzyska¢ 93% zwiazkow nawozowych
(azotu i fosforu) w postaci struwitu. Zastosowana gesto$¢ pradu wynosita 2 mA-cm?2, a czas
elektrokoagulacji wynosit 45 min. Talekar i Munturi [153] oczyszczajac elektrochemicznie
Scieki bytowe przy gestosci pradu 16 A-m2 odzyskali 88% azotu amonowego i 60% ortofosfo-
ranow. Bhoi i in. [154] odzyskali elektrochemicznie (gesto$é pradu wynosita 300 A-m) 97,3%
fosforu w postaci struwitu ze §ciekéw pochodzacych z przetworstwa ziemniakow, ktore uprzed-

nio zostaly oczyszczone beztlenowo W oczyszczalni hydrofitowe;j.

Interesujace badania przeprowadzili Bryszewski i in. [26] oraz Rodziewicz i in. [25].
Pokazaly one, ze osady $ciekowe pochodzace z elektrochemicznego oczyszczania $ciekow
szklarniowych z produkcji bezglebowej pomidoréw charakteryzuja si¢ niskg koncentracja
zwiazkow organicznych i ze wzgledu na wysoka zawartosci azotu, fosforu oraz potasu moga
stanowi¢ substytut nawozow mineralnych [25,26]. Rodziewicz i in. [25] twierdzg, ze osady
elektrochemiczne nie wymagaja stabilizacji a jedynie odwodnienia. Wedlug autorow artykutu
$cieki szklarniowe nie maja kontaktu ze $ciekami bytowymi, z tego wzgledu sg bezpieczne pod

wzgledem sanitarnym i mogg by¢ wykorzystane w rolnictwie.
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4. Cel i zakres pracy

Celem pracy jest okreslenie wptywu rodzaju, dawki i sposobu dozowania zewn¢trznego
zrodla wegla organicznego oraz pradu statego na efektywnos¢ procesow biologicznych i elek-
trochemicznych zachodzacych podczas oczyszczania Sciekow z bezglebowej uprawy pomido-

row w sekwencyjnym reaktorze porcjowym z btong biologiczng (SBBR).

Hipoteza 1: Rodzaj, dawka i sposoéb dozowania zewngtrznego zrodla wegla organicznego
Wptywa na sprawno$¢ oczyszczania sciekOw pochodzacych z bezglebowej uprawy pomidorow
w sekwencyjnym reaktorze z blong biologiczna.
Hipoteza 2: Zastosowanie procesow elektrochemicznych w potaczeniu z procesami
biologicznymi pozwala na zwigkszenie sprawno$ci usuwania azotu i fosforu.
Zakres pracy obejmuje:
> okreslenie wptywu rodzaju i dawki zewnetrznego Zrodta wegla organicznego na
efektywnos$¢ usuwania azotu i fosforu ze §ciekow pochodzacych z bezglebowej uprawy
pomidorow,
» okreslenie wptywu sposobu dawkowania substratu organicznego do reaktora na
wskazniki Sciekdw oczyszczonych,
4 okreslenie stopnia i szybko$ci wykorzystania zastosowanych substratow
organicznych,
» okreslenie wplywu czasu oddzialywania pradu elektrycznego na efektywnosé
usuwania azotu i fosforu,
» analizg jakosciowg i ilosciowg osadow powstajacych podczas oczyszczania
sciekow z bezglebowej uprawy pomidorow,
4 opracowanie koncepcji technologicznej zastosowania sekwencyjnego reaktora z

btona biologiczna do oczyszczania $ciekow z bezglebowej uprawy pomidorow.
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5. Metodyka

5.1. Stanowisko badawcze

W badaniach do oczyszczania S$ciekow pochodzacych z bezglebowej uprawy
pomidorow uprawianych na welnie mineralnej wykorzystano laboratoryjne reaktory porcjowe
z blong biologiczng (SBBR). Wewnatrz pojedynczego reaktora zainstalowano anode wykonang
z zelaza, natomiast katode stanowity tarcze ze stali nierdzewnej zamontowane na obracajacym
si¢ pionowym wale. Konstrukcja reaktora pozwalata na symultaniczne przeprowadzenie
procesow denitryfikacji hydrogenotroficznej i heterotroficznej, elektrochemicznej redukcji
azotanow(V) 1 elektrokoagulacji zwigzkow fosforu. Elektrody byty podtaczone do zasilacza
pradu statego (Rohde & Schwarz HMP 4040 Munich, Germany). Parametry technologiczne
reaktora przedstawiono w tabeli 5.

Tabela 5 Parametry technologiczne reaktora SBBR

Parametr Wartos¢
Liczba tarcz [szt.] 5
Srednica pojedynczej tarczy [cm)| 12
Grubo$é tarczy w [mm] 1
Odleglos¢ miedzy tarczami [cm] 1,5

Sumaryczna powierzchnia tarcz [m?] 0,113

Objetos¢ czynna reaktora [L] 2
Liczba obrotow tarcz [rpm] 14
Zanurzenie tarcz [%] 100

Budowa reaktora pozwalata na wymiang calej objetosci Sciekow. W badaniach
postanowiono zastosowac elektrody wykonane z zelaza, poniewaz charakteryzuja si¢ nizsza
podatno$cia na roztwarzanie 1 w konsekwencji powstaja mniejsze ilosci osadéw niz w
przypadku powszechnie stosowanych elektrod aluminiowych [150]. Ponadto wczesniejsze
badania wykazaly, ze zastosowanie elektrody zelazowej nie powoduje wtdrnego
zanieczyszczenia $Sciekow jonami Fe, ktore wykraczaloby poza dopuszczalne normy [62].

Zdjecie stanowiska badawczego oraz schemat reaktora przedstawiono na rysunku 3.

W pracy uzyvwa sie okreslenia '"'reaktor biologicznv’ w odniesieniu do reaktora bez

przeplywu pradu, do ktorego doprowadzano zewnetrzne zrodlo wegla. W przypadku

rektora wylacznie z przeplywem pradu elektryczneqo uzywa sie okreslenia ..reaktor

elektrochemiczny” ze wzgledu na dominujace w nim procesy elektrochemiczne. Jesli do

reaktora z przeplywem pradu doprowadzane bvlo zewnetrzne zrodlo wegla, w takim

przypadku uzyto okreslenia ..reaktor bio-elektrochemiczny”.
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Rysunek 3 Stanowisko badawcze oraz schemat reaktora SBBR

5.2. Harmonogram badan

Badania podzielono na 3 etapy:

Etap |

W etapie pierwszym zostal okreslony wplyw rodzaju i dawki zewnetrznego zrodia
wegla organicznego oraz samego pradu stalego na efektywnos$¢ usuwania azotu i fosforu ze

sciekoéw pochodzacych z bezglebowej uprawy pomidordw.

Podczas tego etapu badan okreslono, dla obu zZrédet wegla, dawki zapewniajace
najwyzsze sprawnosci usuwania zwigzkoéw azotu. Rdwnoczesnie okreslono wplyw gestosci
pradu elektrycznego na sprawno$¢ usuwania fosforu. Jako zewnegtrzne zrodto wegla
wykorzystano powszechnie stosowany octan sodu i kwas octowy, ktore sg sprawdzonymi
substratami wykorzystywanymi do wspomagania usuwania zwigzkéw biogennych ze Sciekow.
Kwas octowy wedlug Janczukowicz i in. [155] pozwala na zwigkszenie biologicznej
defosfatacji w poréwnaniu z innymi kwasami organicznymi. Wedtug Dannemand i in. [156],

octan sodu zalecany jest do stosowania w reaktorach, gdzie wykorzystywana jest stal i stal
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nierdzewna. Zaréwno kwas octowy i octan sodu stanowig czesto odniesienie w badaniach

innych substancji stanowiacych zewnetrzne zrodto wegla [19,157].

Substrat organiczny podawano do biologicznych reaktorow w 3 dawkach, ktore
wyrazone stosunkiem C/N wynosity odpowiednio 1, 1,5 oraz 2. Zewnetrzne zrodto wegla do
reaktorow dostarczan0 W postaci roztworu o st¢zeniu odpowiadajacym powyzszym stosunkom
C/N jednorazowo w ilosci 100 cm® na dobe, z wykorzystaniem pompki perystaltyczne;
Minipuls 3 (Gilson, USA).

Do elektrod zamontowanych wewnatrz reaktora elektrochemicznego doprowadzano
prad staly w sposob ciagly przez 24 h. Gestosci pradu elektrycznego(J) wynosity: 0,4 A-m?,
1,2 A-m?oraz 2,0 A'm?, co odpowiadato nastepujacym natezeniom pradu: 0,045 A, 0,136 A
oraz 0,226 A. WartoSci te zostaty dobrane na podstawie danych literaturowych 1 wezesniejszych
badan [19,113,158,159]. Hydrauliczny czas zatrzymania $cieckow w kazdym z reaktoréw

wynosit 24 h. Rysunek 4 przedstawia schemat badan przeprowadzonych w etapie I.

Octan sodu Kwas octowy Prad staly
HRT 24 h HRT 24 h HRT 24 h

* 3§ & I ® § &

C/N:1 C/N:1,5 C/N:2 | C/N:1 C/N:1.,5 C/N:2 J=0,4A'm™  J=1,2A'm™ | J=2,0A'm~

4 & 4 & ¥ 3 & 3

Rysunek 4 Schemat przeprowadzenia badan w etapie I
Etap lla

W etapie lla okreslono wptyw sposobu dozowania substratu organicznego do reaktora
biologicznego na efektywnos¢ oczyszczania Sciekow (rys.5). Czas trwania cyklu wynosit 24 h.
Zastosowano 3 sposoby dozowania substratow organicznych:

— dozowanie na poczatku cyklu 100% przyjetej dawki substratu,

— dozowanie na poczatku cyklu 50% przyjetej dawki substratu, kolejne 50% po 12

godzinach pracy reaktora,

— réwnomierne dozowanie substratu w ciggu 24 h cyklu.
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Sposob dawkowania substratu organicznego ma wplyw na chwilowe obcigzenie
reaktora fadunkiem zwigzkéw organicznych. W tym etapie zastosowano zarowno octan sodu
jak i kwas octowy. Dawka substratu organicznego zostata ustalona na podstawie wynikoéw

badan z etapu | i wyrazona stosunkiem C/N wynosita 1,5.

/ Octan sodu \ Kwas octowy
) 50% dawkina 50% dawkina
Ré\\tl?lllml‘lle poczatku cyklu, 100% dawkiweglana Réwnomierne poezathku eyklu, 100% dawkiweglana
dozowanie substratu kolejne 50% po 12h poczathku eyklu dozowanie substratu kolejne 50% po 12h poczatku eyklu
RI R2 R3 R4 R5 R6

Rysunek 5 Schemat przeprowadzenia badan w etapie Ila
Etap 11b
W tym etapie zbadano wplyw oddzialywania statego pradu elektrycznego na
efektywno$¢ oczyszczania $ciekow w reaktorze bio-elektrochemicznym. Do reaktoréw
doprowadzano substrat organiczny w ilosci ustalonej w I etapie badan. Oddziatywanie statego
pradu elektrycznego przetestowano w trzech wariantach czasowych (rys. 6):
— 24 h oddzialywanie stalego pradu elektrycznego,
— 12 h oddzialywanie stalego pradu elektrycznego; 12 h brak oddziatlywania statego
pradu elektrycznego,
— 12 h brak oddziatywania statego pradu elektrycznego; 12 h oddzialywanie stalego
pradu elektrycznego.
Gesto$¢ pradu elektrycznego wybrano na podstawie wynikow badan etapu | i wynosita
1,2 AIm2,

/ Octan sodu / Kwas octowy \
24 b eyklu zasilani pierwsze 12 h eyklu pierwsze 12 h eyklu o pierwsze 12 h cyklu pierwsze 12 h cyklu
<4 h cyklu zasilame zasilanie pradem bez zasilania pradem 24 h eyklu zasilanie zasilanie pradem bez zasilania pradem
pradem stalym stalym statym pradem stalym stalym stalym
Rl R2 R3 R4 E5 R6

Rysunek 6 Schemat przeprowadzenia badan w etapie 1Ib

W zalezno$ci, w ktorej czgséci cyklu bedzie oddziatywat staly prad elektryczny, oczysz-
czane $cieki powinny charakteryzowac si¢ innymi wskaznikami, gtdwnie zwigzanymi z ilo$cig

dostgpnego substratu organicznego, stezeniem azotu i fosforu.
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Etap 11

W etapie trzecim procesy biologiczne i fizykochemiczne prowadzono w dwoéch oddziel-
nych reaktorach — biologicznym i elektrochemicznym. W tym etapie okreslono wptyw rozdzie-
lenia i kolejnosci zastosowania procesow na efektywno$¢ usuwania zwigzkoéw azotu 1 fosforu

ze $ciekow, a takze wykorzystanie substratu organicznego.

Etap Illa

W pierwszej czesci cyklu $cieki w reaktorze elektrochemicznym poddano dziataniu
statego pradu elektrycznego, nastepnie zostaty przeniesione do reaktora biologicznego, gdzie
byt dawkowany substrat organiczny w celu wspomagania procesow biologicznych (rys. 7;

Reaktor 1 — octan sodu; Reaktor 2 — kwas octowy).

Prad Octan sodu Prad Kwas octowy
Procesy fizykochemiczne Procesy biologiczne Procesy fizykochemiczne Procesy biologiczne
HRT12h HRT12h HRT12h HRT12h

¥ \ 4 ¥ \ 4
R1 — RI’ R2 — R

Rysunek 7 Schemat przeprowadzenia badan w etapie Illa

Etap I11b

W etapie IlIb $cieki w pierwsze] kolejnosci poddawano dziataniom procesow
biologicznych w reaktorach biologicznych wspomaganych zewnetrznym zrodlem wegla
(Reaktor 1 — octan sodu; Reaktor 2 — kwas octowy). Nastepnie $cieki byty przenoszone do
reaktorow elektrochemicznych, w ktorych prowadzono procesy fizykochemiczne wspomagane

dziataniem stalego pradu elektrycznego (rys. 8).

Octan sodu Prad Kwas octowy Prad
Procesy biologiczne Procesy fizykochemiczne Procesy biologiczne Procesy fizykochemiczne
HRTI12h HRT12h HRT12h HRT12h

\ 4 \ 4 ¥ $
R1 — RI’ R2 — R2'

Rysunek 8 Schemat przeprowadzenia badan w etapie I1Ib

Etap ten pozwolit na ocen¢ wptywu rozdzielenia procesow i przeprowadzenia ich w

oddzielnych reaktorach, na efektywno$¢ oczyszczania $ciekow z bezglebowej uprawy
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pomidoréw pod ostonami wspomaganej zewngtrznym zrodtem wegla organicznego oraz stalym
pradem elektrycznym. Pozwolil rowniez, na okreslenie, Kiedy nalezy zastosowaé staty prad

elektryczny.
5.3. Scieki szklarniowe

Jednoczesne nawozenie i nawadnianie roslin (fertygacja) w uprawie hydroponicznej od-
bywa si¢ poprzez zastosowanie pozywki [160]. W strefie korzeniowej roslin w pozywce nastg-
puje wzrost stgzenia soli, CO wymusza zastosowanie przelewu (drenazu), czyli dodatkowej ilo-
$ci pozywki, ktora ma za zadanie zmniejszy¢ zasolenie i stworzy¢ najkorzystniejsze warunki

do poboru sktadnikow odzywczych i wody przez rosliny.

W badaniach wykorzystano rzeczywiste Scieki ogrodnicze pochodzace ze szklarni o
powierzchni okoto 200 000 m?, w ktorej uprawiane sa pomidory na podlozu z wekny
mineralnej [11]. W tabeli 6 przedstawiono wskazniki fizykochemiczne $§ciekow doptywajacych

do reaktora w kazdym z etapow badan.

Tabela 6 Wskazniki fizykochemiczne $ciekéw doprowadzanych do reaktorow

Wskaznik fizykochemiczny Etap | | Etap lla | Etap Ilb | Etap Illai lllb
) . . 11,32 98 156 148
Ogolny wegiel organiczny N N N N
o] -1
[mg C-L7] 208 | 12 3.1 2.2
A . 4794 | 5700 | 5369 7498
zot ogolny 4 N N N
e
[mg N-L7] 104 | 85 107 9.6
Azot azotanowy(V) 471,36 56181 53i,71 741,70
o -1
[mg N-L7] 840 | 11,80 7.40 11,70
Azot azotanowy(l11) 0’121 0’188 0’190 0’138
o0 -1
[mg N-L7] 0010 | 0012 | 0,010 0,010
0,020 11 11 0,064
Azot amonowy 4 4 4 L
o -1
[mg N-L7] 0,009 02 02 0,025
) 880 | 1473 1038 89.2
Fosfor ogdlny N N N N
o -1
[mg P-L7] 49 7.7 5.3 6.7
Odczyn 6,10 5,51 6,21 6,45
Przewodnictwo elektrolityczne 5’104 7’3:66 6’113 6’178
. -1
[mS-cm~] 0049 | 0,049 | 0,202 0,029
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Dodatkowo w tabeli 7 1 8 przedstawiono warto$¢ ogodlnego wegla organicznego,

odczynu oraz przewodnosci elektrolitycznej po dodaniu substratu organicznego w etapach

badan I-1lI.

Tabela 7 Warto$¢ odczynu, przewodnosci elektrolitycznej oraz ogdlnego wegla organicznego po dodaniu
substratow organicznych w etapie [ i [la

Wskaznik Etap 1 Etap Ila
fizykochemiczny R1 R2 R3 R4 R5 R6 | Rl | R2, R3 R4 | RS, R6
4791 | 7192 | 959,0 | 479,8 | 719,4 | 958.6 4279 | 856, 425,0 | 854,5

OWO o o
C'L'll + + + + + + .EE + + .EE + +
[mg 133 | 299 | 262 | 11,9 | 259 | 205 |'ES | 172 | 164 |'ES | 133 | 16,0
pH 6,81 | 6,93 | 7,03 | 400 | 3,91 | 3,78 §§ 6,93 | 7,10 §§ 4,03 | 3.82
EC 6,409 | 6,874 [ 7,126 | 5,579 | 5,588 [ 5,591 | 55 [ 7,563 | 8,203 | £ | 6,431 | 6,588
1 + + + + + + = + + = + +
[mS-cm] 0,166 | 0,178 | 0,322 | 0,031 | 0,016 | 0,082 0,145 | 0,106 0,084 | 0,082

a-warto$¢ po dodaniu 50% przyjetej dawki substratu na poczatku cyklu oczyszczania.

Tabela 8 Warto$¢ odczynu, przewodnosci elektrolitycznej oraz ogdlnego wegla organicznego po dodaniu
substratow organicznych w etapie IIb, I1la oraz I1Ib

5.4.

Wskaznik Etap Ilb Etap Illa Etap Il1b
fizykochemiczny | R1-R3 | R4-R6 R1 R2 R1 R2
OWO 804,3 | 806,2 | 1113,9 | 1135,2 | 1113,9 | 1135,3
N + + + + + +
[mg C-L7] 79 | 265 | 659 | 659 | 659 | 659
pH 713 | 388 | 680 | 367 | 726 | 412
EC 7421 | 6,101 | 8,080 | 6,133 | 7,320 | 6,005
S-em] + + + + + +
[mS-cm 0,229 | 0,247 | 0,208 | 0,023 | 0,042 | 0,010

Metody analityczne

W $ciekach doptywajacych i oczyszczonych wykonano nast¢pujac badania fizykoche-

miczne:

ogdlny wegiel organiczny (OWO) - z wykorzystaniem analizatora TOC-

L CPH/TNM-L (Shimadzu Corporation, Japan), metoda ,,spalania utleniajacego z

analiza w podczerwieni”,

poration, Japan), metoda ,,spalania utleniajacego —chemiluminescencja”;
azot amonowy - metoda HACH Lange LCK 303-304,

azot azotanowy(l11) - metoda HACH Lange LCK 341-342;
azot azotanowy(V) - metodga HACH Lange LCK 339-340;
fosfor ogdlny — metoda HACH Lange LCK 348-350;
zelazo - metodga HACH Lange LCK 321 oraz LCK 521

HQ 4300 (Hach, Germany).

40
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W etapach I-111 wykonano rowniez badania kinetyczne. Probki do badan z reaktoréw
pobierano po 3 h, 6 h, 12 h oraz 24 h trwania cyklu. W przypadku zmian parametrow w trakcie
trwania jednego cyklu oczyszczania dodatkowo pobierano probki Sciekow po 15 h oraz 18 h
trwania cyklu. Uzyskane wyniki badan kinetycznych pozwolily na wyznaczenie rz¢du reakcji
oraz szybkos$ci wykorzystania zwigzkdw organicznych i usuwania zwigzkéw azotu i fosforu.

State szybkosci reakcji uzyskano stosujac program komputerowy STATISTICA 13.3 PL.

W przypadku btony biologicznej odprowadzanej z reaktora 0znaczono nastepujace

wskazniki:

— Sucha pozostatos¢ — metodg wagowa [PN-EN 12880:2004],

— sucha pozostalo$¢ mineralna, sucha pozostalos¢ organiczna — metoda wagowa

[PN-EN 12879:2004].

W biomasie oznaczono rowniez zawarto$¢ takich pierwiastkow jak zelazo, potas, fosfor,

azot oraz wegiel.

W tym celu 0,2 g s.m wysuszonego osadu w temperaturze 105°C poddano mineralizacji
w naczyniu teflonowy Easy prep z dodatkiem 7,5 cm?® 69-70% kwasu azotowego oraz 2,5 cm?®
36% kwasu solnego. Do mineralizacji wykorzystano urzadzenie mikrofalowe MARS CEM 5
(CEM Corporation, Matthews, USA). Proces mineralizacji probek prowadzono w temperaturze
210°C, ktorg utrzymywano przez 15 minut. Po zakonczeniu roztwarzania probki przeniesiono
iloéciowo do pojemnika typu Falcon i rozcienczono do objetosci 20 cm? z wykorzystaniem 2%
kwasu azotowego [161,162]. Zawartos¢ pierwiastkow (Fe, K, P,) w btonie biologicznej okre-
slono z wykorzystaniem spektrometrii emisyjnej sprzezonej indukcyjnie z plazmg (Inductively

Coupled Plasma Optical Emission Spectrometry; Avio 220 ICP-OES; Perkin Elmer, USA).

Ilos¢ azotu i wegla w wysuszonej biomasie z reaktorow SBBR 0znaczono z wykorzy-
staniem analizatora czastek elementarnych Flash 2000 (Thermo Fisher Scientific,
Waltham, MA, USA).
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5.5. Analiza statystyczna

Analize statystyczng uzyskanych wynikéw wykonano za pomocg programu kompute-
rowego STATISTICA 13.3 PL. Wyboér odpowiedniego testu rozpoczynat si¢ od sprawdzenia
czy zmienne w kazdej z porownywalnych grup maja rozktad normalny z wykorzystaniem testu
W Shapiro-Wilka oraz czy wariancje sg jednorodne (test Levene’a). Gdy zmienne wykazywaty
normalnos$¢ rozktadu i jednorodno$¢ wariancji stosowano analize wariancji ANOVA lub test-t
Studenta. W przypadku niespetnienia warunku normalnosci rozktadu i/lub jednorodnosci wa-
riancji stosowano test Kruskala—Wallisa lub test U Manna-Whitneya. W testach przyjeto po-

ziom istotnosci « = 0,05.
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6. Omowienie i dyskusja wynikow
6.1. Okreslenie wptywu rodzaju 1 dawki zewnetrznego zrodta wegla organicznego

oraz stalego pradu elektrycznego na wskazniki jakoSciowe Sciekow-etap |

W przeprowadzonych badaniach w etapie pierwszym zastosowano octan sodu
(reaktory: R1-R3) oraz kwas octowy (reaktory: R4-R6) w trzech dawkach wyrazonych
stosunkiem C/N wynoszacym odpowiednio 1, 1,5 oraz 2. W reaktorach biologicznych $cieki
ogrodnicze byly podawane procesom biologicznego oczyszczania. Natomiast w reaktorach
elektrochemicznych z przeptywem tylko pradu elektrycznego oczyszczanie polegato glownie
na procesach elektrochemicznych (reaktory: R7-R9), gdzie gestosci pradu wynosity: 0,4 A-m?,
1,2 A'm? oraz 2,0 A-m2 Celem tego etapu badan bylo okreslenie dawki zwigzkow
organicznych zapewniajacej najbardziej efektywne usuwanie zwigzkdw azotu oraz
wyznaczenie odpowiedniej gestosci pradu elektrycznego do najbardziej sprawnego usuwania

fosforu w wyniku elektrokoagulaciji.
6.1.1. Wykorzystanie zwigzkéw organicznych

W celu przeprowadzenia proceséw biologicznego oczyszczania sciekéw ogrodniczych
konieczne jest dostarczenie odpowiedniej ilosci wegla organicznego. Zawarto$¢ zwigzkow or-
ganicznych w $ciekach doptywajacych do reaktoréw biologicznych po wprowadzeniu octanu
sodu wynosita 479,1+13,3 mg C-L* (C/N 1,0-R1), 719,2+29.9 mg C-L* (C/N 1,5-R2) oraz
959,0+26,2 mg C-L? (C/N 2,0-R3). Natomiast w reaktorach z kwasem octowym zawarto$é
zwigzkoéw organicznych wynosita 479,8+11,9 mg C-L* (C/N 1,0-R4), 719,4+25,9 mg C-L™
(C/N 1,5-R5) oraz 958,6+20,5 mg C-L* (C/N 2,0-R6). Sprawno$¢ wykorzystania zwiazkow

organicznych w etapie | przedstawiono na rysunku 9.
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Rysunek 9 Sprawno$¢ wykorzystania zwigzkdéw organicznych w etapie [
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Maksymalng sprawnos¢ wykorzystania zwigzkow organicznych w  wyniku
biologicznego oczyszczania $ciekéw osiagnicto w R4 (93,4+1,8%). Nieznacznie mniejsza
sprawnos¢ uzyskano w R1, gdzie wynosita 92,9+0,8%. Jednak w tych reaktorach zastosowano
najmniejszg dawke zwigzkoéw organicznych. Rowniez wysokie sprawnosci uzyskano w
reaktorach R2 i RS, ktére wynosily odpowiednio 90,6+1,4% oraz 91,3+0,8%. Najnizsza
sprawnos$¢ wykorzystania zwigzkoéw organicznych uzyskano w reaktorach biologicznych o
najwyzszym stosunku C/N wynoszacym 2. Sprawnos¢ w reaktorach z kwasem octowym byta
wyzsza i wynosita 85,8+1,4% (R6), w reaktorze z octanem sodu byta nieznacznie nizsza (0
okoto 1,7%) i wynosita $rednio 84,2+1,7%.

Reaktory elektrochemiczne pracowaty bez dost¢pu do zewnetrznego zrodia wegla.
Zawarto$¢ zwigzkoéw organicznych w $ciekach doptywajacych wynosita 11,3+2,1 mg C-L™.
Sprawnos$¢ usuwania zwigzkow organicznych ze Sciekéw szklarniowych w wyniku przeptywu
pradu elektrycznego zwigkszala si¢ wraz ze wzrostem gesto$ci pradu elektrycznego od
28,9+6,1% (R7) do 51,1£8,3% (R9).

Stezenie zwigzkow organicznych w $ciekach oczyszczonych wyrazone ogdélnym
weglem organicznym w reaktorach R3 (151,8+15,9 mg C-L™?) i R6 (135,9+13,6 mg C-L?) byto
najwyzsze. Najnizsze stezenie odnotowano w R1 i R4, ktore wynosito odpowiednio
34,243, 7 mg C-L? oraz 32,5+8,7 mg C-L1. W reaktorach z dawka wegla wynoszaca C/N 1,5
zawarto$é zwiazkow organicznych w odptywie z reaktora wynosita 67,5+9,7 mg C-L1-R2 oraz
62,58+5,6 mg C-L1-R5. Mimo wzrostu zawartoéci zwigzkéw organicznych w R2 i R5 w
porownaniu z reaktorami z dawka C/N roéwng 1, rowniez uzyskano wysokg sprawno$é
wynoszacg odpowiednio 90,6+1,4% oraz 91,3+0,8%-rys.9. Przeprowadzona analiza
statystyczna wykazata istotny wptyw dawki substratu organicznego (zaréwno kwasu octowego
I octanu sodu) na stezenie zwigzkow organicznych w $ciekach oczyszczonych. Natomiast
rodzaj zastosowanego substratu organicznego nie miat istotnie statystycznego wplywu na

stezenie zwigzkow organicznych (a=0,05).

Stezenie zwigzkow organicznych w reaktorach elektrochemicznych wynosito
od 8,0+0,7 mg C-L* (R7) do 5,5+0,9 mg C-L* (R9). Przeprowadzona analiza statystyczna
wykazata istotny wptyw gestosci pradu elektrycznego na stezenie zwiazkéw organicznych w

oczyszczonych $ciekach (w reaktorach bez dodatku zewnetrznego zrodta wegla).

Szybkos¢ wykorzystania zwigzkéw organicznych w reaktorach biologicznych

zwickszata si¢ wraz ze wzrostem dawki zwigzkow organicznych, zarbwno w wariancie z

44



kwasem octowym jak i octanem sodu-tabela 9 A. Szybkos$¢ wykorzystania zwigzkow w
wariancie z octanem sodu zmieniala si¢ od 141,80 mg C-L*-h*! (R1) do 367,37 mg C-L*-h!
(R3). Natomiast szybko$¢ wykorzystania substratu organicznego w reaktorach z kwasem
octowym zmieniata si¢ od 76,12 mg C-L*-h"* do 261,18 mg C-L*-h*, odpowiednio w R4 oraz
R6. W wyniku przeptywu pradu elektrycznego, maksymalna szybko$¢ usuwania zwigzkow

organicznych w reaktorach elektrochemicznych wynosita 1,50 mg C-L*-h"t (R9).

Tabela 9 Parametry kinetyczne wykorzystania zwiazkow organicznych (A) oraz usuwania azotu ogélnego (B) i
fosforu ogélnego (C) w etapie I-( k-stata szybkosci -[1-h], r-szybko$¢ usuwania-[mg-L*-h"!]", R?-wspotczynnik
determinacji

Numer A B C
reaktora k r R? K r R? K r R?

R1 0,321 | 141,80 | 0,994 | 0,163 35,69 0,989 | 0,469 | 38,38 | 0,997
R2 0,500 | 325,73 | 0,999 | 0,220 98,97 0,979 | 0,609 | 50,00 | 0,999
R3 0,456 | 367,37 | 0,997 | 0,249 | 119,30 | 0,994 | 0,647 | 53,31 | 0,999
R4 0,172 | 76,12 | 0,996 | 0,106 21,09 0,982 | 0,167 | 10,47 | 0,997
R5 0,168 | 110,85 | 0,999 | 0,165 71,75 0971 | 0,168 | 13,53 | 0,999
R6 0,314 | 261,18 | 0,997 | 0,212 | 100,98 | 0,992 | 0,201 | 16,40 | 0,999
R7 0,130 0,44 0,988 | 0,137 2,07 0,998 | 0,421 | 26,45 | 0,996
R8 0,125 0,61 0,983 | 0,109 2,78 0,980 | 0,396 | 30,65 | 0,982
R9 0,262 1,50 0,999 | 0,190 6,58 0,969 | 0,448 | 34,79 | 0,992

Charakterystyczng cechg Sciekdw ogrodniczych jest niski stosunek C/N, ktory uniemoz-
liwia przeprowadzenie biologicznych procesow usuwania zanieczyszczen. Zastosowanie ze-
wnetrznego zrodla wegla, 0 odpowiedniej dawce, pozwala na sprawne usunig¢cie zwigzkow
azotu w wyniku denitryfikacji. W przeprowadzonych badaniach widoczne sa nizsze koncentra-
cje zwigzkow organicznych w reaktorach z kwasem octowym, co moze wynikaé z wigkszego
zapotrzebowania na substrat organiczny mikroorganizméw w celu ich ochrony przed niskim
pH. W badaniach Mielcarek i in. [81] przy poczatkowym ChZT wynoszacym 788 mg O2-Lt w
syntetycznych $ciekach pochodzacych z procesu nitryfikacji, usunieto 95,8% oraz 90,6%
zwiazkow organicznych z wykorzystaniem jako zewnetrzne zrodto wegla odpowiednio kwasu
octowego (poczatkowe pH 4,7) i piwa odpadowego (poczatkowe pH 7,3). Wzrost dawki wegla
organicznego powodowat wzrost szybkosci wykorzystania zwigzkéw organicznych. Jednak
sprawno$¢ usuwania malata wraz ze wzrostem ilo$ci substratu organicznego wyrazonego Sto-

sunkiem C/N.

W badaniach Cortez i in. [163] wzrost stosunku C/N z 1,5 do 3,0 spowodowat spadek
sprawnosci usuwania (wykorzystania) ChZT z 70,3% do 53,8%. W badaniach zastosowano
ztoze tarczowe, W ktorym oczyszczano syntetyczne $cieki rolnicze, a zewngtrzne zrodio wegla

stanowit octan sodu. Wedlug autorow pracy optymalny stosunek C/N dla octanu sodu
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wynosi 1,5. Podobne wyniki uzyskali Mohseni-Bandpi i in. [164] stosujac kwas octowy.
Mielcarek i in. [64] oczyszczajac $cieki ogrodnicze zastosowali octan sodu w stosunku C/N
wynoszacym 1. Uzyskali ponad 87% sprawnos$¢ usuwania zwigzkow organicznych. Szybkosé
wykorzystania zwigzkow organicznych w cytowanych badaniach wynosita 285,1 mg C-L-h,
a koncowe stgzenie zwigzkow organicznych w $ciekach oczyszczonych byto na poziomie

61,0+21,7 mg C-LL. Poczatkowe stezenie azotu ogdlnego wynosito 504,7 mgN-L™,

Zwiekszenie dawki substratu organicznego z C/N 1 do C/N 2 spowodowato znaczny
wzrost koncentracji OWO w Sciekach oczyszczonych. Podobne obserwacje odnotowano w
reaktorze biologicznym w badaniach Mielcarek i in. [64]. Wzrost dawki wegla organicznego
spowodowal wzrost stezenia zwigzkéw organicznych w $éciekach 0 okoto 150 mg C-L*
(stezenie zwigzkow organicznych w $ciekach oczyszczonych wynosito 212,0+£39,4 mg C-L?).
W cytowanych badaniach zaréwno przy C/N réwnym 1 i 2 odnotowano wyzsze st¢zenia
zwiazkow organicznych w $ciekach oczyszczonych w poroéwnaniu z przeprowadzonymi
badaniami bedacymi przedmiotem niniejszej rozprawy. Cortez i in. [165] oczyszczajac odcieki
ze sktadowiska odpadow z wykorzystaniem ztoza tarczowego przy C/N 2 uzyskali okoto 75%
sprawnos¢ usuwania zwigzkoéw organicznych. Stezenie poczatkowe zwigzkow organicznych
wyrazone wskaznikiem ChZT w cytowanych badaniach wynosito 2500 mg O-L™, natomiast
stezenie zwigzkow azotu wynosito 560 mg N-NOs™-L*[165].

W wyniku przeptywu pradu elektrycznego zostaty usunigte inertne zwigzki organiczne
znajdujace si¢ w Sciekach doptywajacych. Szybkosc¢ i sprawnos¢ usuwania zwigzkdéw organicz-
nych rosta wraz ze wzrostem gestosci pradu. llhan i in. [166] usuneli 32% zwigzkow organicz-
nych z odciekéw ze sktadowiska odpadéw (poczatkowe ChZT wynosito 12,86 mg O,-Lt) sto-
sujac elektrokoagulacje przy gestosci pradu 348 A-m2 i czasie trwania procesu 30 minut. Przy
czym sprawno$¢ elektrokoagulacji w tych badaniach wynosita 33% i byta o 10% wyzsza w

porownaniu z klasyczng koagulacja z siarczanem zelaza(III).
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6.1.2. Usuwanie zwigzkdéw azotu

Srednie  stezenie azotu ogdlnego w $cickach  doptywajacych  wynosito
479,4+10,4 mg N-L?, w tym 99,99% stanowit azot azotanowy(V). Reaktory biologiczne
pracowaty w warunkach anoksycznych (stezenie tlenu ponizej 0,5 mg Oz-LY). Sprawnosé
usuwania zwigzkoéw azotu w reaktorach biologicznych (rys. 10) rosta wraz ze wzrostem dawki
wegla przy zastosowaniu obu substratow. Maksymalnie wynosita 98,6+0,4% z zastosowaniem
octanu sodu oraz 98,5+0,4% z zastosowaniem kwasu octowego przy dawce zwigzkoéw
organicznych wynoszacej C/N 2. Najnizsza sprawno$¢ usuwania zard0wno z zastosowaniem
kwasu octowego (41,1+7,9%) jak i octanu sodu (44,6+3,0%) uzyskano przy najnizszej dawce

C/N wynoszacej 1.
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Rysunek 10 Sprawno$¢ usuwania azotu ogdlnego w etapie |

W procesach elektrochemicznych mozliwe byto usunigcie maksymalnie (7,4+2,5%-R9)

przy najwyzej zastosowanej gestosci pradu elektrycznego.

Procentowy udziat poszczegolnych form azotu zostat przedstawiony na rysunku 11.
Stosunek wynoszacy C/N 1,0 odpowiadal najwyzszemu stezeniu azotu ogdlnego W $ciekach
oczyszczonych, ktore wynosito 265,8+14,5 mg N-L* w R1 oraz 282,5+37,7 mg N-L! w R4.
W reaktorze R1 glownymi formami azotu obecnymi w $ciekach oczyszczonych byt azot
azotanowy(111)-79,13% oraz azot azotanowy(V)-24,87%. Pozostale formy azotu w tym
reaktorze stanowily ponizej 0,01%. W reaktorze R4 azot azotanowy(V) stanowit 99,18%.
Srednie stezenie azotu ogodlnego w $ciekach oczyszczonych w reaktorze R2 i R5 (C/IN =1)
wynosilto odpowiednio 18,6+3,4 mg N-L? oraz 28,8+3,2 mg N-L. Przewazajaca forma azotu
w odptywie z obu reaktoréow byt azot w formie NOs’, ktory stanowit odpowiednio 98,47% oraz
97,13%. Azot azotanowy(IIl) stanowit w R2 1,42%, natomiast w R4 2,15%. Azot
azotanowy(V) stanowit rowniez gtowng forme azotu w reaktorach R3 (99,62%) i R6 (97,13%).

Jednoczesnie azot azotanowy(Ill) w tych reaktorach wynosit jedynie 0,23% (R3) oraz
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0,49% (R6). Zastosowanie octanu sodu i kwasu octowego w dawkach wyrazonych stosunkiem
C/N wynoszacym 2,0 pozwolito uzyska¢ najnizszg koncentracje azotu ogdlnego w Sciekach
odplywajacych z reaktora, ktora wynosita odpowiednio 6,9+2,0 mg N-L* (R3) oraz
7,0£2,0 mg N-L! (R6).

Najwyzsze stezenie azotu ogdlnego w Sciekach oczyszczonych odnotowano przy
zastosowaniu oczyszczania elektrochemicznego, ktore wynosito 467,0+12,3 mg N-L*,
456,6+12,8 mg N-L? oraz 444,1+11,9 mg N-L* odpowiednio w R7, R8 i R9. W reaktorach
elektrochemicznych R8 i R9 zanotowano ten sam udzial procentowy form azotu wnoszacy
99,70% (NO3), 0,10% (NO2) oraz 0,20% (pozostate formy azotu). W reaktorze o najnizszej
gestosci pradu, azot azotanowy(V) stanowit 99,80%. Udziat azotu azotanowego(lll) oraz

pozostatych form azotu wyniost 0,10%.
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Rysunek 11 Procentowy udziat form azotu w $ciekach doptywajacych i w Sciekach oczyszczonych (R1-R9) w
etapie | (S.SZ-$cieki doptywajace do reaktora)

Analiza statystyczna wykazata istotny wpltyw dawki substratu organicznego na
zawarto$¢ azotu ogdlnego w $ciekach oczyszczonych w reaktorach biologicznych. Rodzaj
zrodta wegla przy dawce wyrazonej stosunkiem wegla do azotu 1 oraz 2 wykazal brak istotnych
roéznic statystycznych na zawartos¢ azotu ogolnego w $ciekach oczyszczonych. Natomiast
dawka C/N 1,5 wptywata istotnie statystycznie na stezenie azotu ogdlnego w $ciekach
oczyszczonych niezaleznie od rodzaju zastosowanego substratu. Jednocze$nie stwierdzono
istotne statystycznie rdznice w stezeniu azotu ogoélnego w S$ciekach oczyszczonych w
reaktorach elektrochemicznych zalezno$ci od zastosowanej gestosci pradu elektrycznego w
reaktorach R7-R9, a wartosci te byly istotnie rézne w stosunku do uzyskanych podczas

zastosowania biologicznego oczyszczania w R1-R6 (a=0,05).

W tabeli 9 B zostata przedstawiona szybkos$¢ denitryfikacji. Szybko$¢ usuwania azotu
w reaktorach biologicznych, w ktorych zastosowano octan sodu byta wyzsza niz w wariancie z

kwasem octowym. Ponadto szybkos¢ zwigkszata si¢ wraz ze wzrostem ilosci dozowanego
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substratu organicznego, zaréwno kwasu octowego jak i octanu sodu. Przy dawce wyrazonej
stosunkiem C/N 1 szybko$¢ usuwania azotu ogdlnego wynosita 35,69 mg N-L1-h? oraz
21,09 mg N-L*-h"! odpowiednio dla octanu sodu i kwasu octowego. Przy najwyzej dawce
dozowanego substratu organicznego (C/N 2) szybko$¢ usuwania dla octanu sodu wynosita

119,30 mg N-L1-h't, a dla kwasu octowego 110,98 mg N-L*-hL,

Szybko$¢ usuwania azotu w reaktorach elektrochemicznych zwickszata si¢ wraz ze
wzrostem gestosci pradu w zakresie od 2,78 mg N-L-h (R7) do 6,58 mg N-L*-h! (R9).

Uzyskane nizsze sprawno$ci oraz szybkosci usuwania azotu w reaktorach
biologicznych, gdzie zastosowano kwas octowy, moga wynika¢ z inhibicyjnego dziatania
kwasu na poczatku kazdego cyklu (niskie pH na poczatku cyklu). Nastepnie w wyniku
postepujacej denitryfikacji odczyn wrastal w wyniku produkcji jonéw OH™ i zuzywania kwasu
octowego [90,167]. Zaréwno zastosowanie kwasu octowego jak i octanu sodu umozliwia
uzyskanie wysokiej sprawnosci usuwania azotu. Wedtug Dhamole i in. [168] uzyskanie
wysokiej wartosci szybkos$ci denitryfikacji z wykorzystaniem octanu sodu i kwasu octowego
mozliwe jest dzigki bezposredniej asymilacji tych zwigzkow. Roéznice w akumulacji NO2’
mozna wyjasni¢ zar6wno innym zroédlem wegla oraz innym odczynem poczatkowym $ciekow.
Wedtug Sun i in. [169] na powstawanie azotu azotanowego(lll) wptywa nie tylko stosunek
C/N, ale réwniez rodzaj Zzrodta wegla organicznego. Autorzy cytowanych badan wykorzystujac
piec zrodet zewnetrznego zrodia wegla (metanol, etanol, octan sodu, glukoze 1 propionian sodu)
wykazali, ze octan sodu sprzyja najwyzszej akumulacji azotanéw(l11). Wigksza koncentracja
azotanow(IIl) w reaktorach z octanem sodu moze réwniez wynika¢ z mniejszej odpornosci
mikroorganizmow 2-fazy denitryfikacji na wyzsze, zasadowe pH zanotowane w tych
reaktorach [170]. Qian i in. [171] stosujac octan sodu (ChZT/N=3) w reaktorze SBR wykazali
wigkszg akumulacjg¢ azotanow(I11) w $ciekach syntetycznych przy pH 7 oraz 9 niz przy pH 5 i
przy poczatkowej koncentracji NOs~ wynoszacej 30 mg N-L?. Kumulacje azotanow(III) w
badaniach Qian i in. [171] wyjasniono wigkszym udziatem mikroorganizmow z rodzaju
Thauera, ktore maja wysoka zdolnos¢ redukcji NOsz™ do NO2". Réwniez akumulacja azotanéw
mogta wynikac¢ ze zbyt niskiego stosunku C/N [172]. Wzrost stosunku z C/N 1 do C/N 1,5
wyeliminowal problem zwigzany z akumulacjg azotanow(Ill) w R1. Oh i Silverstein [173]
wykazali, ze zmiana z C/N 2 na C/N 1 powoduje redukcje¢ 50% azotanow(V) do azotanow(l11).
Jednak zbyt duza dawka wegla rowniez moze wptywac na akumulacjg azotu azotanowego(ll1).
W badaniach Cortez i in. [163] wzrost C/N z 1,5 do 3,0 powodowat spadek sprawnos$ci

denitryfikacji z 90,4% do 73,7% w wyniku wzrostu st¢zenia NO2". W badaniach obserwowano
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wzrost koncentracji azotanow(11I) z okoto 20 mg N-NO2 L™ do 35 mg N-NO,-L L. Poczatkowe
stezenie azotanow(V) wynosito 100 mg N-NOs~L™.

Mielcarek i in. [64] oczyszczajac rzeczywiste Scieki szklarniowe przy C/N 1
(zewngtrzne zrodlo wegla stanowit octan sodu) uzyskali 51,9% sprawno$¢ usuwania azotu
ogblnego, €0 odpowiadato stezeniu 242,7+21,0 mg N-L' azotu ogdlnego w $ciekach
oczyszczonych. W cytowanych badaniach zastosowanie podwojnej dawki wegla (C/N 2)
pozwolito natychmiast zwigkszy¢ sprawno$¢ usuwania azotu ogolnego 0 42,8%.
Kwon i in. [14] wykorzystujac metanol (dawka 2,86 g O> ChZT/g NO3~) w reaktorze SBR
usuneli 89,5% azotu.

Usuwanie azotu w reaktorach R7-R9 z przeptywem pradu bylo wynikiem
elektrochemicznej redukcji azotanéw na katodzie 1 desymilacyjnej redukcji azotu
azotanowego(V) [14] do azotu amonowego podobnie jak w badaniach Rodziewicz i in. [19].
W cytowanych badaniach sprawnos$¢ usuwania azotu ogolnego rosta wraz ze wzrostem gestosci

pradu od 22,1% (gesto$¢ pradu 0,63 A-m2) do 53,7% (gestosé pradu 10,00 A-m2) [19].

Stezenie zwigzkow organicznych oraz azotu ogodlnego w $ciekach oczyszczonych przy
CIN 1,5 zaréwno dla kwasu octowego i octanu sodu sugeruja, ze jest to odpowiednia dawka
substratu organicznego umozliwiajgca sprawne oczyszczanie $ciekow szklarniowych, dlatego
tez w dalszych badaniach postanowiono zastosowac ten stosunek wegla do azotu. Zwigkszenie
dawki do C/N 2 powoduje istotne rdznice w st¢zeniu azotu ogolnego, jednak uzyskane wartosci
przy C/N 1,5 spelniaja wymogi jakosciowe zgodne z aktami prawnymi obowigzujacy w
Polsce [18], z tego wzglgdu nie ma powodu stosowania wyzszej dawki. Jednoczesnie wedtug
literatury stosunek C/N wynoszacy 1,5 jest odpowiedni do przeprowadzenia sprawnej
denitryfikacji [85].
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6.1.3. Usuwanie zwiagzkoéw fosforu

Ste¢zenie fosforu ogolnego w $ciekach ogrodniczych poddanych oczyszczaniu w etapie |
wynosito 88,044,9 mg P-L’. Srednia sprawno$é usuwania fosforu ogodlnego zostala

przedstawiona na rysunku 12.
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Rysunek 12 Sprawno$¢ usuwania fosforu ogolnego w etapie I

Srednia sprawno$¢ usuwania fosforu w reaktorach biologicznych, w ktérych
zastosowano octan sodu byta na bardzo zblizonym poziomie i wynosita od 93,1+1,1% w R1 do
93,6+1,1% w R3. Najnizsza sprawno$¢ usuwania fosforu w warunkach biologicznych uzyskano
dla kwasu octowego przy stosunku C/N 1. Sprawnos$¢ usuwania fosforu ogoélnego w tym
reaktorze wynosita 72,0+£3,5%. W reaktorach R5 i R6, podobnie jak w reaktorach z octanem
sodu, odnotowano niewielki wzrost sprawnosci usuwania fosforu wraz ze wzrostem stosunku

C/N i wynosity one odpowiednio 92,1+1,9% oraz 92,9+1,1%.

Sprawno$¢ usuwania fosforu w reaktorach elektrochemicznych w  wyniku
elektrokoagulacji wzrastata wraz ze wzrostem zastosowanej gestosci pradu od 71,5+6,0% w R7
do 88,6+2,5% w R9.

Stezenie fosforu ogdélnego w reaktorach biologicznych R1-R3 odpowiadajace
powyzszym sprawnos$ciom bylo zblizone 1 zmniejszato si¢ wraz ze wzrostem dawki wegla
organicznego od 6,1+0,9 mg P-L do 5,6 mg P-Lt. W kazdym z reaktoréw z kwasem octowym
stezenie bylo wyzsze w porownaniu z wariantem z octanem sodu. W R4 stezenie fosforu
ogdblnego bylo najwyzsze i wynosito 24,7+3,0 mg P-L™? W reaktorach R5 i R6 bylo nizsze i
wynosito odpowiednio 7,0+1,7 mg P-L* oraz 6,3+0,9 mg P-L™.

Analiza statystyczna wykazata brak statystycznie istotnego wplywu zastosowanej
dawki octanu sodu na st¢zenie fosforu, natomiast wykazano statystycznie istotny wptyw dawki

kwasu octowego na stgzenie fosforu. Analiza statystyczna wykazata statystycznie istotny
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wplyw rodzaju substratu organicznego na st¢zenie fosforu przy dawce C/N 1. W przypadku
pozostatych dawek (C/N 1,5 oraz 2) nie wykazano statystycznie istotnego wptywu substratu

organicznego na stezenie fosforu w Sciekach oczyszczonych (a=0,05).

Stezenie fosforu ogolnego w $ciekach oczyszczonych w reaktorach elektrochemicznych
R8 i R9 bylo zblizone i wynosito odpowiednio 10,2 2,6 mg P-L "t oraz 10,0+2,2 mg P-L* (brak
istotnych statystycznie roéznic, 0=0,05). W reaktorze R7, w ktorym zastosowano najnizszg
gestosé pradu, stezenie fosforu byto istotnie statystycznie wyzsze i wynosito 25,1+2,3 mg P-L™2.
Istotne statystycznie roznice stwierdzono roéwniez pomigdzy zastosowaniem biologicznych
(R1-R6) i elektrochemicznych procesow (R7-R9), wyjatek stanowily reaktory R4 i R7,

pomiegdzy ktorymi nie stwierdzono istotnych réznic (0=0,05).

Szybko$¢ usuwania fosforu zostata przedstawiona w tabeli 9 C. Szybko$¢ usuwania
fosforu ogodlnego w reaktorach, w ktorych zastosowano octan sodu byla wyzsza niz w
reaktorach z kwasem octowym. Szybko$¢ w reaktorach z octanem sodu wzrastala z
38,38 mg P-L*-h'? (R1) do 53,31 mg P-L*-h*? (R3). Maksymalng szybko$¢ usuwania fosforu z
zastosowaniem kwasu octowego odnotowano w reaktorze R6, gdzie wyniosta jedynie

16,40 mg P-L*-h?,

W reaktorze elektrochemicznym R7 zwiazki fosforu usuwane byly z szybkoscia
wynoszacg 26,45 mg P-L1-h. Najwicksza szybko$é odnotowano w reaktorze R9, gdzie
wynosita 34,79 mg P-L*-h™,

Usuwanie fosforu w reaktorach R1-R6 wynika migdzy innymi ze stracania fosforu z
jonami wapnia i magnezu w wyniku wzrostu odczynu (rysunek 13 A). Scieki szklarniowe moga
zawiera¢ do 800 mg Ca?*-L jonéw wapnia oraz do ponad 260 mg Mg?*-L! [26,62]. Wedlug
Kwon i in. [14] usuwanie fosforu w S$ciekach szklarniowych jest silnie skorelowane z
odczynem. Sprawnos¢ usuwania fosforu ogolnego w cytowanych badaniach w warunkach
beztlenowych wynosita 83,3% przy pH 8 i poczatkowym stezeniu 106 mg P-L1. Zewnetrznym
zrodlem wegla byt metanol w dawce 3,32 g ChZT/g N-NOs', a fosfor zostat usunicty gtownie
w postaci fosforanu wapnia [14]. Stad tez najprawdopodobniej wynika mniejsza sprawno$¢
usuwania fosforu w reaktorach R4-R6, w ktorych stracanie odbywato si¢ dopiero po zuzyciu
czeSci zwigzkow organicznych i wzroscie pH. Jozwiak i in. [72] wykazali, ze w $rodowisku
alkalicznym powyzej pH 6,2 nastepuje stracanie ortofosforanéw w $ciekach szklarniowych, dzigki
wysokiej zawartoéci jonow Ca?* (545,0 mg Ca?*-L?') oraz Mg?* (178,0 mg Mg?*-LY). W
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badaniach tych przy pH 8 usunigto 32% fosforu ogélnego, nastepnie zwigkszajac pH do 10

uzyskano 97,5% sprawnos$¢ usuwania zwigzkow fosforu.

Rowniez cze$¢ fosforu w reaktorach biologicznych zostata wykorzystana przez
mikroorganizmy do syntezy biomasy. Zastosowanie kwasu cytrynowego w beztlenowym
reaktorze SBBR w badaniach Mielcarek i in. [174] pozwolito na usuni¢cie 12,6% fosforu
ogodlnego (poczatkowe stezenie 14,02 mg P-L7Y) z syntetycznych $ciekow komunalnych po
procesie nitryfikacji. Rodziewicz i in. [19] wykorzystujagc octan sodu (C/N 0,5) do
biologicznego oczyszczania syntetycznych $ciekow szklarniowych w zlozu tarczowym
uzyskali sprawnos¢ usuwania fosforu réwna 6,3% i1 9,4% przy HRT odpowiednio 4 h i 24 h.

Poczatkowe stezenie fosforu ogdlnego w $ciekach wynosito $rednio 84,5 mg P-L™L.

W warunkach przeptywu pradu elektrycznego fosfor byt usuwany gltownie w procesie
elektrokoagulacji. Stracanie jonow fosforu z jonami wapnia i magnezu byto ograniczone ze
wzgledu na niskie pH oczyszczanych $ciekow. W wyniku przeptywu pradu powstaty
monomeryczne i polimeryczne kompleksy zelaza z jonami OH". Silne powinowactwo jonow
POs> do jonéw zelaza powoduje wymiane ligandéw hydroksylowych z fosforanowymi w
roztworze wodnym [131,132]. Sprawno$¢ usuwania wzrosta wraz ze wzrostem nat¢zenia Z
0,4 A‘m? do 1,2 A‘m? Z kolei kolejny wzrost gestosci pradu z 1,2 A-m? do 2,0 A-m? nie
spowodowat juz znaczacego wzrostu Sprawnos$ci usuwania fosforu. Ilo§¢ koagulantu ros$nie
wraz ze wzrostem gestosci pradu, jednak prawdopodobnie ilo$¢ koagulantu, ktora wynikata ze
wzrostu gestosci pradu z 1,2 A-m? do 2,0 A m? nie powodowata znaczacego zwigkszenia
sprawnosci usuwania fosforu, co moglo by¢ réwniez spowodowane czasem zatrzymania
scieckow w reaktorze. Podobne zaleznosci podali Shalaby i in. [175]. Cytowani autorzy
twierdzg, ze wzrost gestosci powyzej optymalnej nie powoduje zwigkszenia sprawnos$ci
usuwania zanieczyszczen, gdyz ilos¢ wytworzonego koagulantu nie jest juz czynnikiem
ograniczajacym proces. Ktodowska i in. [176] przy HRT 24 h w reaktorze SBBR z elektroda
aluminiowa usuneli od 71,01% do 86,99% fosforu ogolnego zwickszajac gestos¢ z 53 mA-m™
do 210 mA-m?. Przy czym w tych badaniach wzrost gestosci pradu z 105 mA-m?, do
210 mA-m? spowodowat niewielki wzrost sprawnosci wynoszacy jedynie 4,19%. W
cytowanych badaniach oczyszczano $cieki komunalne o niskim stosunku C/N i stezeniu fosforu

ogdblnego wynoszacym 5,16 mg P-LL,
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Uzyskane wyniki badan z wykorzystaniem pradu elektrycznego sugeruja, ze
najkorzystniejsza, dla sprawnego usuwania fosforu, gestoscia pradu jest gestosé 1,2 A-m™.
Powyzej tej warto$ci nie odnotowano znacznego wzrostu sprawnosci usuwania fosforu

ogolnego ze Sciekow.
6.1.4. Odczyn, przewodno$¢ elektrolityczna, stezenie zelaza

Odczyn $ciekow doprowadzanych do reaktorow biologicznych po dodaniu substratow
organicznych wynosit od 6,81 (R1) do 7,03 (R3) oraz od 3,78 (R6) do 4,00 (R3) (tab. 6). Odczyn
Sciekow oczyszczonych zostat przedstawiony na rysunku 13 A. Wraz z wzrostem dawki
substratow organicznych nastepowal wzrost pH w $ciekach oczyszczonych. W przypadku
wariantu z kwasem octowym (R4-R6) odczyn byl wyraznie nizszy w kazdym z badanych
reaktorow w porownaniu Z wariantem z octanem sodu. W reaktorach elektrochemicznych wraz
ze wzrostem gestosci pradu elektrycznego nastepowal spadek odczynu, przy czym kazdy z
reaktoréw po procesie oczyszczania charakteryzowal si¢ kwasowym pH, nizszym w stosunku

do pH sciekow doptywajacych.
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Rysunek 13 Odczyn (A) oraz przewodnos¢ elektrolityczna (B) w $ciekach oczyszczonych

Wzrost odczynu w reaktorach biologicznych wynikat gtownie ze wzrostu zasadowosci
spowodowanym denitryfikacjg oraz zuzywaniem kwasowego substratu w R4-R6 [90]. W wigk-
szosci badan z zastosowaniem elektrokoagulacji pH wzrasta w wyniku produkcji jonow OH".
W przypadku przeprowadzonych badan nie stwierdzono takiej zaleznosci (rys.13). Scieki
szklarniowe zawieraja duze ilosci siarczanéow od 58 do 1425 mg SO.* [14,62]. Na-
riyan i in. [177] oczyszczajac zasiarczone wody kopalniane o stezeniu 13 000 mg SO4>-L z
wykorzystaniem elektrokoagulacji przy gestosci 25 mA-cm2 uzyskali 83,75% i 84,38% spraw-
no$¢ usuwania siarczandw przy monopolarnym i bipolarnym ustawieniu aluminiowych i nie-
rdzewnych elektrod. W badaniach odczyn poczatkowy wynosit 11,3 po procesie oczyszczania
spadt do pH 6,8 oraz 6,6 dla ustawienia elektrod monopolarnego i bipolarnego. Foudha-

iliiin.[178] oczyszczajac $cieki kopalniane przy pH 2,4 oraz poczatkowym stezeniu
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siarczandw wynoszacym 1300 mg SO4%- L uzyskali sprawnos$¢ wynoszaca 31% przy gestosci
20 A-m. Natomiast Irdemez i in. [135] uzyskali najwyzsza szybko$é i sprawnos$é usuwania
fosforu przy poczatkowym pH wynoszacym 3. W badaniach uzyskano 86% usuwania fosforu
ogblnego ze $ciekdw syntetycznych przy nat¢zeniu pradu 0,75A. W badaniach Lei i in. [179]
odczyn $ciekow komunalnych spadat, gdy oczyszczano $cieki 0 pH ponizej 6. Oczyszczanie
sciekow o pH 5 spowodowato spadek odczynu do 3,2 pH po 24 h oczyszczaniu z wykorzysta-
niem anody platynowej oraz tytanowej katody. W tych warunkach fosfor zostat usunicty w
postaci struwitu z efektywnoscia 50% przy gestoéci pradu 8,3 A-m™. Za spadek pH w cytowa-
nych badaniach odpowiada zuzycie jonow OH™ prze Mg?* oraz NH4*, co w konsekwencji po-
wodowato nagromadzenie jonéw H* i spadek odczynu, co ttumaczytoby zmiany pH w prezen-

towanych badaniach.

Przewodno$¢ elektrolityczna $ciekdw ogrodniczych wynosita 5,704+0,049 mS-cm™.
EC po dodaniu octanu sodu do $ciekow wzrastata od 6,409+0,166 mS-cm™® w R1 do
7,126+0,322 mS-cm™ w R3 Przewodnos$¢ elektrolityczna po dodaniu kwasu octowego do $cie-
kéw doplywajacych wynosita od 5,579+0,031 mS-cm™ do 5,591+0,082 mS-cm™, odpowiednio
w R4 i R6.

Dodanie kwasu octowego powodowato spadek EC, co wynikalo z rozcienczania $cie-
kow dodawanym roztworem substratu organicznego. Przewodno$¢ roztworu octanu sodu sto-
sowanego jako zrodto wegla wynosita od 20,750 mS-cm™ (dodawany do R1) do 37,500 mS-cm™
! (dodawany do R3), natomiast kwasu octowego wynosita od 0,781 mS-cm™ (dodawany do R4)
do 1,256 mS-cm™ (dodawany do R6).

Przewodnos¢ elektrolityczna $ciekéw oczyszczonych malata wraz ze wzrostem dawki
zarébwno octanu sodu jak i kwasu octowego - rysunek 13B. Natomiast przewodnos¢ elektroli-
tyczna w reaktorach z przeptywem pradu elektrycznego przyjmowata podobne wartosci jak w

sciekach dopltywajacych.

Przewodno$¢ elektrolityczna jest jednym ze wskaznikow decydujacych o dalszej przy-
datnosci do wykorzystania wod drenarskich w uprawie [31,44]. Przewodnos¢ elektrolityczna
malala wraz ze wzrostem dawki wegla organicznego (R1-R6). Wedlug Kwon i in. [14] st¢zenie
jondéw NO3™ jest dodatnio skorelowane z przewodnoscig elektrolityczng, co moze umozliwiac¢
dostosowywanie dawki zewnetrznego Zrodla wegla na podstawie kontroli przewodnosci. W
cytowanych badaniach przewodno$é malata do wartoéci od 1,4 mS-cm™ do 2,3 mS-cm™ w za-

lezno$ci od stopnia usuni¢cia azotanow(V) 1 ortofosforandéw (poczatkowe EC wynosito od 2,0
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mS-cm™ do 4,0 mS-cm™) [14]. W badaniach Rodziewicz i in. [19] przewodnosé elektrolityczna
zmniejszata si¢ wraz z wydtuzeniem hydraulicznego czasu zatrzymania SciekOw oraz wzrostem
ilosci wykorzystanego substratu organicznego i usuni¢tego azotu [19]. Podobnie jak w bada-
niach Mielcarek i in. [64], w ktorych spadek przewodno$ci wynikat z usunigcia jondéw azota-
nowych(V) podczas denitryfikacji oraz wytracenia sie miedzy innymi jonéw Ca®*, Mg?* oraz

POs> w postaci osadow.

Stezenie zelaza ogodlnego w $ciekach doptywajacych wynosito 0,077+0,012 mg Fe-L™.
Zmiany jego stezenia w Sciekach oczyszczonych zostalty przedstawione na rysunku 14. Mak-
symalne stgzenie zelaza w  Sciekach  oczyszczonych  biologicznie  wynosito
0,077+0,004 mg Fe-L* (R3) oraz 0,076+0,013 mg Fe-L! (R6). Minimalne stezenie Fe w $cie-
kach po procesie biologicznego oczyszczania wynosito 0,074+0,009 mg Fe-L! oraz
0,072+0,011 mg Fe-L* odpowiednio w R1 i R4. Wyrazny wzrost koncentracji zelaza ogélnego
nastgpit w wyniku zastosowania pradu elektrycznego. Wraz ze wzrostem gestosci pradu steze-

nie zelaza zwigkszato sie z 0,235+0,067 mg Fe-L! (R7) do 0,695+0,095 mg Fe-L* (R9).
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Rysunek 14 Stezenie zelaza ogdlnego w $ciekach oczyszczonych w etapie 1

R7 RS

W trakcie biologicznego oczyszczania nie odnotowano wyraznych zmian stgzenia ze-
laza w $ciekach oczyszczonych. Natomiast w reaktorach elektrochemicznych wraz ze wzrostem
gestosci pradu elektrycznego odnotowano wzrost stezenia jonow zelaza w $ciekach oczyszczo-
nych. Zbyt wysoka gestos¢ pradu elektrycznego moze powodowaé wtorne zanieczyszczenie
scieckow jonami pochodzgcymi z elektrody oraz skraca¢ jej zywotno$¢[134]. Behba-
hani i in. [180] oczyszczajac $cieki syntetyczne o poczatkowym stezeniu 400 mg P-Lt i pH 3
z wykorzystaniem elektrokoagulacji usuneli 84,7% (elektroda zelazowa) i 94,15% (elektroda
aluminiowa) ortofosforanéw. Jednak w roztworze nastgpit wzrost st¢zenia zelaza i glinu odpo-
wiednio do wartosci 2 mg Fe-L™ i 14,5 mg AL-L™. W cytowanych badaniach mimo krétszego

czasu elektrokoagulacji (40 minut) odnotowano wigksze stezenie zelaza i glinu niz w badaniach
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wlasnych przedstawionych na rysunku 14. Wynika to z duzo wigkszej gestosci pradu zastoso-
wanej w cytowanych badaniach, ktora wynosita 250 A-m2,

6.2. Okreslenie wptywu sposobu dozowania substratu organicznego do reaktora

biologicznego na efektywno$¢ oczyszczania Sciekow-etap lla

Celem etapu Ila byto okreslenie wptywu sposobu dozowania substratu organicznego na
jakos Sciekow oczyszczonych. Dawka substratu organicznego zostata ustalona w etapie I i okre-
$lona stosunkiem wegla do azotu wynoszacym 1,5. Zastosowano 3 sposoby dozowania substra-
tow organicznych:

- réwnomierne dozowanie substratu w ciggu 24 h cykKlu,

— na poczatku cyklu dozowane bylo 50% przyjetej dawki substratu, kolejne 50%

po 12 godzinach pracy reaktora,

- na poczatku cyklu dozowane byto 100% przyjetej dawki substratu.

6.2.1. Wykorzystanie zwigzkdw organicznych

Rownomierne dozowanie do reaktorow R1 i R4 odbywato si¢ z wykorzystaniem
pompki perystaltycznej z ustawionym przeptywem 4,16 mL-h™ roztworu. Dostarczenie na po-
czatku cyklu 50% dawki substratu organicznego powodowalo wzrost st¢zenia wegla organicz-
nego do wartosci 427,9+17,2 mg C-L™ (R2) oraz 425,0+13,3 mg C-L* (R5). Natomiast zasto-
sowanie 100% dawki na poczatku cyklu powodowato wzrost koncentracji zwigzkdéw organicz-
nych do poziomu 856,2+16,4 mg C-L* oraz 854,5£16,0 mg C-L*, odpowiednio dla R3 (octan
sodu) i R6 (kwas octowy).

Sprawnos¢ dla kazdego z reaktoréw zostata policzona na podstawie tadunku catkowi-
tego wegla organicznego dostarczonego w trakcie catego cyklu tj. 1715,3+33,3 mg C-ddla
reaktoréw biologicznych z octanem sodu (R1-R3) oraz 1719,6+32,1 mg C-d*! dla reaktorow z
kwasem octowym (R4-R6). Sprawnos¢ wykorzystania zwigzkow organicznych zostata przed-
stawiona na rysunku 15. Efektywno$¢ usuwania, zarowno w reaktorach z zastosowaniem oc-
tanu sodu jak i kwasu octowego, byta na bardzo zblizonym poziomie. W wariancie z octanem
sodu wykorzystane byto od 92,3+0,8% (R1) do 92,8+0,4% (R3) wprowadzonego wegla orga-
nicznego. Natomiast w wariancie z kwasem octowym efektywnos¢ ta wynosita od 92,7+1,0%

do 93,6+0,9%, odpowiednio w R4 i R6.
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Rysunek 15 Sprawno$¢ wykorzystania zwiazkow organicznych w etapie I1a

Koncentracja zwigzkow organicznych w reaktorach biologicznych z ciggtym dozowa-
niem substratu (R1 i R4) organicznego na koniec procesu wynosita 66,3+7,1 mg C-L™ oraz
62,1+8,5 mg C-L1. Byly to najwyzsze warto$ci uzyskane w badaniach w etapie Ila. Najnizsze
stezenia zwigzkOw organicznych w $ciekach oczyszczonych uzyskano w reaktorach z dozowa-
niem 100% dawki wegla na poczatku cyklu. W reaktorze z octanem sodu zanotowano st¢zenie
zwigzkow organicznych wynoszace od 61,3+3.4 mg C-L* (R3) do 66,3+7,1 mg C-L* (R1) W
wariancie z kwasem octowym stezenie zwigzkéw organicznych wynosito od 55,0£8,0 mg C-L*!
(R6) do 62,1+£8,5 mg C-L* (R4). Jednocze$nie wykonana analiza statystyczna wynikow wyka-
zata brak istotnego wptywu sposobu dozowania substratu oraz rodzaju zrodta wegla organicz-

nego na stezenie zwigzkow organicznych w sciekach oczyszczonych (a=0,05).

Szybkos§¢ wykorzystania zwigzkow organicznych w etapie Ila zostala przedstawiona w
tabeli 10 A. Szybkos$¢ wykorzystania zwiazkOw organicznych byla najnizsza podczas
rownomiernego dozowania zarowno kwasu octowego jak i octanu sodu 1 wynosita odpowiednio
8,31 mg C-L'-h? oraz 6,67 mg C-L**-h™. Podczas dozowania substratu organicznego w 2
dawkach w trakcie pierwszej czesci cyklu (0 h-12 h) szybko$¢ wynosita 198,97 mg C-L*-h
przy zastosowaniu octanu sodu oraz 129,23 mg C-L*-h"t z kwasem octowym. W drugiej czesci
cyklu (12 h-24 h) po wprowadzeniu kolejnej dawki zwigzkéw organicznych szybko$é w obu
reaktorach wzrosta i wynosita 217,31 mg C-L*-h™ (octan sodu) oraz 151,87 mg C-L*-h (kwas
octowy). Najwigksza szybkoscig wykorzystania zwigzkow organicznych charakteryzowaty si¢
reaktory biologiczne (R3 i R6), w ktorych 100% dawki substratu organicznego wprowadzono

na poczatku cyklu.
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Tabela 10 Parametry kinetyczne wykorzystania zwigzkoéw organicznych (A) oraz usuwania azotu ogélnego (B) i
fosforu ogélnego (C) w etapie I1-( k-stata szybkosci -[1-h™!], r-szybko$¢ usuwania- [mg-L-h]-, R?-wspoélczynnik
determinacji

Numer A B C
reaktora k r R2 k r R2 k r R2
R1 0,125 | 6,67 | 0986 | 21,63 | 21,63 | 0973 | 0,678 | 9583 | 0,999

R20h-12h | 0,530 | 198,97 | 0,997 | 28,62 28,62 0,984 | 0,917 | 125,20 | 0,997
R212h-24h | 0,522 | 217,31 | 0,998 | 16,54 16,54 0,982 0,42 0,42 0,997
R3 0,321 | 252,07 | 0,986 | 0,270 | 151,17 | 0,995 | 0,867 | 122,89 | 0,998
R4 0,132 8,31 0,990 | 22,10 22,10 0,994 | 0,379 | 52,24 | 0,984
R50h-12h | 0,350 | 129,23 | 0,995 | 23,52 23,52 0,960 | 0,241 | 33,21 | 0,992
R512h-24h | 0,357 | 151,87 | 0,997 | 21,18 21,18 0,993 1,38 1,38 0,995
R6 0,164 | 132,59 | 0,995 | 0,0998 | 56,40 0,978 | 0,141 | 20,69 | 0,970

W literaturze jako parametr do okreslenia zapotrzebowania organizmow na substrat
organiczny stosuje stosunek C/N lub ChZT/N. Sposob podawania substratu organicznego jest
czesto pomijany. Przeprowadzone badania pokazuja, ze niezaleznie od zastosowanej metody
dozowania mozliwe jest uzyskanie wysokiej sprawnosci wykorzystywania zwigzkow

organicznych w reaktorze z biomasg przytwierdzong do wypetnienia.

Sposob dozowania nie wplynat istotnie na koncowa ilo$¢ substancji organicznych w
$ciekach oczyszczonych dla danego substratu. Jednoczesnie wplyna na szybko$¢ jego
wykorzystania. Szczegolnie widoczny byt spadek szybkosci wykorzystania zwigzkow podczas
dozowania rownomiernego-tabela 10 A. Wynika to prawdopodobnie z faktu, ze
mikroorganizmy wykorzystywaly bezposrednio caty dostarczony substrat. W pozostatych
metodach dozowania (R2 i R3 oraz R5 i R6) wigkszos$¢ substratu byta wykorzystywana przez
mikroorganizmy w pierwszych 3-6 godzinach cyklu stad wynika uzyskana wyzsza wartos$¢
szybkosci wykorzystania substratu. Identyczne obserwancje odnotowali w swoich badaniach
Chai i in. [181]. Wyzsze st¢zenie zwigzkow organicznych na poczatku cyklu przy
jednorazowym dozowaniu oraz w dwoch dawkach po 50% przyjetej dawki umozliwiato
zaangazowanie wigkszej ,,grubosci” biofilmu w procesy oczyszczania i tym samym wplyneto

na wzrost szybkosci wykorzystania zwigzkow organicznych i szybkosci denitryfikacji [78].

Chai i in. [181] wykazali brak wptywu dozowania substratu organicznego na ilo$¢
zwigzkoéw organicznych w Sciekach oczyszczonych. W cytowanych badaniach oczyszczano
scieki bytowo-gospodarcze o zawartosci azotu ogdlnego 160,28 mg N-L™. Scieki oczyszczano
w reaktorze typu SBBR w zmiennych warunkach tlenowo-beztlenowych. Zewnetrzne zrodto
wegla stanowil metanol, a stosunek ChZT do N wynosit 6,5. W badaniach zastosowano

dozowanie jednorazowe na poczatku cyklu oczyszczania oraz stopniowe, ktore polegato na
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dostarczeniu odpowiednio 20%, 50% oraz 30% dawki metanolu na poczatku, a nastgpnie w 3 i
6 godzinie cyklu. Autorzy badan uzyskali zblizone sprawnosci wykorzystania substratu
niezaleznie od zastosowanej metody dozowania substratu, ktére wynosity 95,28+0,31% oraz

94,23+0,26%, odpowiednio przy dozowaniu jednorazowym oraz stopniowym.

Nalezy podkresli¢, ze reaktory biologiczne z kwasem octowym charakteryzowaty sig¢
wyzsza koncentracjg zwigzkow organicznych w $ciekach oczyszczonych, w poréwnaniu z
octanem sodu. Wynika to z wyzszego zapotrzebowania mikroorganizmow na substrat w postaci
kwasu niz, gdy jest on wprowadzany jako sol (octan sodu) na co wskazywano w
rozdziale 6.1.1 [81].

6.2.2. Usuwanie zwigzkdéw azotu

Srednie stezenie azotu ogdlnego w $ciekach doptywajacych byto wyzsze niz w etapie
lla i wynosito 570,0+8,5 mg N-L™* w tym 99,79% stanowit azot azotanowy(V) - rysunek 16.
Reaktory biologiczne R1-R6 pracowaly w warunkach anoksycznych (st¢zenie tlenu ponizej
0,5mg Oz LY.

Udziat procentowy [%]

SSZ R1

R3 R4 RS R6

Mazotany (V) mazotany (III) @ pozostale formy azotu

Rysunek 16 Procentowy udziat form azotu w $ciekach doptywajacych i w oczyszczonych (R1-R6) w etapie Ila
(S.SZ-scieki doptywajace do reaktora)

Sprawnos$¢ usuwania azotu ogolnego uzyskang w trakcie badan w etapie Ila przedsta-
wiono na rysunku 17. W reaktorach biologicznych z zastosowaniem octanu sodu, niezaleznie
od zastosowanej metody dozowania substratu organicznego, uzyskano ponad 97% sprawno$¢
denitryfikacji (od 97,0+0,5% w R1 do 97,2+0,6% w R3). W reaktorach z kwasem octowym
uzyskano nieznacznie mniejszg sprawnos$é, ktora wynosita od 95,9+0,7% (w R5) do 96,3+0,6%
(w RG6).

Udziatl poszczegodlnych form azotu w §ciekach doptywajacych i oczyszczonych w eta-
pie Ila zostat przedstawiony na rysunku 16. W przypadku reaktoré6w z octanem sodu stgzenie

azotu ogodlnego w $ciekach oczyszczonych wynosito maksymalnie 17,0+2,9 mg N-L? (R1).
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Natomiast najnizsze stezenie odnotowano w R3 (16,0+1,7 mg N-L?). Gtéwng forma azotu wy-
stepujaca w Sciekach oczyszczonych w kazdym z reaktorow z octanem sodu byl azot azota-
nowy(V) (ponad 99%). Procentowy udziat azotu azotanowego(IIl) wynosit od 0,05% (R2) do
0,29% (R1). Stezenie azotu ogdlnego w Sciekach oczyszczonych w wariantach z kwasem octo-
wym wynosito od 21,2+3,3 mg N-L? do 23,5+3,8 mg N-L, odpowiednio w R6 i R5. Procen-
towy udzial azotanow(V) wynosit od 97,62% (R6) do 98,04% (R4). Azot azotanowy(Ill) w
$ciekach oczyszczonych stanowit od 1,94% do 2,36% azotu ogdlnego odpowiednio dla R4 i R6.
WartoS$ci te byly nieznacznie wyzsze w porownaniu z zanotowanymi w reaktorach z octanem

sodu.

Analiza statystyczna wykazala brak istotnych r6zni¢ sposobu dozowania substratu or-
ganicznego na zawarto$¢ azotu ogélnego w Sciekach oczyszczonych. Jednocze$nie wykazata
istotne statystycznie rdznice w jakos$ci $ciekdw oczyszczonych w zaleznosci od rodzaju zasto-

sowanego zrodta wegla organicznego (0=0,05).
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Rysunek 17 Sprawno$¢ usuwania azotu ogdlnego w etapie Ila

Szybkos$¢ usuwania azotu ogo6lnego zostata przedstawiona w tabeli 10 B. ROwnomierne
dozowanie substratu oraz dozowanie w dwoch dawkach po 50% przyjetej ilosci substratu or-
ganicznego odpowiadato nizszej szybkosci usuwania zwigzkoéw azotu. Jednoczesnie szybkosci
uzyskane zarowno dla kwasu octowego jak i octanu sodu w tych 2 metodach dozowania sub-
stratu sg na podobnym poziomie. Podczas rownomiernego dozowania wigksza szybko$¢ uzy-
skano z kwasem octowym (22,10 mg N-L*-h) i byta ona wyzsza o 0,47 mg N-L*-h w po-
réwnaniu z reaktorem z octanem sodu. Dozowanie substratu w dwoch dawkach pozwolito uzy-
skaé w R2 szybkos$¢ usuwania azotu ogolnego wynoszaca 28,62 mg N-L1-h? (pierwsza czesé
cyklu) i byta wyzsza od tej uzyskanej w R4 0 5,10 mg N-L'*-h!. W drugiej czesci cyklu (po
dostarczeniu kolejnej czesci dawki substratu organicznego) szybkos$¢ usuwania azotu byta niz-

sza i wynosita 16,54 mg N-L™*-h" oraz 23,52 mg N-L*-h?, odpowiednio w reaktorze z octanem
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sodu 1 kwasem octowym. Najwicksza szybkos$¢ usuwania azotu ogdlnego umozliwito jednora-
zowe zastosowanie catej dawki substratu organicznego. Jednocze$nie wyzsza szybkos¢ o 94,77

mg N-L*-h? odnotowano w reaktorze z octanem sodu i wynosita 151,17 mg N-L*-hL,

Niezaleznie od zastosowanej metody dozowania wegla organicznego uzyskano wysokie
sprawnosci usuwania azotu ogolnego. Wykazano brak wptywu sposobu dozowania do reakto-
row biologicznych na stezenie azotu ogdlnego w $ciekach oczyszczonych w obrebie tego sa-
mego substratu. Podobnie jak w etapie | nizsza sprawnos¢ wykorzystania zwigzkow organicz-
nych odpowiadata nizszej efektywnosci denitryfikacji w reaktorach z zastosowaniem kwasu

octowego.

Metoda dostarczania substratu organicznego nie wptyngta znaczaco na jakos$¢ sciekow
oczyszczonych, natomiast zgodnie z danymi w tabeli 10 B, podobnie jak w przypadku zwigz-
kéw organicznych, mozna zaobserwowac roznice w szybko$ci usuwania azotu ogdlnego. Usu-
wanie azotu ogdlnego podczas dozowania rownomiernego (R1 i R4) oraz dostarczania w dwoch
dawkach substratu organicznego (R2 i R5) przebiegato zgodnie z rownaniem zerowego rzedu,
w pozostatych reaktorach denitryfikacja przebiegata zgodnie z rownaniem pseudopierwszego

rzedu.

W wariancie z kwasem octowym widoczny byt wzrost koncentracji azotu azotano-
wego(II) w poréwnaniu z wariantem z octanem sodu. Jednak maksymalna koncentracja tej

formy azotu wynosita jedynie 0,509+0,293 mg N-L™* w R5.

Uzyskane wyniki wskazuja, ze zastosowana dawka zwigzkow organicznych wyrazona
stosunkiem wegla do azotu wynoszaca 1,5 jest wystarczajaca do uzyskania wysokiej sprawno-
$ci usuwania azotu ze $ciekow ogrodniczych. Mohan i in. [85] rowniez wskazujg dawke C/N

1,5 za optymalng do przeprowadzenia denitryfikacji.

W badaniach Chai i i in. [181] jednorazowe dostarczenie substratu organicznego cha-
rakteryzowato si¢ mniejszg sprawnoscig usuwania azotu ogolnego niz stopniowe zasilanie re-
aktora typu SBBR w metanol. Jednak w cytowanych badaniach reaktor pracowat w warunkach
beztlenowo-tlenowych. W metodzie ze stopniowym zasilaniem, metanol byt dostarczany na

poczatku fazy beztlenowej cyklu poprawiajac tym samym sprawno$¢ denitryfikacji.

Wedtug Jiang i in. [182] oczyszczali $cieki pochodzace ze sktadowiska odpadow w re-
aktorze typu SBBR, ktory pracowat w warunkach tlenowo-beztlenowych i taczyt procesy de-
nitryfikacji, nitryfikacji oraz Anammox. Autorzy badan wykazali, ze 2 i 3-krotne oraz
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roéwnomierne dozowanie wegla organicznego wspomaga usuwanie azotu ogdlnego w porow-
naniu z dozowaniem w jednej dawce catego tadunku zwigzkéw organicznych na poczatku fazy
beztlenowej. Wg autorow wynikato to z produkcji azotu azotanowe(V) w wyniku beztlenowego
utleniania amoniaku, podczas catego cyklu beztlenowego, dzigki czemu wyprodukowany w
pdzniejszej fazie beztlenowej jon NO3” mogt by¢ zredukowany w procesie denitryfikacji. Ste-
zenie azotu amonowego w $ciekach wynosito 1035,2+22,4 mg N-L?, a zewnetrznym zrodtem

wegla zastosowanym w badaniach byl octan sodu.

Na podstawie danych literaturowych i przeprowadzonych badan mozna stwierdzic, ze
w przypadku, gdy oczyszczane $cieki zawierajg azot w postaci utlenionej (tak jak ma to miejsce
w przypadku $ciekow szklarniowych), dostarczenie jednej dawki na poczatku cyklu moze by¢

najbardziej efektywne.

6.2.3. Usuwanie zwiazkéw fosforu
Stezenie fosforu ogdlnego w Sciekach doprowadzanych do reaktorow w etapie Ila wy-
nosito 147,3£7,7 mg P-L’. Srednia sprawno$¢ usuwania fosforu ogélnego zostata przedsta-

wiona na rysunku 18.
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Rysunek 18 Sprawno$¢ usuwania fosforu ogolnego w etapie I1a

Niezaleznie od zastosowanej metody dozowania substratu uzyskano ponad 90% spraw-
nos$¢ usuwania zwigzkow fosforu. Efektywno$¢ w przypadku zastosowania octanu sodu podob-
nie jak w etapie I byla wyzsza w poréwnaniu z wariantem z kwasem octowym i wynosita od
96,0+0,4% w R1 do 96,2+0,8% w R3. W wariancie z kwasem octowym, najwyzsza sprawnos¢
wynoszacg 96,0+0,6% uzyskano przy zastosowaniu 100% dawki substratu organicznego na
poczatku cyklu. Natomiast najnizsza sprawno$¢ uzyskano w R5 (94,0+1,1%), gdzie dawka
zwiazkow organicznych w ilosci 50% przyjetej dawki zostata doprowadzona na poczatku cy-
klu, a kolejne 50% po 12 godzinach pracy reaktora. Stezenie fosforu ogolnego w $ciekach

oczyszczonych wynosito od 5,5+1,2 mg P-L'w R3 do 6,0+0,6 mg P-L*w R1. W wariantach z
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kwasem octowym koncentracja fosforu ogolnego wynosita od 5,9+0,8 mg P-L* do 8,9+1,5 mg

P-Lodpowiednio w R6 i R5.

Analiza statystyczna wykazata brak statystycznie istotnego wptywu sposobu dozowania
substratu organicznego do reaktorow biologicznych na stezenie fosforu ogolnego w $ciekach
oczyszczonych w wariancie, gdzie zastosowano octan sodu. W przypadku kwasu octowego
réwnomierne dozowanie substratu organicznego i dostarczanie substratu w 2 dawkach (50% na
poczatku cyklu i 50% po 12 h pracy reaktora) nie wptywaly statystycznie istotnie na stgzenie
fosforu ogolnego w $ciekach oczyszczonych. Natomiast zastosowanie 100% dawki kwasu oc-
towego na poczatku cyklu wykazato istotne statystycznie réznice W stezeniu fosforu ogélnego
w $ciekach oczyszczonych (0=0,05). Rodzaj zastosowanego zrodta wegla organicznego miat
istotny statystycznie wplyw na stezenie fosforu ogélnego w Sciekach oczyszczonych przy réw-
nomiernym dozowaniu oraz dostarczeniu substratu w 2 dawkach (50% na poczatku cyklu i 50%
po 12 h pracy reaktora). Takiego wplywu nie zanotowano W wariantach, gdzie na poczatku

cyklu wprowadzano cala dawke substratu.

Szybko$¢ usuwania fosforu ogoélnego (tab.10 C) w wariancie z zastosowaniem octanu
sodu wynosita od 95,83 mg P-L*-h"t w R1 oraz 122,89 mg P-L"*-h"t w R3. Odwrotna tendencje
zaobserwowano w reaktorach z kwasem octowym, gdzie w reaktorze z zastosowaniem 100%
dawki substratu organicznego na poczatku cyklu zanotowano najnizsza szybkos¢ usuwania fos-
foru ogodlnego (20,69 mg P-L1-hl). Natomiast najwyzsza szybkoéé odnotowano w reaktorze z
réwnomiernym dozowaniem substratu i wynosita ona 52,24 mg P-L1-h%. Przy dozowaniu sub-
stratu organicznego w dwoch dawkach szybko$¢ usuwania fosforu ogodlnego wynosita
125,20 mg P-L*-h? oraz 33,21 mg P-L*-h! odpowiednio dla octanu sodu i kwasu octowego w
pierwszej czesci cyklu. W drugiej czesci cyklu szybkoéé zmalata do wartosci 0,42 mg P-L1-h!
oraz 1,38 mg P-L1-h! w R2 i R5. Zastosowanie 100% dawki substratu organicznego na po-
czatku cyklu w przypadku zastosowania kwasu octowego powodowato zmniejszenie wartosci

pH oczyszczanych $ciekéw do 6,89.

Analizujac sktad Sciekow oraz dane literaturowe nalezy sadzi¢, ze fosfor wystepujacy
w $ciekach z bezglebowej uprawy pomidoréw pod ostonami ulegat stragceniu z jonami wapnia
I magnezu [64,183,184]. Dunets i Zhang [73] zbadali wptyw alkalizacji sztucznych $ciekow
odzwierciedlajacych $cieki z upraw szklarniowych. W badaniach wykorzystali Scieki o czterech
stezeniach P-PQ4: 20, 50, 90 i 190 mgP-L™. Do stracania fosforu wykorzystali wapno hydraty-

zowane (CaMg(OH)4), uzyskujac 99% skutecznosci przy stosunku wapno:P (stosunek molowy
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CaMg(OH)4: P-PO4) réwnym 1,5. Optymalne usuwanie fosforu wystapito, gdy dodatek wapna
zwiekszyl pH z 8,6 do 9,0. W pH ponizej 7 stracanie fosforu w praktycznie nie wystgpuje [72].
Podobne wnioski w swoich badaniach odnotowali Kwon i in. [14] oraz Lee i in. [185]. Zasto-
sowanie octanu sodu (niezaleznie od sposobu dozowania) oraz réwnomierne dawkowanie
kwasu octowego i dozowanie w dwdch dawkach (50% na poczatku cyklu i 50% po 12 h pracy
reaktora) prowadzito do Szybszego wzrostu wartosci odczynu w porownaniu z R6 (100% przy-
jetej dawki dozowana na poczatku cyklu). Stad uzyskana szybkos$¢ defosfatacji byta wyzsza.
W miare zuzywania Substratu organicznego oraz wzrostu zasadowos$ci spowodowanego deni-
tryfikacja [90], pH $ciekow oczyszczonych wynosito powyzej 8,5 (R1-R3; octan sodu) oraz 7,5

(R4-R5) (rys. 19 A), jednocze$nie zapewniajac wysokg efektywnos$¢ usuwania fosforu.

Nalezy rowniez podkresli¢, ze czes¢ fosforu zostata wykorzystana na synteze biomasy
nowych komorek. Jednak majgc na uwage niewielka ilos¢ biomasy odprowadzanej z reaktora
W poroéwnaniu z iloécig usuwanego fosforu (Rozdziat 6.5), nalezy przypuszczaé, ze stracanie

fosforu z jonami wapna i magnezu w pH zasadowym bylo dominujacym procesem.
6.2.4. Odczyn, przewodno$¢ elektrolityczna i zawarto$¢ zelaza

Na rysunku 19 A przedstawiono pH sciekéw oczyszczonych. Odczyn Sciekow przed
dodaniem substratu organicznego wynosit 5,51. W wyniku doprowadzenia octanu sodu do re-
aktorow, pH wzrosto i wynosito 6,93 oraz 7,10, odpowiednio w R2 i R3. W wariancie z kwasem

octowym odczyn wynosit 4,03 w R5 oraz 3,82 w R6.
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Rysunek 19 Odczyn (A) oraz przewodno$¢ elektrolityczna (B) w $ciekach oczyszczonych w etapie 1la

W $ciekach oczyszczonych odczyn w wariancie z octanem sodu byt na zblizonym po-
ziomie w kazdym wariancie dozowania substratu i jednocze$nie wyzszy niz w wariantach z
zastosowaniem kwasu octowego. W reaktorach biologicznych R4-R6 zanotowano wyrazng
réznicg w wartos$ci pH w zalezno$ci od zastosowanej metody dozowania substratu. Odczyn w

R4 byl najnizszy (7,59), natomiast w R6 najwyzszy (8,30). Odpowiadalo to uzyskanej
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efektywnosci denitryfikacji (najnizsza w R4, najwyzsza w R6) 1 tym samym mozliwym wzro-

$cie zasadowosci spowodowanym dysymilacyjng redukcjg azotanow.

Przewodnos¢ elektrolityczna $ciekow doprowadzanych do reaktoréw wynosita
7,066+0,049 mS-cm™. EC w wariantach z octanem sodu byta wyzsza w poréwnaniu z kwasem
octowym, co wynikato z wartosci EC zastosowanych roztworow substratow organicznych
(29,600 mS-cm™ roztwor octanu sodu; 1,191 mS-cm™ roztwor kwasu octowego). W zaleznosci
od sposobu dozowania i zastosowanego zrodta wegla EC $ciekéw oczyszczonych wynosito
6,159+ 0,179 mS-cm™ (R3) - 6,413+0,178 mS-cm™ (R1) dla wariantéw z octanem sodu oraz
4,852+ 0,157 mS-cm™ (R6) - 4,877+ 0,309 mS-cm™ (R4) dla wariantéw z kwasem octowym.
Przedstawione wyniki $§wiadczg o usunigciu zanieczyszczen netto, tj. pomimo doprowadzenia
dodatkowego tadunku zwiagzkéw organicznych, jakos¢ Sciekow oczyszczonych byta lepsza w
porownaniu do $ciekow doptywajacych. Biologiczne oczyszczanie $cickow w etapie Ila nie
wplyngto wyraznie na zmiany zawartosci zelaza ogdlnego w Sciekach oczyszczonych podobnie

jak w etapie I.

6.3. Okreslenie wptywu oddziatywania statego pradu elektrycznego na efektywnos¢

oczyszczania $ciekow w reaktorze bio-elektrochemicznym-etap I1b

Celem tego etapu byto okreslenie wpltywu oddziatywania stalego pradu elektrycznego
na efektywno$¢ oczyszczania Sciekow szklarniowych. Oddziatywanie statego pradu elektrycz-
nego przetestowano w trzech wariantach czasowych:

— oddzialywanie stalego pradu elektrycznego przez 24 h (caly cykl; R1 i R4),

— oddzialywanie stalego pradu elektrycznego przez pierwsze 12 h; brak

oddziatywania statego pradu elektrycznego w ostatnich 12 h cyklu (R2 i R5),

— brak oddziatywania statlego pradu elektrycznego przez pierwsze 12 h cyklu;

oddzialywanie stalego pradu elektrycznego przez ostatnie 12 h cyklu (R3 i R6).

W etapie tym zastosowano substrat organiczny w postaci octanu sodu w reaktorach R1-
R3 oraz kwas octowy w reaktorach R4-R6.
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6.3.1. Wykorzystanie zwigzkéw organicznych

W etapie Ilb zastosowano dawke¢ wegla wynoszacg C/N 1,5, natomiast sposob dozowa-
nia (100% dawki substratu organicznego dozowane byto na poczatku cyklu) zostalt wybrany na
podstawie wynikow uzyskanych w etapie Ila. Dostarczenie weggla w powyzszy sposob powo-
dowato wzrost koncentracji zwiazkow organicznych do wartoéci $rednio 804,3+7,9 mg C-L*t

(R1-R3) oraz 806,2+26,5 mg C-L* (R4-R6).

Sprawno$¢ wykorzystania zwigzkow organicznych w etapie IIb zostata przedstawiona
na rysunku 20. Efektywno$¢ wykorzystania w reaktorach bio-elektrochemicznych z octanem
sodu byta na bardzo zblizonym poziomie we wszystkich wariantach oddzialywania pradu elek-
trycznego i wynosita od 96,7+0,6% (R1) do 97,3£1,0% (R3). Efektywno$¢ w reaktorach
bio-elektrochemicznych z zastosowaniem kwasu octowego byta nizsza i wynosita 65,6+1,0%
przy zasilaniu pradem elektrycznym przez 24 h. W przypadku 12 h oddziatywania pradu efek-
tywnos¢ wykorzystania substratu organicznego w RS i R6 byta zblizona i wynosita odpowied-
nio 80,4+2,3% oraz 82,5+1,8%. Stezenie zwigzkow organicznych odpowiadajace powyzszym
sprawno$ciom W wariancie z octanem sodu wynosito od 21,7+8,2 mg C-L! (R3) do
26,3449 mg C-L! (R1). Natomiast w reaktorach z kwasem octowym wynosito od
141,1+14,7 mg C-L* (R6) do 277,2+28,7 mg C-L* (R4). Przeprowadzona analiza statystyczna
nie wykazata istotnego wplywu sposobu oddziatywania pradem elektrycznym na st¢zenie
zwigzkoéw organicznych w $ciekach oczyszczonych w przypadku zastosowania octanu sodu,
natomiast wykazano statystycznie istotny wptyw sposobu oddziatywania pradu elektrycznego
w przypadku zastosowania kwasu octowego na st¢zenie zwigzkow organicznych w $ciekach
oczyszczonych. Roznice statystyczne wykazano miedzy reaktorem R4 (przeptyw pradu przez
caly cykl-24 h), a reaktorem R5 i R6 (odpowiednio przeptyw pradu w pierwszej i w drugiej
polowie cyklu). Przeprowadzone badania wskazujg na ograniczenie wykorzystania zwigzkow
organicznych przy zastosowaniu pradu elektrycznego, kiedy substratem organicznym jest kwas

octowy. W przypadku octanu sodu nie stwierdzono istotnego wptywu (a=0,05).
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Rysunek 20 Sprawno$¢ wykorzystania zwigzkow organicznych w etapie I1Ib

Szybko$¢ wykorzystania zwigzkow organicznych (tabela 11 A) w wariancie z octanem
sodu byta najwicksza, gdy prad elektryczny oddziatywat przez 12 h w pierwszej czgsci cyklu i
wynosita 454,01 mg C-L*-h? (R2). Zblizong warto$¢ szybkoséci wykorzystania zwigzkoéw or-
ganicznych uzyskano w R1, gdzie wynosita 423,29 mg C-L1-h. Niskie stezenie zwigzkow
organicznych na poczatku drugiej fazy cyklu w R2 (zostaly wczesniej wykorzystane przez mi-
kroorganizmy) spowodowato, ze uzyskano znacznie nizszg szybkos¢ wykorzystania substratu,
ktéra wynosita 11,85 mg C-L-h't. Podobnie w wariancie z kwasem octowym w drugiej czeéci
cyklu uzyskano najnizsza szybko$¢ wykorzystania zwigzkow organicznych w wariantach,
gdzie prad elektryczny oddziatywat tylko przez 12 h tj. w R5 i R6. Szybkosci te wynosity od-
powiednio 20,99 mg C-L*-h" oraz 4,16 mg C-L*-h™. Najwieksza szybkoéé wykorzystania
kwasu octowego uzyskano w reaktorze bio-elektrochemicznym R6 w pierwszej czgsci cyklu,
gdzie prad elektryczny nie oddzialywat na mikroorganizmy. Szybkos¢ ta wynosita
295,22 mg C-L*-h! (tab. 11 A).
Tabela 11 Parametry kinetyczne wykorzystania zwigzkoéw organicznych (A) oraz usuwania azotu ogélnego (B) i

fosforu ogdlnego (C) w etapie 11b-( k-stata szybkosci-[1-h], r-szybko$¢ usuwania-[mg-L*-h], R?-wspotczynnik
determinacji

Numer A B C
reaktora k r R? k r R? k r R?
R1 0,546 | 423,29 | 0,973 0,156 70,13 0,985 0,272 26,27 0,999

R20h-12h | 0,704 | 454,01 | 0,999 | 0,221 | 101,37 | 0,969 | 96,00 | 115,26 | 0,999
R212h-24h | 11,85 | 11,85 | 0,940 | 0,527 21,31 0,999 | 0,203 0,20 0,914
R30h-12h | 0,493 | 336,26 | 0,985 | 0,243 | 112,21 | 0,994 | 0,728 | 60,50 | 0,998
R312h-24h | 8,345 8,35 0,903 | 0,383 8,36 0,992 | 0,281 3,05 0,986
R4 0,145 | 74,95 | 0,988 | 0,099 22,70 0,929 | 0,251 | 23,87 | 0,979
R50h-12h | 0,232 | 94,34 | 0,996 | 0,341 76,89 0,995 | 0,593 | 56,68 | 0,989
R512h-24h | 20,99 | 20,99 | 0,983 | 3,727 3,73 0,954 | 0,387 1,94 0,996
R60h-12h | 0,481 | 295,22 | 0,999 | 0,187 53,35 0,97 0,542 | 52,14 | 0,999
R6 12 h-24 h | 4,164 4,16 0,947 | 6,771 6,77 0,981 | 0,193 0,68 0,971
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W wyniku oddziatywania pradu elektrycznego w wariancie z kwasem octowym nastgpit
spadek sprawnos$ci wykorzystania substratu organicznego. Wynika to z faktu, ze sam kwas
octowy powoduje spadek pH. Jednoczes$nie na podstawie wynikow uzyskanych w etapie |
spadek odczynu nastepuje w wyniku oddziatywania pradu elektrycznego. Odpowiedni odczyn
dla denitryfikacji heterotroficznej i autotroficznej zawiera si¢ w zakresie odpowiednio 7,5-9,5
oraz 6,5-8,6 [90,99,104]. Odczyn $ciekow w reaktorze R4 wynosit 3,65 (Rozdziat 6.3.4). Wg
danych literaturowych przy pH ponizej 6 nastepuje spadek a nawet zatrzymanie denitryfikacji
autotroficznej i heterotroficznej [186]. W reaktorach bio-elektrochemicznych (R1-R6) czesé¢
zwiazkow organicznych moze by¢ rowniez utleniona w wyniku elektrochemicznego utleniania

(anodowa produkcja tlenu) oraz elektrokoagulacji [187].

Benhadji i in. [188] wykorzystujac anode zelazowa oraz gestos¢ pradu wynoszaca
150 A-m™ usuneli od 73% do 89% zwiazkéw organicznych wyrazonych wskaznikiem ChZT
ze $ciekow z przemystu skorzanego. Poczatkowe ChZT wynosito 7680 mg O2-L?, a czas
przeptywu pradu wynosit od 15 do 75 minut. Eyvaz [189] wykorzystujac proces
elektrokoagulacji do oczyszczania S$ciekow browarniczych usunal 83% zwiazkow
organicznych (stezenie poczatkowe ChZT 3440 mg Oz-L1). Zastosowana gestosé pradu

2 czas procesu 15 minut, a poczatkowe pH wynosito 7.

elektrycznego wynosita 150 A-m’
Jednak gtownym procesem odpowiedzianym za wykorzystanie substratu organicznego sa

procesy biologiczne.
6.3.2. Usuwanie zwigzkdéw azotu

Srednie stezenie azotu ogodlnego w $ciekach doptywajacych w etapie IIb wynosito
536,9+10,7 mg N-L' Uzyskane sprawnosci usuwania azotu zostaly przedstawione na
rysunku 21. Najnizsze sprawnosci dla octanu sodu i kwasu octowego uzyskano w wariancie z
24 h oddziatywaniem pradu elektrycznego, ktoére wynosity odpowiednio 81,8+1,0% (R1) oraz
39,7+£5,5% (R4). Zblizone efektywnosci usuwania, a zarazem najwyzsze w przedstawionym
etapie, uzyskano z wykorzystaniem octanu sodu w R2 i R3, wynosily one odpowiednio

90,4+1,6% (R2) oraz 89,9+1,0% (R3).
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Rysunek 21 Sprawno$¢ usuwania azotu ogdlnego w etapie IIb

Procentowy udziat form azotu w $ciekach doptywajacych i oczyszczonych w reaktorach
bio-elektrochemicznych zostat przedstawiony na rysunku 22. Gtéwng formg azotu wystepujaca
w Sciekach doptywajacych byt azot azotanowy(V), ktorego udziat, podobnie jak w poprzednich
etapach, wynosit 99,78%. Najwicksze stgzenie azotu ogdlnego w $ciekach oczyszczonych w
wariancie z octanem sodu odnotowano w reaktorze R1, gdzie wynosito 97,7+5,4 mg N-L, W
przypadku reaktoréw R2 1 R4 stgzenie azotu ogolnego wynosito odpowiednio
51,8+8,8 mg N-L* oraz 54,2+5,2 mg N-LY. W przypadku reaktora R1 gtéwng formg azotu,
stanowiaca 98,40%, byl azot azotanowy(V). Natomiast w reaktorach R2 i R4, gléwng forma
azotu byl azot azotanowy(III), ktorego udziat procentowy wynosit odpowiednio 74,28% oraz
86,63%. W wariancie z kwasem octowym stezenie azotu ogoélnego wynositlo od
206,4+18,3 mg N-L?! (R6) do 323,8+29,5 mg N-L* (R4). Gtéwna forma azotu w $ciekach
oczyszczonych byt azot azotanowy(V), ktorego udziat wynosit od 68,00% w R6 do 99,94% w
RA4.

Udzial procentowy [%o]

S.SZ R1 R2 R3 R4 RS R6

Razotany (V) Bazotany (III) Bpozostale formy azotu

Rysunek 22 Procentowy udziat form azotu w $ciekach doplywajacych i w oczyszczonych (R1-R6) w etapie I1b
(S.SZ-scieki doptywajace do reaktora)

Analiza statystyczna wykazala istotny wplyw sposobu oddzialywania pradu
elektrycznego na st¢zenie azotu ogolnego w Sciekach oczyszczonych zarbwno w reaktorach z

zastosowaniem octanu sodu jak i kwasu octowego. W przypadku wariantu z octanem sodu 12
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h oddziatywanie pradu elektrycznego w R2 i R3 nie wykazalo istotnie statystycznego wplywu.
Jednocze$nie wykazano statystycznie istotny wplyw rodzaju zastosowanego zrddla wegla

organicznego na st¢zenie azotu ogolnego w sciekach oczyszczonych (a=0,05).

Szybko$¢ usuwania azotu ogoélnego zostata przedstawiona w tabeli 11 B. W wariantach
Z 24 h oddzialywaniem pradu zanotowano najnizsza szybkos$¢ denitryfikacji, ktéra wynosita
70,13 mg N-L*-h? (octan sodu) oraz 22,70 mg N-L*-h? (kwas octowy). W R3 w pierwszej
czeéei cyklu szybko$¢ usuwania azotu wynosita 112,11 mg N-L-h? i byta to najwyzsza
uzyskana warto$¢ w tej serii badan. Najmniejsze szybkosci denitryfikacji uzyskano w drugiej
fazie cyklu: dla octanu w R2 (21,31 mg N-L'-h?), dla kwasu octowego w R3
(8,36 mg N-L1-h). Najwyzsza szybkoéé usuwania azotu ogdlnego przy 12 h oddzialywaniu
pradu elektrycznego odnotowano w RS5 w pierwszej czesci cyklu i wynosita ona
76,89 mg N-L1-h. Szybkosci usuwania azotu ogdlnego uzyskane w drugiej czesci cyklu w
R5 (3,73 mg N-Lt-hY) i w R6 (6,77 mg N-L*-h™), byly nizsze od uzyskanych w wariancie z

octanem sodu.

Uzyskane sprawno$ci usuwania azotu ogélnego byly wynikiem gléwnie procesow
biologicznych. Przy zastosowanym C/N wynoszacym 1,5 za usuwanie zwigzkéw azotu
odpowiedzialna byta denitryfikacja heterotroficzna i autotroficzna. Stosunek wegla do azotu
powyzej 0,5 powoduje wzrost udziatu denitryfikacji heterotroficznej. Ponizej tej wartosci
(C/N<0,5) w uktadach bio-elektrochemicznych przewage majg procesy autotroficzne [110].
Usuwanie azotu w wyniku jednoczesnej denitryfikacji heterotroficznej 1 autotroficznej wedtug
Hao i in. [190] mozliwe jest przy C/N od 1 do 3. W wymienionym zakresie przy nat¢zeniu
pradu 40mA badacze usungli od 62,2% do 98,3% azotu azotanowego(V) z syntetycznych
sciekow bytowych o poczatkowym stezeniu azotandw(V) wynoszacym 30 mg N-L. Scieki

oczyszczano w ztozu biologicznym z weglowym wypetnieniem.

W trakcie 24 h oddziatywania pradu zar6wno w reaktorze bio-elektrochemicznym z
kwasem octowym jak i z octanem sodu uzyskano najnizsze sprawnosci. Wyniki te sugeruja, ze
przeptyw pradu elektrycznego o zastosowanej gestosci wynoszacej 1,2 A-m dziatal hamujaco
na proces denitryfikacji heterotroficznej, ktory byt glownym procesem odpowiedzialnym za
usuwanie azotu. W trakcie przeptywu pradu w wyniku elektrolizy wody powstaje wodor, ktory
stanowi donor elektronéw podczas denitryfikacji hydrogenotroficznej. Jednak zbyt wysoka
jego koncentracja moze by¢ szkodliwa dla wzrostu i metabolizmu biofilmu. Dodatkowo

powstawanie zbyt duzej ilosci wodoru moze niszczy¢ strukture biofilmu [191]. Wedlug
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Liniin. [192] wysokie stezenie wodoru powoduje jego przyleganie do powierzchni
mikroorganizmoéw wplywajac negatywnie na transport azotu azotanowego(V) do glgbszych
warstw btony biologicznej. Wedtug Tong i in. [113] stymulacja prgdem elektrycznym bakterii
heterotroficznych wptywa pozytywnie na zywotno$¢ mikroorganizmoéw oraz pozwala na
zwigkszenie sprawno$ci usuwania azotanow. Jednak zastosowana zbyt wysoka gestos¢ pradu
powoduje zahamowanie denitryfikacji, ktora wedhug autoréw cytowanych badan wynosi
1,6 A‘m?. Natomiast w badaniach Zhu i in.[193] mimo zastosowania gestosci pradu

elektrycznego wynoszacego od 10,5 A-m™ do 315,8 A-m™

, Nie odnotowano negatywnego
wplywu wodoru podczas oczyszczania syntetycznych wod gruntowych przy C/N 1,5 oraz
zawartoéci azotu azotanowego(V) wynoszacym 35 mg N-NOs L. Sprawno$¢ usuwania azotu
w podanym wyzej zakresie gestosci pradu bylta zblizona i wynosita od 92,4% (315,8 A-m) do
93,2% (10,5 A-m2). Niska sprawno$¢ w R4 moze wynikaé rowniez z niskiego pH, ktore w tym
reaktorze zawierato si¢ w zakresie 3,04-4,58 1 bylto znacznie ponizej optymalnego zaréwno dla
denitryfikacji autotroficznej (6,5-8,6) i heterotroficznej (7,5-9,5). Jednoczes$nie analiza danych
literaturowych sugeruje, ze o efektywno$ci wspomagania usuwania azotu poprzez
zastosowanie pradu elektrycznego, moze decydowac rodzaj i z tym zwigzany sktad iloSciowo-

jako$ciowy oczyszczanych $ciekdw oraz inne czynniki jak np. rodzaj materialu, z ktérego

wykonano katode i anode.

W reaktorach bio-elektrochemicznych z 12 h oddziatywaniem pradu elektrycznego
zarowno w pierwszej jak i drugiej czesci cyklu widoczny byt wzrost procentowego udziatu
azotanow(IIl)-rysunek 22. W literaturze podaje si¢, ze powodem akumulacji azotanow(I1I)
podczas denitryfikacji heterotroficznej moze by¢ wysoka koncentracja azotu azotanowego(V),
wysokie stezenie tlenu, nieodpowiedni czas zatrzymania $ciekow, niski jak i wysoki odczyn
oraz sktad struktury mikrobiologicznej [82,194]. Dodatkowo podczas denitryfikacji
autotroficznej na akumulacje azotanow(IIl) wpltywa stezenie wodoru [99]. Zaréwno zbyt
wysokie jak 1 zbyt niskie st¢zenie Hz wptywa na wzrost udzialu azotanow(IIl) podczas
denitryfikacji autotroficznej. Prawdopodobnie przy 12 h przeptywie pradu ilo$¢ powstatego
wodoru mogta by¢ zbyt niska dla sprawnej denitryfikacji hydrogenotroficznej. Chang i in. [195]
wykazali istotny wplyw koncentracji wodoru na akumulacje azotu azotanowego(Ill) w
denitryfikacji hydrogenotroficznej. Powyzsze badania wykazaly inhibicje reduktazy
azotynowej przy stezeniu wodoru nizszym niz 0,2 mg Hp-L?, natomiast reduktaza azotanowa
byta hamowana przy stezeniu ponizej 0,1 mg Hz-L. Ponadto wedlug autoréw cytowanych

badan reduktaza azotynowa byta bardziej wrazliwa na zmiany koncentracji wodoru powodujac
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akumulacje azotu azotanowego(Ill). Optymalne stezenie wodoru do przeprowadzenia
efektywnej denitryfikacji wynosi 0,2 mg Hz-L*. Tong i in. [158] przeprowadzili badania
dotyczace oczyszczania S$ciekow o wskaznikach odpowiadajacych wodzie gruntowej
zanieczyszczonej zwigzkami azotu (stezenie poczatkowe azotanow(V) i azotanow(IIl) oraz
amoniaku wynosito odpowiednio 16,316 mg N-L, 2,715 mg N-L* oraz 1,088 mg N-L 1) w
wyniku jednoczesnej denitryfikacji autotroficznej i heterotroficznej (C/N 0,6). Akumulacja
azotanow(l1l) w zakresie gestosci pradu 0-280,4 mA-m? zmalala z 3,73 mg N-L*? do

2 powodowata wzrost koncentracji

0mgN-LY Gestos¢ pradu powyzej 310,4 mA-m
azotanow(IIl). Zmiany w stgzeniu NO2” w Sciekach oczyszczonych wg autorow cytowanych
badan byly wynikiem wahan stezenia H> w wyniku przepltywu pradu. Prawdopodobnie w
przeprowadzonych badaniach, r6zna koncentracja H> (wysoka w obrgbie elektrody) mogta

mie¢ wptyw na przebieg denitryfikacji.
6.3.3. Usuwanie zwigzkéw fosforu

Stezenie fosforu w $ciekach doptywajacych do reaktorow bio-elektrochemicznych wy-
nosito $rednio 103,8+5,3 mg P-L. Efektywno$¢ usuwania fosforu uzyskana podczas badan w
etapie 11b zostala przedstawiona na rysunku 23. Najwyzsza sprawno$¢ usuwania fosforu odno-
towano w reaktorach bio-elektrochemicznych, gdzie prad elektryczny byt dostarczany przez
pierwsze 12 h cyklu i wynosita ona odpowiednio 94,9+0,7% (R2) oraz 97,1+0,6% (R5). Naj-
nizszg sprawno$¢ w wariancie z octanem sodu odnotowano w R3 (druga czes$¢ cyklu z oddzia-
tywaniem pradu elektrycznego), gdzie wyniosta 90,4+1,6%. Natomiast w wariancie z kwasem
octowym najnizsza sprawnos$¢ usuwania fosforu ogdlnego zanotowano przy 24 h oddziatywa-

niu pradu, ktoéra wynosita 93,9+0,9%.
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Stezenie fosforu ogdlnego w Sciekach oczyszczonych w wariancie z zastosowaniem oc-
tanu sodu wynosito od 5,3+0,8 mg P-L*(R2) do 10,0+1,7 mg P-L (R3). W przypadku kwasu
octowego wartosci stezenia zawieraly si¢ w zakresie 3,0+0,6 mg P-L! (R3) -
6,8+0,9 mg P-L! (R5). Analiza statystyczna wykazata istotny wplyw sposobu zasilania reakto-
réw bio-elektrochemicznych statym pradem elektrycznym na ilos¢ fosforu ogdlnego w $cie-
kach oczyszczonych w wariancie, gdzie zastosowano kwas octowy. Pomigdzy wariantem z oc-
tanem sodu jako zrodtem wegla organicznego oraz wariantami, gdzie prad elektryczny byt pod-
taczony przez 24 h (R1) i przez pierwsze 12 h (R2) nie wykazano statystycznie istotnych roéznic
w stezeniu fosforu ogodlnego w §ciekach oczyszczonych. Istotnie statystycznie réznice w jako-
$ci $ciekow wykazano pomigdzy reaktorem R3 (zastosowanie pradu elektrycznego przez 12 h
w drugiej czesci cyklu) a reaktorem R1 i R2 (¢=0,05). Rodzaj zastosowanego zrodta wegla
organicznego statystycznie istotnie wptywat na stezenie fosforu ogolnego w $ciekach oczysz-
czonych przy 12 h odziatywaniu pradu elektrycznego zar6wno w pierwszej jak i w drugiej cze-
$ci cyklu. Takiego wptywu nie zanotowano w wariantach z przeptywem pradu elektrycznego
przez 24 h.

Zblizone szybkos$ci usuwania fosforu ogélnego (tabela 11 C) odnotowano w reaktorach
Z 24 h oddzialywaniem pradu elektrycznego i wynosily one 26,27 mg P-L*-h? w R1 oraz
23,87 mg P-L1-h't w R4. Najwicksza szybkoéé w wariancie z octanem sodu odnotowano, gdy
prad elektryczny byt dostarczany w pierwszych 12 h cyklu, gdzie szybkos$¢ ta wyniosta
115,26 mg P-L*-h (pierwsza czesé cyklu). W wariantach z kwasem octowym i 12 h oddzia-
tywaniem pradu elektrycznego zaréwno w pierwszej jak i w drugiej czesci cyklu szybko$¢ usu-
wania fosforu ogélnego wynosita 56,65 mg P-L*-h™ oraz 52,14 mg P-L™*-h odpowiednio w
R5 i R6 (oddziatywanie pradu elektrycznego przez pierwsze 12 h cyklu). Zaréwno w wariancie
z kwasem octowym jak i octanem sodu w reaktorach z 12 h oddziatywaniem pradu w drugiej
czesci cyklu oczyszczania uzyskano najnizsze szybkosci usuwania fosforu ogoélnego. W przy-
padku zastosowania octanu sodu wynosity one 0,20 mg P-L*-h* (R2) oraz 3,05 mg P-L*-h?!
(R3). Natomiast w wariantach z kwasem octowym szybkos$¢ usuwania fosforu ogdlnego wyno-
sita 1,94 mg P-L*-h"* oraz 0,68 mg P-L*-h, odpowiednio w R5 i R6.

Analizujac uzyskane sprawnosci usuwania fosforu ogolnego (rys. 23) oraz pH (rys. 24-
rozdziat 6.3.3) mozna przepuszcza¢, ze w reaktorach R1-R3 (pH powyzej 8) oraz w R5
(pH 7,16) glownym procesem odpowiedzialnym za usuwanie fosforu byto stracanie z jonami
wapnia i magnezu. Wedtug Jozwiak i in. [72] wytracanie fosforu z jonami Ca?* i Mg?* ze $cie-

kow szklarniowych zachodzi przy pH powyzej 7. Odnotowane pH w R6 (6,89) oraz w R4
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(pH 3,65) powoduje, ze za usuwanie fosforu byta prawdopodobnie odpowiedzialna elektroko-
agulacja. Wigksza sprawnos¢ usuwania fosforu w reaktorach z zastosowaniem kwasu octowego
(R4-R6) moze wynika¢ ze zwiekszonego udziatu elektrokoagulacji na poczatku cyklu przy pH
kwasowym (po dodaniu substratu organicznego odczyn wynosit ok. 3,88). Wedtug literatury
usuwanie fosforu w wyniku elektrokoagulacji zachodzi sprawniej przy poczatkowym kwaso-
wym pH [135,180]. Irdemez i in. [135] oczyszczali syntetyczne $cieki 0 zawartosci fosforu
100 mg P-PO4-L* wykorzystujac proces elektrokoagulacji (natezenie pradu 0,75A i czas eks-
perymentu 20 minut). Zastosowanie poczatkowego pH o wartosci 3, 6 i 9 pozwolito uzyskaé
sprawnosci usuwania fosforu ogolnego wynoszace odpowiednio 86%, 71% oraz 64%. Kuok-
kanen i in. [196] usuneli od 70% do 94% fosforu ogoélnego przy odczynie odpowiednio od 5
do 9. Poczatkowe stezenie fosforu ogdlnego w cytowanych badaniach wynosito 30 mg P-L*,

gesto$é prad elektrycznego 100 A-m, a czas przeptywu pradu 15 minut.

Podobnie jak w poprzednich etapach cz¢s¢ fosforu ogdlnego zostata rowniez wykorzy-

stana na synteze biomasy.
6.3.4. Odczyn, przewodno$¢ elektrolityczna oraz zawartos¢ zelaza

Odczyn w $ciekach po dodaniu substratu organicznego wynosit 7,13 oraz 3,88, odpo-
wiednio dla wariantu z octanem sodu i kwasem octowym. Odczyn w $ciekach oczyszczonych
w etapie IIb zostat przedstawiony na rysunku 24A. W wariancie z octanem sodu odczyn w
$ciekach oczyszczonych wynosit od 8,00 w R1 do 8,60 w R2. Natomiast najnizszy odczyn w
wariancie z kwasem octowym byt rowny 3,65 w R4. Najwyzsze pH odnotowano w R5 i wyno-
sito 7,16. Rowniez wysoki odczyn w wariancie z kwasem octowym w poréwnaniu Z R4 (wa-
riant z octanem sodu) odnotowano w R6, gdzie wynosit 6,89. Wzrost odczynu w reaktorach byt
wynikiem wzrostu zasadowosci spowodowanym denitryfikacja. W przypadku reaktorow
bio-elektrochemicznych zasilanych kwasem octowym istotny wptyw miato réwniez wykorzy-
stanie tego substratu przez mikroorganizmy. Koncowe pH oczyszczanych $ciekow byto takze
wynikiem powstawania jonow H* i obnizeniem w ten spos6b odczynu [179]. Byto to prawdo-
podobnie przyczyna, ze w R4 nie odnotowano wzrostu odczynu pomimo denitryfikacji (niska

efektywno$¢ wykorzystania kwasowego substratu oraz produkcja jonow H* przez caty cykl).
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Rysunek 24 Odczyn (A) oraz przewodnos¢ elektrolityczna (B) w $ciekach oczyszczonych w etapie 1Ib

Przewodno$¢ elektrolityczna $ciekéw doprowadzanych do reaktora wynosita
6,213+0,202 mS-cm™. Po dodaniu substratu organicznego przewodnosé elektrolityczna wyno-
sita 6,101£0,247 mS-cm™ (kwas octowy) oraz 7,421+0,229 mS-cm™ (octan sodu). Przewod-
no$¢ elektrolityczna w $ciekach oczyszczonych zostata przedstawiona na rysunku 24B. W $cie-
kach oczyszczonych w wariancie z octanem sodu wynosita od 5,539+0,093 mS-cm™ do
5,717+0,098 mS-cm™. Natomiast w wariancie z kwasem octowym najwieksza przewodno$é
odnotowano w R5, gdzie zanotowano warto$é 5,196+0,515 mS-cm™. Reaktory z 24 h oddzia-
tywaniem pradu oraz 12 h oddzialywaniem pradu w drugiej czesci cyklu charakteryzowaty sie
zblizong przewodnoscia, ktora wynosita odpowiednio 4,631+0,451 mS-cm™ (w R4) oraz
4,592+0,343 mS-cm™ (w R6). Podobnie jak w etapie | i w IIa przewodno$¢ elektrolityczna w
wariancie z zastosowaniem octanu sodu byta wyzsza w porownaniu z wariantami, gdzie zasto-
sowano kwas octowy. Wynikato to z wartosci EC zastosowanych roztworow stanowiacych zro-
dto wegla (30,900 mS-cm™ roztwor octanu sodu; 1,106 mS-cm™ roztwér kwasu octowego).
Przedstawione wyniki $wiadcza, ze pomimo doprowadzenia dodatkowego tadunku zwigzkow
organicznych, ogolna jakos¢ $ciekow oczyszczonych byla lepsza w pordwnaniu ze $ciekami
doplywajacymi (nizsza warto$¢ EC). Spadek przewodnosci elektrolitycznej jest wynikiem wy-
korzystania substratu organicznego oraz usuniecia cz¢s$ci anionow i kationéw zawartych w Scie-
kach (podobne wnioski zostaly przedstawione w pracach Lee i in. [197], Rodziewicz i in. [19]
oraz Mielcarek i in. [64]), jak rowniez rozcienczeniem w wyniku doprowadzenia substratu or-

ganicznego (R4-R6).

Stezenie zelaza ogodlnego w $ciekach doptywajacych wynosito 0,080+0,010 mg Fe L™,
W wyniku proceséw elektrochemicznego rozpuszczania elektrod jedynie w reaktorze R3 nie
odnotowano wzrostu koncentracji zelaza ogoélnego w $ciekach oczyszczonych - rysunek 25.
Stezenie zelaza ogdlnego W tym reaktorze wynosito 0,058+0,010 mg Fe-L. W wariancie z
octanem sodu najwyzsze stezenie odnotowano w reaktorze z 24 h oddzialywaniem pradu elek-

trycznego 0,210+0,130 mg Fe-L. Podobnie w wariancie z kwasem octowym, w reaktorze z 24
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h oddziatywaniem pradu odnotowano najwyzsza koncentracje¢ zelaza ogolnego, ktéra wynosita
0,860+0,370 mg Fe-L. Najnizsza koncentracje zelaza ogdlnego w wariancie z kwasem octo-

wym odnotowano w reaktorze R6 (0,170+0,080 mg Fe-L™Y).
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Rysunek 25 Stezenie zelaza ogdlnego w $ciekach oczyszczonych w etapie IIb

Wzrost koncentracji zelaza ogdlnego w S$ciekach oczyszczonych byt wynikiem
rozpuszczania si¢ anody zelazowej. Uzyskany wzrost wtdrnego zanieczyszczenia $ciekow jest
niewielki w poréwnaniu z danymi podanymi w literaturze. Tejera i in. [198], ktorzy oczyszczali
odcieki z komunalnego sktadowiska odpadéw przy gestosci pradu 5 mA-cm? i 10 mA-cm™,
uzyskali resztkowe zelazo w $ciekach oczyszczonych wynoszace odpowiednio 100 mg-L ™ oraz
200 mg-Lt. Krystynik i in. [199] oczyszczajac wody gruntowe pochodzace z terenu zaktadu
metalurgicznego usuwali jony chromu i niklu. Jednocze$nie uzyskali resztkowe stezenie zelaza
w odplywie na poziomie od 0,2 do 2,2 mg Fe-L? przy gestosci pradu 11,42 mA-cm? W
badaniach wykorzystano przeptywowe ogniwo elektrokoagulacyjne o natezeniu przeptywu
350 L-ht.

6.4. Okreslenie wplywu kolejnosci zastosowanych procesow na efektywnosé
usuwania zwigzkow azotu i fosforu ze $ciekow szklarniowych

Etap III mial na celu okre$lenie wptywu kolejnosci zastosowanych proceséw
biologicznych 1 elektrochemicznych na efektywnos$¢ usuwania zwigzkéw azotu 1 fosforu, a
takze wykorzystanie substratu organicznego. W etapie Illa w pierwszej czgsci cyklu $cieki
poddano dziataniu statego pradu elektrycznego w reaktorze elektrochemicznym, nastgpnie
zostaly przeniesione do reaktora biologicznego, gdzie byl dawkowany substrat organiczny w
celu wspomagania procesow biologicznych. W etapie I1Ib kolejnos$¢ procesow zastosowanych
w etapie Illa zostala odwrocona. W pierwszej czesci cyklu poddawano $cieki dziataniom

procesow biologicznych wspomaganych zewng¢trznym zroédlem wegla. Nastepnie $cieki byty
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przenoszone do reaktorow, w ktéorych prowadzono procesy elektrochemiczne dzigki

oddziatywaniu statego pradu elektrycznego.
6.4.1. Wykorzystanie zwigzkoéw organicznych

Stezenie zwigzkoéw organicznych w S$ciekach po dodaniu substratu organicznego
wynosito $rednio 1113,9+65,9 mg C-L? oraz 1135,2+65,9 mg C-L* odpowiednio, gdy
zastosowano octan sodu (R1") i kwas octowy (R2"). Wzrost stgzenia zwigzkéw organicznych
w tym etapie badan w poréwnaniu z poprzednimi etapami wynikat z wyzszego st¢zenia azotu
ogblnego w $ciekach doptywajacych i konieczno$ci utrzymania w oczyszczanych $ciekach
stosunku C/N 1,5. Sprawnos$¢ wykorzystania zwigzkow organicznych uzyskana w etapie Illa
zostata przedstawiona na rysunku 26. W przypadku reaktorow R1 i R2 zostaty usunigte zwigzki
organiczne, ktore byly zawarte w Sciekach doprowadzanych do reaktorow przed dodaniem
substratu organicznego. St¢zenie inertnych zwiazkdw organicznych przed dodaniem substratu
wynosilo érednio 14,8+2,2 mg C-L?, a efektywnos¢ ich usuwania wynosita 32,9+10,0% oraz
34,4+11,2%, odpowiednio w R1 1 R2. W drugiej czesci cyklu, po dodaniu zewnetrznego zrodta
wegla, uzyskano 87,0+1,5% oraz 93,9+1,9% efektywno$¢ wykorzystania substratu
organicznego odpowiednio przy zastosowaniu octanu sodu i kwasu octowego. Koncentracja
zwigzkow organicznych w $ciekach oczyszczonych po procesie oczyszczania biologicznego

wynosila 145,1£16,3 mg C-L? oraz 68,7+21,1 mg C-L™L.
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Rysunek 26 Sprawno$¢ wykorzystania zwigzkow organicznych w etapie Illa

Rysunek 27 przedstawia sprawno$¢ wykorzystania zwigzkdw organicznych po zmianie
kolejnosci procesow w etapie IIIb. Sprawnos$¢ w reaktorze R1 i R2 podczas przeprowadzania
biologicznego oczyszczania wynosita odpowiednio 87,8+4,1% oraz 90,5+1,5%. Stezenie
zwigzkow  organicznych  po  procesie  biologicznego  oczyszczania ~ wynosito
138,4+46,8 mg C-L* oraz 105,0£19,5 mg C-L™* odpowiednio przy zastosowaniu octanu sodu i

kwasu octowego. Nastepnie w trakcie oczyszczania elektrochemicznego sprawno$¢ dla catego

~
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cyklu wzrosta do wartosci 96,3+0,5% oraz 97,0+0,5% odpowiednio w R1" oraz R2". Koncowe
stezenie zwigzkow organicznych wynosito (R17) 40,7+7,6 mg C-L* oraz 34,2+5,1 mg C-L*
(R2"). Byly one nizsze niz w etapie Illa (odpowiednio 145,116,3 mg C-L*! oraz
68,7+21,1 mg C-LY) co $wiadczy o pehiejszym wykorzystaniu i usunieciu zwigzkow

organicznych w uktadzie reaktorow biologicznego i elektrochemicznego.
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Rysunek 27 Sprawno$¢ wykorzystania zwigzkow organicznych w etapie I1Ib

Analiza statystyczna wykazala, ze prad elektryczny nie wplywa istotnie statystycznie
na stezenie zwigzkow organicznych w Sciekach oczyszczonych (reaktory R1 i R2) - etap Illa.
Natomiast rodzaj zewnetrznego zrodla wegla w drugiej czesci cyklu wptywat istotnie na ilosé¢

zwigzkow organicznych w $ciekach oczyszczonych.

W etapie IlIb prowadzenie w pierwszej czesci cyklu procesow biologicznych, a
nastepnie elektrochemicznych w drugiej czgéci cyklu nie wplywato istotnie statystycznie na

zawarto$¢ zwigzkow organicznych w §ciekach oczyszczonych.

W przypadku zastosowania octanu sodu i kwasu octowego kolejnos¢ prowadzenia
procesow istotnie statystycznie wptywa na ilo$¢ zwiazkow organicznych w $ciekach

oczyszczonych (a=0,05).

Szybkos§¢ wykorzystania zwigzkow organicznych uzyskana w etapie Illa i IIIb zostata
przedstawiona w tabeli 12 A. Szybko$¢ usuwania zwigzkow organicznych zawartych w
$ciekach doplywajacych przed dodaniem substratu wynosita w etapie I1la 0,89 mg C-L™*-h?
(R1) oraz 0,99 mg C-L*h* (R2). Nastepnie po dodaniu substratu organicznego w drugie;
czgsci cyklu szybko$¢ wykorzystania substratu organicznego wynosita odpowiednio
381,07 mg C-L*-h! dla wariantu z octanem sodu (R1') i 465,61 mg C-L*-h"? w wariancie z
kwasem octowym (R2).
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Tabela 12 Parametry kinetyczne wykorzystania zwigzkoéw organicznych (A) oraz usuwania azotu ogélnego (B) i
fosforu ogodlnego (C) w etapie I11-( k-stata szybkosci-[1-h™], r-szybkoé¢ usuwania-[mg-L1-h]-, R%-wspotczynnik
determinacji

Numer A B C
reaktora k r R2 k r R? k r R?

- R1 0,181 0,89 0,958 | 0,196 4,66 0,97 0,908 65,47 | 0,998
= R1' 0,394 381,07 | 0,999 | 0,349 239,34 0,998 | 0,643 9,27 0,999
3 R2 0,19 0,99 0,973 | 0,213 4,48 0,986 | 0,890 63,55 | 0,998
. R2' 0,436 465,61 | 0,999 | 0,253 162,13 0,992 | 0,232 3,74 0,984
- R1 0,584 569,93 | 1,000 | 0,434 249,92 0,998 | 0,682 | 58,27 | 0,999
= R1' 0,445 43,50 1,000 | 0,199 15,45 0,962 | 0,286 0,75 0,995
g R2 0,49 505,9 | 0,997 | 0,267 156,13 0,995 | 0,434 | 36,45 | 0,999
. R2' 0,234 16,75 0,992 | 0,234 10,07 0,976 | 0,335 0,87 0,998

W etapie IlIb szybko§¢ wykorzystania zwigzkéw organicznych w pierwszej czgsci
cyklu wynosita 569,93 mg C-L*-h? oraz 505,93 mg C-L*-h** odpowiednio w R1 i R2.
Nastepnie w reaktorach elektrochemicznych szybkoéé zmalata do wartoéci 43,50 mg C-L*-h?
oraz 16,75 mg C-L*-h? odpowiednio dla wariantu z zastosowaniem octanu sodu i kwasu

octowego.

W pierwszej cze$ci cyklu etapu Illa (R1 1 R2) zostaly usunigte intertne zwigzki
organiczne zawarte w $ciekach doptywajacych do reaktora. Nastgpnie $cieki z reaktorow
elektrochemicznych byly przenoszone do rektorow biologicznych, w ktérych dodawano
substrat organiczny. Zewng¢trzne zrédto wegla w postaci octanu sodu (R17) 1 kwasu octowego
(R2") w dawce C/N 1,5 umozliwiato rozwoj struktury mikrobiologicznej do przeprowadzenia

denitryfikacji heterotroficznej.

W etapie I1lb w pierwszych 12 h cyklu zwiazki organiczne byly wykorzystywane przez
mikroorganizmy na denitryfikacje heterotroficzng. W drugiej czgsci cyklu, po przeniesieniu do
reaktora z przeptywem pradu elektrycznego, ilo$¢ substratu organicznego byla nadal
wystarczajaca dla rozwoju btony biologicznej 1 prawdopodobnie wspomagata denitryfikacje
heterotroficzng. Dodatkowo cze$¢ zwigzkdéw organicznych mogla by¢ utleniona w wyniku
przeptywu pradu elektrycznego podobnie jak w etapie llb -rozdziat 6.3.1 [187]. Uzyskane
wyniki koncowej koncentracji zwigzkoOw organicznych pozwalajg stwierdzi¢, ze dostarczenie
pradu w drugiej czeSci cyklu pozwala zwigkszy¢ efektywno$¢ wykorzystania substratu

organicznego.

Podobnie jak w poprzednich etapach widoczne jest wigksze wykorzystanie zwigzkow
organicznych w reaktorze, w ktorym zastosowano kwas octowy, CO jest prawdopodobnie

wynikiem wyzszego zapotrzebowania mikroorganizmow na substrat w postaci kwasu niz, gdy
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jest on wprowadzany jako sdl (octan sodu) na co wskazywano w rozdziatach 6.1.1, 6.2.1

oraz 6.3.1 [81].

Sprawno$¢ wykorzystania octanu sodu w etapie Illa byla $rednio 0 10% nizsza niz
uzyskane w etapie Ilb (reaktory R1-R3). Natomiast sprawnos$¢ wykorzystania octanu sodu w

etapie IIIb jest na zblizonym poziomie, ktére uzyskano w etapie IIb w reaktorach R1-R3.

Uzyskane sprawno$ci wykorzystania substratdow organicznych w etapie IIIb w
wariancie z kwasem octowym sa na zblizonym poziomie w poré6wnaniu Z wariantem z kwasem
octowym w etapie Ilb. Uzyskane sprawno$ci wykorzystania kwasu octowego w etapie Illa i

I1Ib sg wyzsze niz uzyskane w etapie 1lb (reaktory R4-R6).
6.4.2. Usuwanie zwigzkow azotu

Scieki doprowadzane do reaktora charakteryzowaty sie zawartoscig azotu ogélnego
wynoszacg 749,8+9,6 mg N-L 1. Sprawno$¢ oczyszczania elektrochemicznego w etapie I1la w
pierwszej czesci cyklu (R1 1 R2) oraz biologicznego w drugiej czgsci cyklu (R171 R2") zostata
przedstawiona na rysunku 28. Sprawno$¢ usuwania elektrochemicznego byta niewielka 1
wynosita w R1 1 R2 odpowiednio 3,040,7% oraz 2,8+0,7%. Nastepnie w czgéci biologicznego
oczyszczania sprawnos$¢ usuwania azotu ogoélnego wzrosta i wynosita 94,5+1,3% (w R1") oraz
88,1+2,1% (w R2") dla catego cyklu. Srednia zawarto$¢ azotu ogdlnego ze wzgledu na
zastosowanie identycznej gestoéci pradu (1,2 A-m) w reaktorach byta na zblizonym poziomie
i wynosita odpowiednio 727,1+5,0 mg N-L™* w R1 oraz 728,9+5,3 mg N-L* w R2. Po procesie
biologicznego  oczyszczania  odnotowano  stezenie azotu ogdlnego  wynoszace
41,3£10,0 mg N-L? oraz 89,1+15,9 mg N-L odpowiednio przy zastosowaniu octanu sodu i

kwasu octowego.
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Rysunek 28 Sprawno$¢ usuwania azotu ogdlnego w etapie Illa
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Sprawno$¢ usuwania azotu ogolnego zostala przedstawiona na rysunku 29.
Efektywno$¢ usuwania azotu ogo6lnego w trakcie biologicznego oczyszczania w R1 i R2
wynosita odpowiednio 76,9+1,7% oraz 77,5+1,2%, co odpowiadato stezeniu azotu ogodlnego w
$ciekach oczyszczonych 174,6+12,5 mg N-L* oraz 168,8+8,2 mg N-L . Nastgpnie w wyniku
oczyszczania w czgsci cyklu z oddziatywaniem pradu elektrycznego sprawno$¢ usuwania azotu
ogolnego wzrosta do wartos$ci 86,7+2,7% 1 83,6+£3,7% dla catego cyklu, odpowiednio w
R1"1R2". Zawarto$¢ azotu ogolnego w $ciekach oczyszczonych po drugiej czesci cyklu
wynosila 96,7+20,1 mg N-L* oraz 126,8+27,3 mg N-L* odpowiednio w reaktorze z octanem
sodu i kwasem octowym. Stezenie azotu ogolnego byto wigc wyzsze, dla obu zrodet wegla, niz
w etapie I1la— odpowiednio 41,3+10,0 mg N-L* oraz 89,1+15,9 mg N-L™,
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Rysunek 29 Sprawno$¢ usuwania azotu ogdlnego w etapie I1Ib

Procentowy wudzial form azotu wystgpujacych w $ciekach doptywajacych i
oczyszczonych w etapie Illa zostat przedstawiony na rysunku 30. W kazdym z reaktorow
gtowng formg azotu wystepujaca w Sciekach byl azot azotanowy(V). W przypadku
oczyszczania elektrochemicznego w R1 i R2 jego procentowy udziat wynosit odpowiednio
99,36% oraz 99,37%. Procentowy udzial azotu azotanowego(Ill) i pozostalych form azotu
wynosit odpowiednio 0,05% oraz 0,59%. Oczyszczanie biologiczne w R1” powodowato spadek
procentowego udziatlu azotu azotanowego(V) w Sciekach oczyszczonych, ktory wyniost
92,44%, natomiast udzial azotu azotanowego(Ill) wyniost 7,56%. Pozostate formy azotu
wystepujace w tym reaktorze stanowity 0,006%. W reaktorze z kwasem octowym procentowy
udziat azotu azotanowego(V) stanowit 98,60%, azot azotanowy(IIl) 1,32%, a pozostate formy

azotu 0,10%.
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Rysunek 30 Procentowy udziat form azotu w $ciekach doptywajacych i w oczyszczonych (R1-R2") w etapie Illa
(S.SZ-$cieki doptywajace do reaktora)

Udziat procentowy form azotu wystepujacych w Sciekach oczyszczonych w etapie I1Ib
zostal przedstawiony na rysunku 31. W trakcie oczyszczania biologicznego przewazajaca
forma azotu byt azot azotanowy(Ill). Jego udzial wynosit 57,21% oraz 64,59%, odpowiednio
w R1 1 R2. Nastepnie w wyniku oczyszczania elektrochemicznego jego udziat zmniejszyt si¢
do wartosci 22,64% (R1") oraz 17,42% (R2"). Udziat azotu azotanowego(III) wynosil w czesci
biologicznej 42,78% (octan sodu) oraz 35,40% (kwas octowy). Po zastosowaniu pradu
elektrycznego jego udzial zwigkszyt si¢ do wartosci 77,34% oraz 82,17% odpowiednio w R1’

oraz R2’. Zawarto$¢ pozostatych form azotu w kazdym reaktorze wynosita ponizej 0,50%.

100

90

80

70

60

50

Udzial procentowy [%]

40

.

N\

R1 R1' R2 R2'

30

Hazotany (V) MWazotany (III) [Epozostale formy azotu

Rysunek 31 Procentowy udziat form azotu w $ciekach w oczyszczonych(R1-R2") w etapie I1Ib

Wykonana analiza  statystyczna  wykazala, ze  zastosowanie  procesow
elektrochemicznych w pierwszej czesci cyklu w etapie Illa nie wptywa statystycznie istotnie
na ilo$¢ azotu ogolnego w $ciekach oczyszczonych. Jednoczesnie rodzaj zrédta wegla w drugiej

czesci cyklu istotnie wplywal na ilo$¢ azotu ogdlnego w $ciekach oczyszczonych.

Analiza statystyczna etapu Illb nie wykazata statystycznie istotnego wplywu

zastosowanego zrodta wegla organicznego w czesci biologicznej na ilo$¢ azotu ogdlnego w
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$ciekach oczyszczonych. Natomiast zastosowanie procesow elektrochemicznych w drugiej
czesei cyklu wplyneto istotnie statystycznie na ilo$¢ azotu ogdlnego w $ciekach oczyszczonych.
Nalezy podkresli¢, ze w przypadku zastosowania zewngetrznego zrodla wegla organicznego na
poczatku oczyszczania (etap IIIb) zwigzki organiczne byly dostepne rowniez w czasie
oddziatywania pradu elektrycznego. Dzigki temu czas trwania procesOw heterotroficznych
mogt by¢ dwa razy dluzszy niz w etapie Illa. Z tego wzgledu Kolejno$¢ zastosowanych
procesow w etapie Illa 1 IIIb istotnie wptywata na ilo§¢ azotu ogodlnego w S$ciekach

oczyszczonych (a=0,05).

Szybkos$¢ usuwania zwigzkdéw azotu ogolnego w etapie Illa i Ilb zostata przedstawiona
w tabeli 12 B. Procesy elektrochemiczne w R1 i R2 w etapie llla charakteryzowaly si¢
niewielkimi szybkosciami usuwania azotu ogdlnego 1 wynosity one odpowiednio
4,66 mg N-L*-h"toraz 4,48 mg N-L-h"t. W wyniku dodania substratu organicznego w drugiej
czegsci cyklu szybkos¢ biologicznego usuwania azotu ogoélnego wzrosta 1 wynosita

239,34 mg N-L*-h?oraz 162,13 mg N-L*-h, odpowiednio w R1" i R2".

Zmiana kolejnosci procesow w etapie I1Ib pozwolita na uzyskanie szybkosci usuwania
azotu ogdlnego 249,92 mg N-L1-h? (octan sodu) oraz 156,13 mg N-L*-h*? (kwas octowy), w
trakcie prowadzenia procesOw biologicznych. Nastepnie zastosowanie procesOw
elektrochemicznych pozwolito na uzyskanie szybkoSci usuwania azotu ogdlnego

15,45 mg N-L*-htoraz 10,07 mg N-L1-ht, odpowiednio w R1" oraz R2".

W etapie Illa w pierwszej czgéci cyklu usuwanie bylo wynikiem tylko procesow
elektrochemicznych. Wzrost efektywno$ci usuwania azotu w drugiej cze$ci cyklu byt

wynikiem denitryfikacji heterotroficznej, dzigki dostarczeniu substratow organicznych.

W etapie I1Ib w pierwszej czgsci cyklu usuwanie azotu w obu reaktorach odbywato si¢
w wyniku denitryfikacji heterotroficznej. Nastgpnie w wyniku przeniesienia do reaktorow z
przeplywem pradu elektrycznego prawdopodobnie za usuwanie azotu byly odpowiedzialne
synergicznie przebiegajace procesy denitryfikacji autotroficznej i heterotroficznej oraz
elektrochemiczna redukcja azotanow. W tym etapie rowniez zaobserwowano wzrost udziatu
azotu azotanowego(Ill) oraz uzyskanie mniejszej sprawnosci usuwania azotu ogodlnego w
porownaniu z etapem IIla. Wzrost azotanow(IIl) w drugiej czgéci cyklu moze wskazywaé na
utlenienie czgéci zwigzkéw organicznych w  wyniku przede wszystkim procesow

elektrochemicznych a nie przez mikroorganizmy.
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Zhai i in. [200] donosza, ze prowadzenie jednoczesnie denitryfikacji autotroficznej i
heterotroficzne] pozwala na zwigkszenie koncowej efektywnos$ci usuwania azotu.
Liniin. [192] rowniez wskazuja, ze prowadzenie tych procesOw w jednym reaktorze pozwala
na zwickszenie efektywnosci denitryfikacji. Oczyszczajac $cieki syntetyczne o stosunku
ChZT/N 2 oraz poczatkowej koncentracji azotu azotanowego(V) wynoszacej 30 mg N-L*,
wykazali wzrost efektywnosci usuwania azotu w zakresie natezenia pradu 10-40 mA. W
przedstawionym zakresie nat¢zenia pradu sprawno$¢ usuwania azotanow(V) wzrosta z 70% do
90%. Mielcarek i in. [64] wykazali z kolei, ze rozdzielenic procesow biologicznych i
elektrochemicznych powoduje spadek efektywnosci usuwania azotu ogoélnego o 10,8%. W
badaniach oczyszczano $cieki szklarniowe z wykorzystaniem przemiennego pradu
elektrycznego o gestosci 8,8 A-m™? a zewnetrzne zroédlo wegla stanowit octan sodu w

dawce C/N 1.

Uzyskane sprawno$ci usuwania azotu ogélnego w etapie Illa sg wyzsze niz uzyskane w
etapie IIb, zar6wno w wariancie z kwasem octowym jak i octanem sodu. W etapie I1Ib uzyskana
efektywno$¢ usuwania azotu ogoélnego byta wyzsza, gdy zastosowano kwas octowy w
poréwnaniu ze sprawno$ciami uzyskanymi w reaktorach R4-R6 w etapie IIb. Sprawnos$¢ w
przypadku kwasu octowego w etapie IlIb byla wyzsza od uzyskanej w R1 i nizsza od

otrzymanych w R2 i R3 (etap 1Ib).

6.4.3. Usuwanie zwigzkow fosforu

Stezenie fosforu ogdlnego w Sciekach doptywajacych w etapie Illa 1 IIIb wynosito
89,2+6,7 mg P-L1. Sprawnos¢ usuwania fosforu ogélnego w etapie Illa zostata przedstawiona
na rysunku 32. W etapie Illa w trakcie oczyszczania elektrochemicznego uzyskano sprawnosc¢
usuwania wynoszaca 80,8+1,6% w R1 oraz 80,1+1,5% w R2. Nastgpnie w wyniku
przeprowadzenia procesOw biologicznych w drugiej czesci cyklu zwigkszono sprawno$¢ o
16,2+1,3% oraz 17,8+1,5% odpowiednio w R1" 1 R2". Zawarto$¢ fosforu ogolnego w $ciekach
oczyszczonych w reaktorach elektrochemicznych wynosita 17,1+1,5 mg P-L*? (R1) oraz
17,8+2,0 mg P-L"* (R2). Natomiast po oczyszczaniu biologicznym zawarto$é fosforu ogdlnego
w $ciekach oczyszczonych zmalata do wartosci 2,7+0,4 mg P-L*! oraz 2,0+0,7 mg P-L*

odpowiednio w wyniku zastosowania octanu sodu i kwasu octowego.
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Rysunek 32 Sprawno$¢ usuwania fosforu ogdlnego w etapie Illa

Efektywno$¢ usuwania fosforu ogdlnego w Sciekach oczyszczonych w etapie IlIb
zostata przedstawiona na rysunku 33. W biologicznej czes$ci cyklu sprawno$¢ usuwania
wynosita 95,7£1,2% (octan sodu) oraz 94,3+1,0% (kwas octowy). Nastepnie w wyniku
dostarczenia pradu elektrycznego nastgpit wzrost efektywnosci o 2,6+0,8% oraz 3,0+0,5%,
odpowiednio dla R1” oraz R2’. Koncentracja fosforu po etapie biologicznym wynosita
3,8+1,0 mg P-L? w R1 oraz 5,1+£0,9 mg P-L'* w R2. Natomiast w wyniku przeprowadzenia
dodatkowo proceséw elektrochemicznych koncentracja fosforu ogdlnego na koniec 24 h

oczyszczania wynosila 1,5+0,4 mg P-L* oraz 2,5+0,8 mg P-L .
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Rysunek 33 Sprawno$¢ usuwania fosforu ogolnego w etapie I11b

Oczyszczanie elektrochemiczne w etapie Illa ze wzgledu na prowadzenie tych samych
procesOw oczyszczania W badanych reaktorach nie wplywato istotnie statystycznie na
zawarto$¢ fosforu ogodlnego w Sciekach. Analiza statystyczna wykazata istotne roznice w
zawartosci fosforu ogdlnego w zaleznos$ci od rodzaju zastosowanego substratu organicznego w

R1"1R2’ po stopniu biologicznym.

W etapie IIIb stwierdzono istotne statystycznie roznice w stezeniu fosforu ogolnego w

$ciekach zarowno po pierwszym stopniu biologicznym jak i po drugim elektrochemicznym.



Analiza statystyczna wykazata istotny wptyw kolejnosci procesow na ilos¢ fosforu w
sciekach oczyszczonych, gdy jako substrat stosowany byt octan sodu, natomiast w przypadku

zastosowania kwasu octowego wykazano brak istotnych réznic (a=0,05).

Szybkos$¢ usuwania fosforu ogdlnego w etapie Illa i I1Ib zostata przedstawiona w tabeli
12 C. W wyniku oczyszczania elektrochemicznego uzyskano zblizone szybko$ci usuwania
fosforu ogdlnego, ktére wynosily 65,47 mg P-L*-h" oraz 63,55 mg P-L*-h!, odpowiednio w
R1 i R2. Nastepnie w drugiej cze$ci cyklu, w wyniku proceséw biologicznych, uzyskano
szybkosci usuwania fosforu ogélnego wynoszace 9,27 mg P-L'*-h? (octan sodu) oraz
3,74 mg P-Lt-h? (kwas octowy). W etapie IIIb najwieksza szybko$¢ uzyskano w wyniku
biologicznego oczyszczania z zastosowaniem octanu sodu jako substratu organicznego
(58,27 mg P-L1-h?). Zastosowanie kwasu octowego podczas biologicznego oczyszczania
pozwolito na uzyskanie szybko$¢ usuwania fosforu ogolnego wynoszaca 36,45 mg P-L1-h,
Natomiast w trakcie oczyszczania w reaktorze elektrochemicznym uzyskano szybkosé
usuwania fosforu ogdlnego wynoszaca jedynie 0,75 mg P-L'h? (w R1") oraz
0,87 mg P-Lt-h't (w R2").

W etapie Illa w pierwszej czgSci cyklu usuwanie fosforu bylo wynikiem
elektrokoagulacji. Nizsza sprawno$¢ usuwania fosforu ogoélnego w tej cze$ci cyklu w
poréwnaniu z etapem I (sprawno$é wynosita 88,4+3,0% przy gestosci pradu 1,2 A-m) mimo
zblizonej koncentracji poczatkowej fosforu moze wynika¢ z krotszego czasu elektrokoagulacji.
Czas przeptywu pradu przez reaktor w etapie Illa byt o 12 h krotszy. Po przeniesieniu
zawartosci reaktorow do czesci biologicznej, dalszy spadek zawarto$ci fosforu spowodowany
byl najprawdopodobniej wzrostem odczynu oczyszczanych §ciekow i stragcaniem fosforu z
jonami wapnia i magnezu. Odczyn wynosit odpowiednio 9,40 (R1") oraz 8,80 (R2") -

rysunek 34 A [72].

W etapie IIIb w pierwszej cz¢sci cyklu fosfor ogélny, podobnie jak w drugiej czesci
cyklu w etapie Illa, usuniety byt w wyniku wytracania si¢ z jonami wapnia i magnezu. Po
przeniesieniu do reaktora elektrochemicznego dalszy spadek zawartosci fosforu byt wynikiem
elektrokoagulacji. Warto zaznaczy¢, ze w wyniku przeptywu pradu elektrycznego nastgpito
obnizenie odczynu oczyszczanych $ciekow (rys. 35 A), jednak w dalszym ciggu wynosit w obu
reaktorach powyzej 8, co pozwala stwierdzi¢, ze wytracone osady w pierwszej czesci cyklu nie

ulegly rozpuszczeniu w wyniku spadku pH.
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Uzyskany odczyn $ciekow w drugiej czgsci cyklu w etapie Illa i w obu stopniach w
etapie IlIb wedlug Saxena i Bassi [16] oraz Jozwiak i in. [72] wskazuje na wytracanie si¢

fosforu z jonami wapnia i magnezu.

Powyzsze wyniki pozwalaja stwierdzi¢, ze rozdzielenie procesOw pozwala na
zwigkszenie sprawnosci usuwania fosforu ogoélnego, ktéry nie zostat usuniety w pierwszej
cze$ci cyklu. Podobne wnioski otrzymat w swojej pracy Mielcarek i in. [64]. W wyniku
procesOw biologicznych usunat 96,4% fosforu ogodlnego, a nastgpnie w wyniku zastosowania
zmiennego pradu elektrycznego o gestosci 8,8 A-m™ zwigkszyt sprawnos¢ o 3,4%. Koncowa
zawarto$¢ fosforu w wyniku rozdzielenia proceséw wynosita 0,18+0,07 mg P-L* przy stezeniu

79,3+3,0 mg P-L! w $ciekach doptywajacych.

Efektywnos$¢ usuwania fosforu ogdlnego w reaktorach z octanem sodu w etapie Illa i
I1Ib byta wyzsza niz uzyskane w reaktorach R1-R3 w etapie IIb. Natomiast sprawnos$¢ usuwania
fosforu ogdlnego w etapie Illa i IlIb w reaktorach, gdzie zastosowano kwas octowy byty na

zblizonym poziomie do otrzymanych w etapie IIb.
6.4.4. Odczyn, przewodnos¢ elektrolityczna 1 zawartos$¢ zelaza

Odczyn 1 przewodnos¢ elektrolityczna $ciekdw doprowadzanych do reaktora w etapie
[11a i ITIb wynosita odpowiednio 6,45 oraz 6,078+0,029 mS-cm™. Odczyn $ciekow oraz $rednia
przewodnos¢ elektrolityczna po oczyszczaniu elektrochemicznym i biologicznym w etapie Illa
zostaly przedstawione na rysunku 34. Odczyn S$ciekow po procesie oczyszczania
elektrochemicznego wynosit w R1 1 R2, odpowiednio 3,77 oraz 3,67. Nastepnie po dodaniu
substratu organicznego pH wzrastato do wartosci 6,80 dla octanu sodu, natomiast odczyn po
dodaniu kwasu octowego byt zblizony do odnotowanego po pierwszym stopniu 0Czyszczania i
wynosit 3,67. Nastepnie w wyniku biologicznego oczyszczania w drugiej czeséci cyklu pH

wzrosto do 9,40 oraz 8,80 odpowiednio dla reaktora z octanem sodu i kwasem octowym.
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Rysunek 34 Odczyn (A) oraz przewodnos¢ elektrolityczna (B) w $ciekach oczyszczonych w etapie 11la
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Przewodno$¢ elektrolityczna po stopniu elektrochemicznym nieznacznie wzrosta do
warto$ci 6,240+0,098 mS-cm™ w R1 oraz 6,330+0,072 mS-cm™ w R2. Po dodaniu substratu
organicznego (biologiczna cze$¢ cyklu) przewodno$¢  elektrolityczna  wynosita
8,080+0,208 mS-cm™ oraz 6,133+0,023 mS-cm™ odpowiednio dla octanu sodu i kwasu
octowego. Nastgpnic w wyniku biologicznego oczyszczania przewodnos¢ elektrolityczna
zmalata do wartosci 5,610+0,0,255 mS-cm™ oraz 4,613+0,142 mS-cm™ odpowiednio dla

reaktora z octanem sodu i kwasem octowym.

Odczyn oraz przewodnos$¢ elektrolityczna $ciekow oczyszczonych w etapie I1Ib zostata
przedstawiona na rysunku 35. Po dodaniu substratu organicznego do $ciekow doptywajacych
do reaktora odczyn wynosil 7,26 (reaktor z octanem sodu) oraz 4,12 (reaktor z kwasem
octowym). Nastgpnie po procesie oczyszczania biologicznego $ciekéw odczyn wynosit 9,22
oraz 8,63 odpowiednio w R1 i R2. W trakcie oczyszczania elektrochemicznego odczyn w obu

reaktorach obnizyt si¢ do wartosci 8,68 w R1" oraz 8,04 w R2".
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Rysunek 35 Odczyn (A) oraz przewodno$¢ elektrolityczna (B) w $ciekach oczyszczonych w etapie I11b

Przewodno$¢ elektrolityczna $ciekow po dodaniu octanu sodu i kwasu octowego
wynosila odpowiednio 7,320+£0,042 mS-cm™ oraz 6,005+0,010 mS-cm™. Przewodnos$é
elektrolityczna po  procesie  biologicznego oczyszczania spadla do  wartoSci
5,877+0,117 mS-cm™ oraz 4,773+0,074 mS-cm™ odpowiednio w R1 i R2. Nastepnie w trakcie
procesu elektrochemicznego oczyszczania przewodnos¢ dalej malala do wartoSci
5,440+0,170 mS-cm™ oraz 3,570+0,368mS-cm™ odpowiednio dla wariantu z octanem sodu i

kwasem octowym.

Wzrost przewodnos$ci elektrolitycznej po oczyszczaniu elektrochemicznym w eta-
pie IlT1a prawdopodobnie wynika ze wzrostu koncentracji jonéw zelaza w oczyszczanych $cie-
kach-rysunek 36 A, co byto wynikiem rozpuszczania si¢ anody zelazowej. W wyniku oczysz-
czania $ciekow przewodnos¢ elektrolityczna §ciekow w wariancie z kwasem octowym byla

nizsza, co wynika m.in. z warto$ci EC zastosowanych roztwordw substratow organicznych w
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etapie Illa i 111b (43,300 mS-cm™ roztwor octanu sodu; 1,400 mS-cm™ roztwér kwasu octo-
wego) oraz efektywnosci denitryfikacji [19,64,197]. Przeniesienie zawarto$ci reaktoréw w eta-
pie I11b do stopnia elektrochemicznego (R1"i R2") powodowato dalsze wykorzystanie substra-

tow organicznych i oczyszczanie $ciekOw a tym samym dalszy spadek przewodnosci elektroli-

tycznej.

Zawarto$¢ zelaza ogdlnego w S$ciekach doptywajacych do reaktoréw wynosita
0,110+0,040 mg Fe-L™'. Zmiana koncentracji zelaza ogdlnego w $ciekach oczyszczonych
zostala przedstawiona na rysunku 36. W wyniku przepltywu pradu elektrycznego przez
elektrody w reaktorze R1 i R2 w etapie Illa nastapil wzrost stezenia zelaza ogdlnego. Stezenie
zelaza po etapie elektrochemicznym wynosilo 3,630+1,040 mg Fe'L! oraz
3,500+1,080 mg Fe-L! odpowiednio w R1 i R2. Nastepnie koncentracja zelaza ogdlnego
spadata do wartosci 0,230+0,110 mg Fe-L'* (R1") oraz 0,160+0,120 mg Fe-L(R2").
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Rysunek 36 Stezenie zelaza ogdlnego w $ciekach oczyszczonych w etapie Il1a-(A) i 111b-(B)

W etapie IIIb koncentracja Zelaza ogdlnego podczas oczyszczania biologicznego byta
zblizona do wartosci odnotowanej w $ciekach doptywajacych. Stezenie w R1 1 R2 wynosito
odpowiednio 0,110+0,060 mg Fe-L™* oraz 0,110+0,080 mg Fe:L™. Nastepnie w etapie
elektrochemicznym koncentracja wzrosta jedynie do wartosci 0,120+0,040 mg Fe-L (w R1")

oraz 0,11+0,050 mg Fe-L™* (R2").

Wzrost koncentracji zelaza w Sciekach odplywajacych ze stopnia elektrochemicznego
w etapie Illa moze wynika¢ ze zbyt krotkiego czasu reakcji, przez co nieprzereagowane jony
zelaza pozostajg w roztworze. W etapie [ -rozdziat 6.1.4, zastosowanie 24 h oddziatywania
identycznej gestosci pradu nie wykazato wzrostu koncentracji zelaza. Dodatkowo wedtug
Hakizimana i in. [201] w roztworze o pH obojetnym i zasadowym, wodorotlenek Zelaza(Il)
utleniany jest natychmiast do nierozpuszczalnego w wodzie wodorotlenku zelaza(III), ktory

przechodzi do osadow.
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6.5. Charakterystyka osadow $ciekowych

6.5.1. Ilo$¢ osadow w etapie |

W etapie |, wraz ze zwiekszaniem dawki substratu organicznego (octanu sodu i kwasu
octowego), nastepowal wzrost ilosci biomasy odprowadzanej z reaktorow, przy czym wyraznie
widoczny byt wzrost w reaktorach z octanem sodu. Najwigksza ilo$¢ blony biologicznej odpro-
wadzanej z reaktoréow biologicznych, wynoszaca 372,80+141,77 mg s.m-L " odnotowano w
reaktorze R3. Natomiast najnizsza ilos¢ biomasy odprowadzano =z reaktora R4
(89,40+22,50 mg s.m-L!). Ponadto reaktory biologiczne charakteryzowaty sie duza nieréwno-

mierno$cig w ilosci powstajacych osadow (rys. 37).
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Rysunek 37 Ilos¢ osadow (SM) odprowadzanych z reaktoréw wraz ze $ciekami oczyszczonymi w etapie |

Ilo$¢ osadu w reaktorach biologicznych rosta wraz ze wzrostem gestosci pradu od
133,60+14,60 mg s.m-L"* w R7 do 330,60+17,70 mg s.m-L* w R9.

Sredni procentowy udziat suchej masy organicznej i suchej masy mineralnej zostat
przedstawiony na rysunku 38. Reaktory, w ktorych zastosowano kwas octowy, charakteryzo-
waly si¢ wiekszym udzialem masy organicznej, ktora zwickszata si¢ wraz ze spadkiem dawki
zwigzkow organicznych 1 wynosita od 43,4% (R6) do 47,8% (R3). Odwrotng tendencj¢ zaob-
serwowano w wariancie z octanem sodu. Procentowy udziat suchej masy organicznej wynosit

od 29,1% do 32,7%, odpowiednio w R1 i R3.

W reaktorach elektrochemicznych frakcja mineralna osadu stanowita od 97,8% do
96,7%, odpowiednio w R9 oraz R7. Najwigkszy udziat frakcji organicznej zanotowano w R7 i

wynosit on 3,3%.
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Rysunek 38 Procentowy udziat suchej masy mineralnej (s.m.m) i organicznej (s.m.o) w osadach w etapie |

6.5.2. Ilos$¢ osadow w etapie II

Ilos¢ powstajacych osadow w etapie Ila i IIb zostata przedstawiona na rysunku 39. Naj-
wickszg ilo$¢ osadow podczas badan nad metodg dozowania substratu organicznego do reak-
torow biologicznych zanotowano, gdy 100% dawki substratu organicznego byto dozowane na
poczatku cyklu. W wariancie z zastosowaniem octanu sodu (R3) ilo$¢ produkowanego osadu
wynosita 387,36£115,70 mg s.m-L?, natomiast w wariancie z kwasem octowym (RG6)
158,87+55,84 mg s.m-L*. Réwnomierne dozowanie substratu organicznego przyczyniato sie
do powstawania najmniejszej iloéci osadéw, ktéra wynosita 62,60+21,60 mg s.m-L™ oraz
29,19+7,50 mg s.m-L! odpowiednio w R1 i R4. Warto zaznaczy¢, ze podobnie jak w etapie I
mniejsza ilo$¢ osadow powstawata w reaktorach biologicznych, w ktorych zastosowano kwas
octowy. Mata ilo§¢ osadow z reaktorow z rOwnomiernym dozowaniem substratu moze wynika¢
z ich wykorzystania w procesie denitryfikacji i w procesach przyrostu btony biologiczne;j. Jed-
norazowe dozowanie substratu zapewnia nagly wzrost dostepnego wegla organicznego, ktory
moze by¢ wykorzystany do wzrostu przez mikroorganizmy. W miar¢ jego wyczerpywania
cze$¢ blony jest pozbawiona odpowiedniej ilo$ci substratu organicznego i ulega procesom obu-
mierania i ,,ztuszczania”. Prawdopodobnie rownomierne dozowanie substratu organicznego

przez caty cykl i staty tadunek wegla organicznego jaki byt dostepny dla mikroorganizmow,
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zapewnial minimalny i rbwnomierny przyrost biomasy. Tym samym ilo§¢ biomasy nadmiernej

odprowadzanej z reaktora z takim sposobem dozowania mogta by¢ najnizsza.

W etapie I1b doprowadzanie pradu elektrycznego do reaktorow bio-elektrochemicznych

spowodowato wzrost produkcji osadéw w wyniku roztwarzania si¢ elektrody zelazowe;j. Prze-

ptyw pradu elektrycznego przez 24 h powodowal najwyzsza produkcje osadow, ktora wynosita

612,70+137,19 mg s.m-L (R1-octan sodu) oraz 527,63+105,37 mg s.m-L*.(R4-kwas octowy)

Nizszg ilo$¢ powstajacych osadow odnotowano przy 12 h oddzialywaniu pradu elektrycznego,

przy czym ilo$¢ osadow w wariancie z zastosowaniem kwasu octowego (R6) byta nizsza w

poréwnaniu z wariantem z octanem sodu (R3; -rysunek 39).
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Rysunek 39 Ilos¢ osadow (SM) odprowadzanych z reaktoréw wraz z oczyszczonymi $cickami w etapie Ila i IIb

Procentowy udziat frakcji organicznej i mineralnej w osadach powstajacych w reakto-

rach biologicznych podczas etapu Ila zostat przedstawiony na rysunku 40.
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Rysunek 40 Procentowy udzial suchej masy mineralnej i organicznej w osadach w etapie Ila

Wigksza 1loscig suchej masy organicznej charakteryzowaly si¢ osady powstajace w wy-

niku zastosowania kwasu octowego. Zawarto$¢ frakcji organicznej w R4 wynosita 40,4%, na-

tomiast w R5 1 R6 byla na podobnym poziomie i wynosita odpowiednio 43,2% oraz 43,7%.
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W reaktorach z octanem sodu w R2 odnotowano 28,2% suchej masy organicznej w osadzie. W

R1 1 R3 ilos¢ frakcji organicznej w osadzie wynosita odpowiednio 30,5% oraz 30,3%.

Zmniejszenie procentowego udziatu frakcji organicznej w osadach powstajacych w re-
aktorach bio-elektrochemicznych podczas etapu Ilb (rys. 41) nastapito prawdopodobnie w wy-
niku zwigkszenia udziatu osadow chemicznych tworzacych si¢ z roztwarzania elektrod oraz
elektrokoagulacji zanieczyszczen. Zawarto$¢ frakcji organicznej w R4 byta najmniejsza i wy-
nosita 18,5%. W reaktorach z octanem sodu w R2 i R3 odnotowano zblizone warto$ci suchej
masy organicznej wynoszace odpowiednio 24,0% oraz 24,1%. W reaktorze R1 ilo§¢ materii

organicznej w osadzie wynosita 22,7%.
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Rysunek 41 Procentowy udzial suchej masy mineralnej i organicznej w osadach w etapie I1b

6.5.3. TIlo$¢ osadow w etapie III

Ilo$¢ osadow w etapie I1la i I1Ib zostata przedstawiona na rysunku 42. W etapie Illa w
reaktorze R1 1 R2 identyczne warunki prowadzenia procesoéw elektrochemicznych powodowaty
powstawanie osadow na zblizonym poziomie, odpowiednio 212,94+37,87 mg s.m-L? oraz
206,65+39,61 mg s.m-LL. Nastepnie, w wyniku przeniesienia zawarto$ci do reaktora biologicz-
nego, nastgpowat wzrost produkcji osadow, ktorych taczna ilos¢ po procesie elektrochemicz-
nym i biologicznym wynosita 627,45+30,09 mg s.m-L™ oraz 494,14+40,16 mg s.m-L%, odpo-
wiednio w R1" oraz R2". Wysoka ilo$¢ powstajacych osadow w trakcie procesow biologicznych
moze wynika¢ z nagtej zmiany pH 1 ,,ztuszczania” biomasy, gdyz $cieki po etapie elektroche-
micznym charakteryzowatly si¢ odczynem na poziomie 3,0. Zawartos$¢ suchej masy organicznej
po procesie elektrochemicznym byta na zbliZzonym poziomie i wynosita 2,3% oraz 2,6% odpo-
wiednio w R1 i R2 (rys. 43). Nastepnie w wyniku przeprowadzenia proceséw biologicznych

udzial masy organicznej ulegt zwigkszeniu do poziomu 22,2% (R1") oraz 21,1% (R2").
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Rysunek 42 Tlos¢ osadow (SM) odprowadzanych z reaktoréw wraz z oczyszczonymi $ciekami w etapie Illa i
Ib

B% sm.m 8% s.m.o 8% s.m.m K% sm.o B% sm.m 8% sm.o B% s.am.am 8% s.11.0

Rysunek 43 Procentowy udziat suchej masy mineralnej i organicznej w osadach w etapie Illa

Ilo$¢ powstajacych osadow w reaktorach biologicznych w etapie I11b (rys. 42) wynosita
odpowiednio 177,36+33,47 mg s.m-L* (R1) oraz 143,40+26,00 mg s.m-L* (R2). Nastepnie w
czesci elektrochemicznej w wyniku roztwarzania elektrod oraz elektrokoagulacji zanieczysz-
czen nastgpowal dalszy wzrost ilosci osadow, gldéwnie mineralnych. [lo§¢ osadéw po procesie
biologicznym i elektrochemicznym  wynosita 364,75£54,67 mg sm-L? oraz
334,63+33,78 mg s.m-L ! odpowiednio w R1" i R2". Udziat frakcji organicznej po procesie
elektrochemicznym wynosit odpowiednio 30,2% oraz 36,6% (rys. 44).

R1 R1' R2

B% sm.m 8% s.m.o B% sam.m 8% s.an.o B% san.an 8% s.an.o B/% s.m.an 8% s.m.o

Rysunek 44 Procentowy udzial suchej masy mineralnej i organicznej w osadach w etapie I11b

Charakterystyczng cechg uktadow opartych o oczyszczanie $ciekéw z wykorzystaniem
biofilmu jest znacznie mniejsza ilo$¢ powstajgcych osadow w porownaniu z uktadami opartymi

0 osad czynny [149]. Jednocze$nie ilo$¢ osadow produkowanych w reaktorach beztlenowych
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jest mniejsza niz w reaktorach tlenowych [202]. W pracy Rodziewicz i in. [25] w bio-elektro-
chemicznym reaktorze tlenowym przy HRT=24 h powstawato od 3873 mg s.m-L? (0,63 A-m™)
do 5215 mg s.m-L? (10,00 A-m™) osadu podczas oczyszczania $ciekow szklarniowych. Nato-
miast Boavida-Dias i in. [149] oczyszczajac $cieki mleczarskie z wykorzystaniem zt6z rucho-
mych przy obcigzeniu zwigzkami organicznymi wynoszacym 1,22 g ChZT-L1-d? oraz
5,44 g ChZT-L1-d? uzyskali odpowiednio okoto 2,5 oraz 4,5 krotnie mniejsza produkcje osa-
dow w porownaniu z osadem czynnym. Mielcarek i in. [81] z wykorzystaniem kwasu octowego
uzyskali 78,56+9,27 mg s.m-L™ osadéw. Wedtug autora cytowanych badan zastosowanie ni-
skiego pH powoduje powstawanie cienszego biofilmu oraz mniejsza produkcje osadéw. Po-
dobnie w badaniach wtasnych na kazdym etapie eksperymentu widoczna byta mniejsza pro-
dukcja osadow w reaktorach z wykorzystaniem kwasu octowego. Jednak w przeprowadzonych
badaniach w warunkach przeptywu pradu nastgpowat wzrost ilo$ci powstajacych osadow, cho¢
wedlug Peng i in. [109] potaczenie proceséw autotroficznych i heterotroficznych powoduje ich
zmniejszenie. Wzrost ilosci osadéw w badaniach wtasnych wynikat najprawdopodobniej z po-

wstawania osadow na skutek roztwarzania elektrod oraz elektrokoagulacji zanieczyszczen.

W badaniach Ktodowskiej i in. [21] ilos¢ produkowanego osadu — podobnie jak w ba-
daniach wtasnych — rosta wraz ze wzrostem dawki wegla organicznego (kwas cytrynowy) od
1,1£0,9 mg s.m-L? (C/N 0,5) do 1,2 £0,9 mg s.m-L (C/N 1,5). Bryszewski i in. [25] podczas
oczyszczania bio-elektrochemicznego $ciekow ogrodniczych z wykorzystaniem pradu zmien-
nego zanotowali ilo$¢ osadow wynoszaca od 416,0+267,3 mg s.m-L? (44 A-m?) do
1079,4+251,3 mg s.m-L? (13,3 A-m™). W przypadku badan bedacych przedmiotem niniejszej
rozprawy najwicksza iloscig powstajacych osadow charakteryzowat si¢ reaktor bio-elektroche-
miczny, do ktérego prad doprowadzano przez 24 h i wynosita ona 612,70+137,19 mg s.m-L™*
(octan sodu, R1) oraz 527,60+105,40 mg s.m-L* (kwas octowy, R4). Rowniez wysoka ilo$é
osadéw zanotowano w przypadku rozdzielenia proceséw elektrochemicznych i biologicznych
w etapie IIla, gdzie po calym cyklu oczyszczania ilo$¢ powstajacych osadow wynosita
627,50+30,10 mg s.m-L™ (octan sodu, R1") oraz 494,10+40,20 mg s.m-L* (kwas octowy, R2").
Wartosci te sg mniejsze niz uzyskane przez Ktodowska i in. [21] oraz Bryszewskiego i in. [26].
Moze to wynika¢ z zastosowania elektrody zelazowej w przeprowadzonych badaniach zamiast
aluminiowej wykorzystanej w cytowanych pracach. Wg danych literaturowych zastosowanie
elektrody zelazowej wigze si¢ Z mniejszg iloscig osadow [150]. Kazdorazowo nalezy rowniez

wzig¢ pod uwage sktad jakosciowy 1 ilosciowy oczyszczanych $ciekoOw, poniewaz
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zanieczyszczenia, ktére mogg ulec straceniu znaczaco zwigkszaja ilos¢ osadow odprowadza-

nych z reaktora.

Udzial procentowy materii organicznej w osadach niestabilizowanych najczesciej wy-
nosi 60-85%, natomiast osadow ustabilizowanych 30-50% [203]. Wyniki uzyskane w niniej-
szych badaniach sugerujg wysoka stabilizacj¢ osadu zardéwno biologicznego jak i bio-elektro-
chemicznego. Wynika to z duzego udziatu frakcji mineralnej w osadach, w sktad ktorej wcho-
dza m.in. zwigzki fosforu stracone w wyniku elektrokoagulacji oraz z jonami wapnia i magnezu
na skutek podwyzszenia pH oczyszczanych $ciekow. Jest to takze efektem dtugiego czasu za-
trzymania w reaktorze, co sprzyja stabilizacji osadow. Z punktu widzenia dalszego wykorzy-
stania osadu, mniejsza ilo$¢ materii organicznej w osadzie jest pozadana ze wzglgdu na wyzsza
jego stabilnos¢ i odpornos¢ na zagniwanie. Rowniez wedtug badan Rodziewicz i in. [25] noto-
wany udziat frakcji organicznej w osadach bio-elektrochemicznych wskazuje na wysoka stabi-
lizacj¢ osadow. llo$¢ zwigzkoéw organicznych w osadach w cytowanych badaniach wynosita od
12,14% (10 A-m™2) do 19,88% (0,63 A-m™) przy HRT 24 h. Dodatkowa stabilizacja osadow w
reaktorach bio-elektrochemicznych moze by¢ spowodowana warunkami tlenowymi, ktore sa

wynikiem powstawania tlenu podczas elektrolizy wody.

Udziat procentowy frakcji organicznej w reaktorach bio-elektrochemicznych jest nie-
wielki ze wzgledu na specyfike oczyszczanych $ciekow tj. niskg zawarto$¢ zanieczyszczen or-
ganicznych. W badaniach Bryszewskiego i in.[26] podczas oczyszczania Sciekow ogrodniczych
z wykorzystaniem pragdu zmiennego 1 zewngtrznego zrodta wegla organicznego w postaci 0c-
tanu sodu zanotowano ilo§¢ osadéw wynoszaca od 185,5£87,1 mg s.m-L* (gesto$é pradu
4,4 A-m) do 1001,6£106,3 mg s.m-L? (gestos¢ pradu 13,3 A-m?). Zawarto$é materii orga-

nicznej malata wraz ze wzrostem gestosci pradu od 31,2% do 13,3%.
6.5.4. Procentowy udzial wybranych pierwiastkow w osadach

Procentowy udzial potasu, azotu, fosforu, wegla i zelaza znajdujacego si¢ w osadach w
kazdym etapie badan zostat przedstawiony w tabeli 13. Jakos$¢ powstajacych osadow zalezy od
charakterystyki oczyszczanych $ciekéw, metody ich przetwarzania oraz ilosci powstajacych
osadow [203,204]. Scieki ogrodnicze charakteryzuja sic wysoka zawarto$cia zwiazkow azotu,

fosforu jak rowniez potasu, stad ich wysoka zawarto$¢ w osadach.

Zgodnie z danymi literaturowymi ilo$¢ fosforu i azotu w osadach pochodzacych ze z16z
biologicznych zawierata si¢ w zakresie odpowiednio 0,9-1,5% P s.m oraz 1,5-5,0% N s.m.

[203]. Przedstawione wyniki w tabeli 13 pokazuja, ze zarowno osad pochodzacy z bio-
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elektrochemicznego jak i biologicznego oczyszczania $ciekow szklarniowych jest bogaty w
zwiazki fosforu. Jedynie w etapie I reaktory biologiczne charakteryzowaly si¢ zawartoscig fos-
foru w suchej masie zblizonym do wartosci, ktorymi charakteryzuje si¢ biomasa ze ztoza bio-
logicznego oczyszczajacego $cieki komunalne. Wyzszy udzial zwigzkow fosforu w osadach
biologicznych w etapie Il moze wynika¢ migdzy innymi z jego wysokiego st¢zenia w $ciekach
doptywajacych, ktére w tym etapie bylo najwyzsze. Jednoczesnie pH oczyszczanych $ciekow

sprzyjalo stracaniu zwigzkoéw fosforu z jonami magnezu i wapnia.

Tabela 13 Zawarto$¢ procentowa azotu, fosforu, potasu, wegla oraz zelaza w powstajacych osadach

Etap Nrumer Srednia zawarto$¢ pierwiastka [%0]
badan reaktora N P K C Fe
R1 1,36 1,31 1,64 6,54 0,04
R2 1,29 1,30 191 10,06 0,04
R3 0,81 1,91 2,14 10,64 0,02
R4 4,84 1,17 1,73 14,85 0,01
Etap | R5 1,59 1,33 1,94 11,08 0,05
R6 0,89 1,51 2,06 10,83 0,05
R7 4,18 6,11 1,20 0,65 8,08
R8 2,28 13,51 0,89 0,43 8,67
R9 2,68 11,73 0,89 0,55 13,10
R1 1,02 8,49 1,03 10,36 0,06
R2 1,38 5,56 2,13 11,87 0,05
Etap lla R3 1,52 7,40 1,54 11,81 0,06
R4 2,43 10,74 2,12 13,42 0,11
R5 2,35 12,20 1,41 12,29 0,09
R6 2,01 7,24 5,74 14,99 0,27
R1 0,91 5,39 3,18 8,71 6,69
R2 1,47 5,51 1,35 12,40 8,93
Etap I1b R3 1,63 5,89 2,16 12,22 11,51
R4 2,76 11,56 4,27 9,04 4,11
R5 1,63 6,70 3,37 11,96 8,06
R6 3,18 10,41 2,60 17,43 15,06
R1 5,29 3,89 8,03 0,50 5,57
Etap Illa R1' 0,78 3,34 8,32 8,04 4,41
R2 4,46 4,05 9,45 0,52 9,45
R2' 1,27 5,31 9,20 7,31 9,20
R1 1,17 10,70 5,04 10,70 1,90
Etap I11b R1' 1,13 9,87 2,73 9,87 0,78
R2 2,20 14,36 7,18 14,36 0,79
R2' 0,45 10,66 1,24 10,66 0,57
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W przypadku azotu zarowno biologiczne jak i bio-elektrochemiczne oczyszczanie ge-
nerowato osady o porownywalnej zawartosci tego pierwiastka, zblizonej do obserwowanych w
osadach ze z16z biologicznych [203]. Natomiast wyzsze warto$ci uzyskano podczas 0czyszcza-
nia elektrochemicznego w etapie | (R7-R9) oraz w etapie Illa (R1 i R2).

Doprowadzenie do reaktora zewngtrznego zrodta wegla powodowato wzrost udziatu
procentowego wegla w osadach. W przypadku reaktoréw elektrochemicznych udzial procen-
towy wegla wynosit ponizej 1% s.m, ze wzgledu na brak dostepnosci zewnetrznego zrodta we-
gla. Doprowadzenie pradu elektrycznego powodowal rowniez wzrost koncentracji zelaza w po-
wstajacych osadach, ktory wynikal z rozpuszczania si¢ elektrody zelazowej wewnatrz reaktora.
Doprowadzenie pradu przez 24 h w etapie Ila oraz prowadzenie procesow elektrochemicznych
w reaktorze R1'i R2' w etapie I1Ib spowodowato widoczny wzrost ilosci zelaza w osadach.
Udziat potasu w osadach pochodzacych z oczyszczania z wykorzystaniem technologii osadu
czynnego i zt6z biologicznych oczyszczajacych scieki komunalne zawiera si¢ w przedziale 0,1-
0,8% K 's.m [203]. Stwierdzono, Ze osad na kazdym etapie badan charakteryzowat si¢ wysokimi
warto$ciami potasu. Wynikato to w gtdéwnej mierze z jego wysokiej koncentracji w oczyszcza-
nych $ciekach, ktéra wynosita 996,00+14,00 mg K-L. Behbahani i in. [180] uzyskali 67,33%,
9,1% oraz 0,39% udziat odpowiednio zelaza, fosforu i potasu podczas oczyszczania syntetycz-
nych $ciekéw (stezenie poczatkowe fosforu wynosito 400 mg PO4> L, zastosowana gestos¢
pradu wynosita 250 A-m2). W cytowanych badaniach wysoki udziat zelaza wynikat — podobnie
jak w badaniach wlasnych —z rozpuszczania si¢ elektrody Zzelazowej, natomiast potas pochodzit

z diwodorofosforanu potasu, ktory zostat uzyty do sporzadzenia Sciekow syntetycznych.
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/. Koncepcja zastosowania reaktora porcjowego z blong biologiczng do

oczyszczania Sciekow szklarniowych

Prezentowane badania wykazaty mozliwos$¢ uzyskania wysokiej sprawno$ci usuwania
zanieczyszczen podczas oczyszczania rzeczywistych sciekow szklarniowych pochodzacych z
bezglebowej uprawy pomidoréw. Scieki szklarniowe charakteryzuja si¢ wysoka koncentracja
azotu i fosforu, jak rdwniez zmienno$cig stezen zanieczyszczen w zaleznosci od fazy wzrostu

rosliny czy warunkow pogodowych.

Na rynku brak jest gotowych rozwigzan, ktore moglyby zostaé bezposrednio
zastosowane w szklarniach. Obiekty szklarniowe sa nastawione na produkcje warzyw,
owocow, zidt 1 kwiatéw, dlatego tez proponowany ponizej uktad powinien charakteryzowac si¢
prostym i niezawodnym rozwigzaniem, ktére bedzie moglo by¢ obstugiwane bez koniecznos$ci
zatrudnienia dodatkowej wykwalifikowanej technologicznie kadry. Analizujac dane
literaturowe, a takze wlasne doswiadczenie jednym z najbardziej pozadanych na rynku
rozwigzan jest system umozliwiajacy bezpieczne i tanie zagospodarowanie przelewu poza
obiektem. Jest to zwigzane z zagrozeniem przenoszenia chorob i1 patogendw w recyrkulowanym
drenazu, co spowodowaloby rozprzestrzenienie w krotkim czasie choroby w calym obiekcie.
W przypadku pomidorow czesto wigzatoby sie to z likwidacja calej uprawy i brakiem zyskow

pomimo poniesionych kosztow. Takie ryzyko jest zbyt wysokie dla wtascicieli szklarni.

W ustawodawstwie polskim nie istniejg bezposrednie zapisy odnoszace si¢ do sciekow
powstajacych w obiektach szklarniowych, ktore naktadatyby na wiascicieli obowiazek ich
oczyszczania czy recyrkulacje pozywki. W przedstawionym w pracy rozporzadzeniu Ministra
Gospodarki Morskiej i Zeglugi Srodladowej z dnia 12 lipca 2019 r. w sprawie substancji
szczegolnie szkodliwych dla srodowiska wodnego oraz warunkow, jakie nalezy spetni¢ przy
wprowadzaniu do wod lub do ziemi $ciekow, a takze przy odprowadzaniu wod opadowych lub
roztopowych do wadd lub do urzadzen wodnych (Dz.U. 2019 poz. 1311), odnosi si¢ jedynie w
0g06lIny sposob do $ciekow z przetworstwa i produkceji warzyw i owocow [18]. Zgodnie z tym
dokumentem maksymalne st¢zenie azotu ogdlnego, fosforu ogoélnego oraz ogdlnego wegla
organicznego powinno wynosi¢ odpowiednio 30 mg N-L %, 3 mg P-L ! oraz 30 mg C-L*. Mozna
przepuszczaé, ze w przyszioSci zaczng obowigzywaé przepisy, ktore natoza obowigzek
oczyszczania badz recyrkulacji pozywki. Dla przykladu jednym z krajow, ktére natozyto juz
taki obowiazek jest Holandia, z kolei w Korei Potudniowej $cieki z uprawy bezglebowe;j

traktowane sg jako Scieki przemystowe [51,205]. Jednocze$nie badania przeprowadzone w
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holenderskich obiektach do upraw bezglebowych wykazaty, ze zrzut $ciekow szklarniowych
do $rodowiska, pomimo technicznych mozliwos$ci recyrkulacji, ma miejsce, gdy istnieje
najmniejsza watpliwo$¢ co do jakosci przelewu zar6wno pod wzgledem sktadu jak i obecno$ci

patogendéw czy inhibitorow wzrostu [206].

Na rysunku 45 przedstawiono schemat uktadu technologicznego oczyszczalni sciekow

pochodzacych z bezglebowych upraw szklarniowych.

Uprawa w systemie
bezglebowym

|

Zbiornik retencyjny

|

Elektrochemiczny reaktor
porcjowy

|

Biologiczny reaktor porcjowy

Stacja dozowania _—
substratu organicznego

Ztoze zraszane

l

Osadnik wtérny

Osady Sciekowe

Odbiornik

Rysunek 45 Schemat uktadu technologicznego do oczyszczania Sciekow szklarniowych
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W zaproponowanej technologii w pierwszej kolejnosci konieczne jest zastosowanie
zbiornika retencyjnego (wyposazonego w mieszadta), ktorego zadaniem bedzie zar6wno
ujednolicenie sktadu $ciekoéw jak i zapewnienie mozliwosci rownomiernego doprowadzania
scieckow do urzadzen oczyszczajacych. Konieczno$¢ zastosowania zbiornika retencyjnego
wynika z faktu, Ze ilo§¢ powstajacych Sciekdw oraz stezenie zanieczyszczen w nich zawartych
zalezy od takich czynnikéw jak warunki atmosferyczne (nastonecznie, temperatura,
wilgotnos¢), etap rozwoju ro$lin oraz rodzaj uprawianej roéliny. Scieki ogrodnicze przebadane
podczas realizacji pracy, mimo ze pochodzg z jednego obiektu to zawarto$¢ azotu i fosforu
wynosila odpowiednio od 479,4+104 mg N-L! do 749,849,6 mg N-L! oraz
od 88,0+4,9 mg P-L* do 147,3+7,7 mg P-L .,

Badania przeprowadzone w etapie Illa wykazaty wysoka skuteczno$¢ usuwania azotu i
fosforu, gdy w pierwszej czgsci cyklu zastosowano oczyszczanie elektrochemiczne, a nastgpnie
(w drugiej czesci cyklu) oczyszczanie biologiczne (wspomagane zewnetrznym zrodtem wegla).
Gléwnym zadaniem elektrochemicznego reaktora w tym uktadzie jest usunigcie zwigzkow
fosforu. Za usunigcie azotu ogdlnego, odpowiedzialny jest biologiczny reaktor porcjowy z
biomasg w postaci btony biologicznej. Etapy oczyszczania przedstawione na rysunku 45,
gwarantujg uzyskanie koncowego stezenia azotu i fosforu na poziomie zgodnym z
obowigzujacymi przepisami dla $ciekoéw pochodzacych z zaktadow przetwoérstwa 1 produkcji

Warzyw i owocow.

Jedynie rozdzielenie procesow biologicznych 1 elektrochemicznych pozwolito na
uzyskanie stezenia fosforu ogdlnego w $ciekach ponizej 3 mg P-L™t. Rownoczesnie zawarto$é
azotu ogodlnego w $ciekach oczyszczonych w etapie Illa wynosita 41,3+10,0 mg N-L* (octan
sodu) oraz 89,1+18,9 mg N-L?! (kwas octowy). Mozna zatozyé, ze wydhluzenie czasu
zatrzymania w reaktorze biologicznym (HRT dla etapu biologicznego w serii Illa wynosito 12
h) pozwoli podwyzszy¢ nie tylko sprawnos$¢ usuwania azotu, ale takze zwigkszy¢
wykorzystanie i usunig¢cie zwigzkow organicznych. Jest to konieczne, poniewaz koncowe
stezenie ogdélnego wegla organicznego wynositlo 145,1£16,3 mg C-L! oraz

68,7+21,1 mg C-L*, odpowiednio dla octanu sodu i kwasu octowego.

Ze wzgledu na zmienng zawarto$¢ azotu ogolnego i fosforu ogodlnego w $ciekach
doplywajacych do oczyszczalni konieczne bedzie okreslenia dawki zwigzkow organicznych
oraz warto$ci hydraulicznego czasu zatrzymania $Sciekow W czasie rozruchu oczyszczalni.

Uwzgledniajac mozliwo$¢ niepelnego wykorzystania zwiazkodw organicznych w etapie
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biologicznym zaproponowano dodatkowo zastosowanie stopnia oczyszczania w postaci ztoza

zraszanego.

W przedstawionym uktadzie ze wzgledu na specyfike $ciekéw szklarniowych nie ma
konieczno$ci zastosowania wstepnego mechanicznego oczyszczania $ciekow  (kraty,
piaskownik czy sita). Natomiast osady, ktore powstang w trakcie elektrochemicznego i
biologicznego oczyszczania bedzie oddzielane od $ciekéw w osadniku wtornym. Zgodnie z
badaniami Ktodowska i in. [159] bio-elektrochemiczne osady charakteryzuja si¢ wysoka
podatnoscig na odwadnianie [206]. Warto zaznaczy¢, ze osady powstajace W etapie llla,
charakteryzowaty sie §rednig zawarto$cig suchej masy organicznych wynoszaca 22,2% (octan
sodu-R1") oraz 22,1% (octan sodu-R2") oznaczanej jako straty po prazeniu, co wedlug badan
Rodziewicz i in. [25] wskazuje, ze sa to osady ustabilizowane i nie potrzebujg dalszej
stabilizacji [25]. Co wigcej, moga by¢ zrodlem azotu i fosforu w przypadku rolniczego ich

Zastosowania.

Zdaniem autora rozprawy zastosowanie procesOw elektrochemicznych i biologicznych
pozwala na sprawne oczyszczanie §ciekow szklarniowych. Dodatkowo zaproponowany uktad
technologiczny mozna zastosowaé w przypadku konieczno$ci oczyszczania $ciekow
szklarniowych z innych upraw warzyw czy kwiatow o podobnym sktadzie jako$ciowym.
Niemniej jednak konieczne sa dalsze badania w celu opracowania szczegdtowych zatozen

technologicznych takich instalacji.
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8. Whioski

Wyniki badan dotyczgace sprawnosci oraz szybkosci wykorzystania zwigzkow organicz-
nych, usuwania azotu ogolnego i fosforu ogoélnego, uzyskane podczas oczyszczania Sciekow
szklarniowych z bezglebowej uprawy pomidoréw w sekwencyjnym reaktorze porcjowym z

btong biologiczng pozwolily na sformutowanie nastepujacych wnioskow:

1. Najwyzsza sprawnos$¢ usuwania azotu w reaktorach biologicznych uzyskano przy sto-
sunku C/N wynoszacym 2, gdzie efektywno$¢ wynosita 98,6+0,4% oraz 98,5+0,4%,
odpowiednio dla octanu sodu i kwasu octowego.

2. W reaktorze biologicznym przy C/N réwnym 2 zanotowano najnizsze efektywnosci
wykorzystania substratu organicznego i najwyzsze stezenia zwigzkow organicznych
w odptywie niezaleznie od zastosowanego zrodla wegla.

3. W reaktorze biologicznym ilo$¢ octanu sodu w stosunku C/N od 1 do 2 oraz kwasu
octowego C/N 1,5 oraz 2,0 nie spowodowaty istotnych roznic w ilo$ci fosforu ogol-
nego w Sciekach oczyszczonych. Sprawnos¢ usuwania fosforu ogoélnego w obecnosci
obu Zrodet wegla wynosita ponad 90%.

4. Dawka zwigzkoéw organicznych, zarowno kwasu octowego jak i octanu sodu, wyra-
zona stosunkiem C/N 1,5 byta odpowiednia do uzyskania wysokiej sprawnos$ci usu-
wania azotu ogolnego, jednoczes$nie nie byta przyczyna wysokich stezen zwigzkow
organicznych w $ciekach oczyszczonych. Zastosowanie stosunku C/N 1 powoduje
spadek efektywnosci usuwania azotu ogdlnego, natomiast zastosowanie C/N 2 powo-
duje istotny wzrost ilosci niewykorzystanych zwiazkow organicznych.

5. W reaktorze elektrochemicznym doprowadzenie statego pradu elektrycznego pozwo-
lito na usunigcie maksymalnie 7,4+2,5% azotu ogdlnego dla gestosci pradu wynosza-
cej 2,0 A'm™.

6. W reaktorze elektrochemicznym wzrost gestosci pradu powodowat wzrost efektyw-
nosci usuwania inertnych zwiazkoéw organicznych.

7. Zwiekszenie gestoéci pradu elektrycznego powyzej 1,2 A-m™ nie powodowato znacz-
nego wzrostu sprawno$ci usuwania fosforu ogoélnego w reaktorze elektrochemicz-
nym.

8. Sposob dozowania substratu organicznego do reaktora biologicznego, zaréwno
kwasu octowego jak i octanu sodu, nie miat istotnego wptywu na st¢zenie zwigzkow

organicznych i azotu ogdlnego w $ciekach oczyszczonych.
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11.
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13.
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15.

16.

17.

Rodzaj zastosowanego zrodta wegla w reaktorze biologicznym ma istotny wptyw na
ilo§¢ usunigtego azotu ogdlnego w przeliczeniu na miligram doprowadzanego zrodta
wegla organicznego.

Rownomierne dozowanie substratu organicznego oraz doprowadzenie go w dwoch
dawkach (50% na poczatku cyklu i 50% po 12 h pracy reaktora) powodowato spadek
szybkosci usuwania azotu ogoélnego w reaktorze biologicznym. Azot ogdlny byt
wtedy usuwany zgodnie z rownaniem zerowego rzedu. Usuwanie azotu ogdlnego w
reaktorze biologicznym z doprowadzaniem catej dawki substratu na poczatku cyklu
przebiegalo zgodnie z rownaniem pseudopierwszego rzedu, a zanotowana szybkos¢
reakcji byta najwyzsza.

Rodzaj zastosowanego zrodta wegla przy rownomiernym dozowaniu oraz dostarcze-
niu w 2 dawkach 50% na poczatku cyklu i 50% po 12 h pracy reaktora) wykazuje
istotny wptyw na ilos$¢ fosforu w $ciekach oczyszczonych.

Rodzaj zastosowanego zrodta wegla organicznego w reaktorze biologicznym przy
wprowadzeniu 100% dawki wegla na poczatku cyklu nie wptywat istotnie na stezenie
fosforu ogdlnego w $ciekach oczyszczonych. Sprawnos¢ przy tej metodzie dozowa-
nia wynosita 96,2+0,8 oraz 96,0+0,6%, odpowiednio dla octanu sodu i kwasu octo-
wego.

W rektorze bio-elektrochemicznym z octanem sodu nie stwierdzono istotnego
wplywu czasu stosowania pradu na wykorzystanie zwigzkoéw organicznych.
Doprowadzanie pradu elektrycznego w reaktorze bio-elektrochemicznym przez okres
24 h wptywalo na obnizenie sprawnos$ci procesu denitryfikacji. W takich warunkach
Sprawnos¢ usuwania azotu ogoélnego wynosita 81,8+1,0% oraz 39,745,5%, odpo-
wiednio dla octanu sodu i kwasu octowego.

W reaktorze bio-elektrochemicznym z kwasem octowym zasilanym pradem przez
24h zanotowano najnizszg efektywnos$¢ wykorzystania zwigzkow organicznych wy-
noszacg 65,6+3,6%.

W reaktorze bio-elektrochemicznym z octanem sodu, niezaleznie od zastosowanej
metody zasilania pradem elektrycznym, uzyskano najnizsze ze wszystkich etapow
badan stezenia zwigzkdw organicznych w §ciekach oczyszczonych.

Sprawno$¢ wykorzystania octanu sodu w uktadzie reaktorow elektrochemicznego i
biologicznego byta s$rednio 0 10% nizsza niz uzyskana w reaktorach bio-
elektrochemicznych (procesy biologiczne i elektrochemiczne prowadzone w jednym

reaktorze) niezaleznie od zastosowanej metody zasilania. Natomiast sprawnos$¢

105



18.

19.

20.

21.

22.

23.

24,

wykorzystania octanu sodu w ukladzie reaktoréw  biologicznego i
elektrochemicznego byta na zblizonym poziomie do notowanej w pojedynczym
reaktorze bio-elektrochemicznym niezaleznie od zastosowanej metody zasilania
pradem elektrycznym.

Niezaleznie od przyjetej kolejnosci zastosowania reaktorow elektrochemicznego i
biologicznego, w przypadku kwasu octowego, uktad dwoch reaktorow zapewniat
wyzszg sprawno$¢  wykorzystania  substratu  organicznego niz  reaktor
bio-elektrochemiczny, niezaleznie od wariantu zasilania prgdem elektrycznym
Sprawno$¢ usuwania azotu ogoélnego w uktadzie rektora elektrochemicznego, a na-
stepnie biologicznego byla wyzsza niz w reaktorach bio-elektrochemicznych nieza-
leznie od zastosowanego sposobu zasilania pradem elektrycznym.

Przy zastosowaniu octanu sodu w uktadzie dwéch reaktorow, w ktorym najpierw pro-
wadzono procesy biologiczne a nastgpnie elektrochemiczne, efektywnos$¢ usuwania
azotu byta wyzsza tylko od uzyskanej w reaktorze bio-elektrochemicznym, w ktorym
dostarczano staty prad elektryczny przez 24h.

Efektywnos¢ usuwania fosforu ogdlnego w obu przebadanych uktadach reaktorow w
obecnos$ci octanu sodu byta wyzsza od notowanej w reaktorach bio-elektrochemicz-
nych (w kazdej metodzie zasilania pradem elektrycznym). Natomiast sprawnosci usu-
wania fosforu ogdlnego w obu przebadanych uktadach reaktorow, gdzie zastosowano
kwas octowy, byta na zblizonym poziomie do notowanych w reaktorze bio-elektro-
chemicznym niezaleznie od zastosowanej metody zasilania pradem elektrycznym.
Kolejnos¢ procesow elektrochemicznych i biologicznych, zaréwno z wykorzysta-
niem octanu sodu jak i kwasu octowego, istotnie wptywala na stezenie zwigzkoéw or-
ganicznych w $ciekach oczyszczonych. Wyzsza sprawno$¢ wykorzystania substratu
organicznego odnotowano wtedy, kiedy procesy biologiczne poprzedzaty elektroche-
miczne i wynosita odpowiednio 96,4+0,7% (wariant z octanem sodu) oraz 96,9+0,4%
(wariant z kwasem octowym).

Prowadzenie w pierwszej kolejnosci proceséw elektrochemicznych zapewniato wyz-
Szg sprawno$¢ usuwania azotu ogoélnego, ktora wynosita 94,5+1,3% (octan sodu) oraz
88,1+£2,5% (kwas octowy) i byta odpowiednio wyzsza o 7,8% oraz 4,5% w poréwna-
niu ze sprawno$cig zanotowang w uktadzie reaktorow, gdzie procesy biologiczne byty
prowadzone w pierwszej kolejnosci.

Stezenie zwiagzkow fosforu w $ciekach oczyszczonych w uktadach reaktorow biolo-

gicznego i elektrochemicznego (niezaleznie od konfiguracji), zaréwno z
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25.

26.

217.

28.

29.

30.

zastosowaniem octanu sodu jak i kwasu octowego bylo nizsze niz w odptywie z re-
aktoréw biologicznych, elektrochemicznych i bio-elektrochemicznych. Stezenie fos-
foru ogélnego, gdy stosowano octan sodu wynosito 2,7+0,4 mg P-L* (konfiguracja
reaktorow elektrochemiczny a nastgpnie biologiczny - etap IIla) i 1,5£0,4 mg P-L*
(konfiguracja reaktorow biologiczny a nastgpnie elektrochemiczny - etap 111b) a dla
kwasu octowego wynosito 2,0+0,7 mg P-L? (konfiguracja reaktoréw elektroche-
miczny a nastepnie biologiczny - etap I11a) i 2,5+0,8 mg P-L* (konfiguracja reakto-
réw biologiczny a nastepnie elektrochemiczny - etap I11b).

Zastosowanie pradu elektrycznego w reaktorach powodowato wzrost stgzenia zelaza
ogolnego w $ciekach oczyszczonych. Jednocze$nie w zadnym z etapéw badan nie
przekroczono ilo$ci dopuszczalnych przepisami.

W reaktorach z zastosowaniem kwasu octowego, niezaleznie od rodzaju reaktora, za-
notowano petniejsze wykorzystanie substratu organicznego w poréwnaniu z octanem
sodu.

Doprowadzenie substratu organicznego powodowato wzrost udziatu wegla w odpro-
wadzanych osadach.

Zastosowanie pradu elektrycznego powodowato wzrost udzialu procentowego zelaza
w odprowadzanych osadach.

Powstajace osady niezaleznie od rodzaju reaktora charakteryzowaty si¢ wysokim
udzialem procentowym potasu.

Udziat procentowy azotu i fosforu w osadach byt najwyzszy w reaktorach, gdzie do-

prowadzano wyltacznie prad elektryczny.
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EFEKTYWNOSC OCZYSZCZANIA SCIEKOW Z UPRAWY BEZGLEBO-
WEJ W SEKWENCYJNYM REAKTORZE PORCJOWYM Z BEONA BIOLO-
GICZNA (SBBR) Z ZASTOSOWANIEM STALEGO PRADU ELEKTRYCZNEGO

mgr inz. Kamil Lukasz Bryszewski

Slowa klucze: oczyszczanie $ciekéw szklarniowych, reaktor sekwencyjny z blong biolo-
giczna, zwiazki azotu i fosforu, zewnetrzne zrodla wegla, sposob dozowania

substratu, sposéb zasilania pradem elektrycznym reaktorow.

Streszczenie

Scieki szklarniowe powstajg w trakcie prowadzenia upraw bezglebowych w systemie
otwartym oraz w przypadku konieczno$ci wymiany pozywki w systemie zamknietym. W sys-
temie tym nadmiar pozywki, zwany przelewem lub wodami drenarskimi, odprowadzany jest w
formie nieoczyszczonej do $rodowiska. Scieki ogrodnicze odplywajace z upraw bezglebowych
charakteryzuja si¢ wysokim st¢zeniem azotu 1 fosforu. SteZenie azotu ogdlnego moze wynosié¢
od 150 do 600 mg N-L, natomiast fosforu ogdlnego wynosi 30-400 mg P-L. Odprowadzanie
nieoczyszczonego drenazu do srodowiska powoduje zanieczyszczenie wod gruntowych i po-
wierzchniowych oraz samego gruntu przylegajacego do szklarni. Nierozwigzany problem z
oczyszczaniem $ciekow szklarniowych wystepuje na calym $wiecie | stanowi przestanke do

poszukiwania rozwigzan umozliwiajacych sprawne usuwanie z nich zwigzkow azotu i fosforu.

Celem pracy byto okreslenie wptywu rodzaju, dawki i sposobu dozowania zewngtrz-
nego zrodta wegla organicznego oraz statego pradu elektrycznego na efektywnosé proceséw
biologicznych 1 elektrochemicznych zachodzacych podczas oczyszczania $ciekdw z bezglebo-
wej uprawy pomidoréw w sekwencyjnym reaktorze porcjowym z btong biologiczng (SBBR).
W badaniach wykorzystano rzeczywiste $cieki ogrodnicze pochodzace ze szklarni o po-
wierzchni okoto 200 000 m?2, w ktérej uprawiane s pomidory na podtozu z wetny mineralne;.
Wewnatrz reaktora typu SBBR zainstalowano anod¢ wykonang z zelaza, natomiast katode sta-
nowity tarcze ze stali nierdzewnej zamontowane na obracajgcym si¢ pionowym wale. Kon-
strukcja reaktora pozwalata na symultaniczne przeprowadzenie procesow denitryfikacji hydro-
genotroficznej i heterotroficznej, elektrochemicznej redukcji azotanow(V) i elektrokoagulacji
zwigzkow fosforu. Elektrody byty podtaczone do zasilacza pradu statego. Badania byty podzie-
lone na trzy etapy: etap I pozwolit na okreslenie wptywu rodzaju i dawki zewnetrznego zrodia
wegla organicznego oraz statego pradu elektrycznego na wskazniki jakosciowe $ciekow; etap

lla pozwolit na okreslenie wplywu sposobu dozowania substratu organicznego na jako$¢
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sciekow oczyszczonych; etap IIb okreslat wptyw oddziatywania statego pradu elektrycznego
na efektywno$¢ oczyszczania $ciekdw szklarniowych; etap III mial za zadanie okre$lenie
wptywu kolejnosci zastosowanych proceséw biologicznych i elektrochemicznych na spraw-

no$¢ usuwania zwigzkow azotu i fosforu, a takze wykorzystanie substratu organicznego.

Na podstawie uzyskanych wynikéw przedstawiono koncepcje zastosowania reaktora
porcjowego z blong biologiczng do oczyszczania Sciekow szklarniowych. Uzyskane wyniki ba-

dan pozwolity przedstawi¢ szereg wnioskoéw, wsrdd ktorych mozna wyrdznic:

o |lo$¢ zwigzkoé6w organicznych, zar6wno kwasu octowego jak i octanu sodu, wyrazona sto-
sunkiem C/N 1,5 byla odpowiednia do uzyskania wysokiej sprawnosci usuwania azotu
ogolnego, jednoczes$nie nie powodowata znacznej ilosci zwigzkow organicznych w $cie-
kach oczyszczonych. Zastosowanie stosunku C/N 1 powoduje spadek efektywnosci usuwa-
nia azotu ogdlnego, natomiast zastosowanie C/N 2 powoduje istotny wzrost niewykorzy-
stanych zwigzkoéw organicznych.

e Roéwnomierne dozowanie substratu organicznego oraz doprowadzenie go w dwdch daw-
kach (50% na poczatku cyklu i 50% po 12 h pracy reaktora) powodowato spadek szybkosci
usuwania azotu ogdlnego w reaktorze biologicznym. Azot ogdlny byt wtedy usuwany zgod-
nie z rdwnaniem zerowego rz¢du. Usuwanie azotu ogolnego w reaktorze biologicznym z
doprowadzaniem catej dawki substratu na poczatku cyklu przebiegato zgodnie z rtdwnaniem
pseudopierwszego rzedu, a zanotowana szybko$¢ reakcji byta najwyzsza.

e Niezaleznie od zastosowanego uktadu oczyszczania w dwoch reaktorach (elektrochemicz-
nego i biologicznego) zastosowanie kwasu octowego zapewniato wyzsza sprawno$¢ wyko-
rzystania substratu organicznego niz w reaktorach bio-elektrochemicznych w kazdym wa-
riancie zasilania stalym pradem elektrycznym

e Przy zastosowaniu octanu sodu w uktadzie dwoch reaktorow, w ktérym najpierw prowa-
dzono procesy biologiczne a nastepnie elektrochemiczne efektywnos$¢ usuwania azotu byta
wyzsza tylko od uzyskanej w reaktorze bio-elektrochemicznym, w ktorym dostarczano
staty prad elektryczny przez 24h.

e Podwyzszenie gestosci pradu elektrycznego powyzej 1,2 A-m nie powodowato znacznego
wzrostu sprawnos$ci usuwania fosforu ogdlnego w reaktorze elektrochemicznym.

e W reaktorach z zastosowaniem kwasu octowego, niezaleznie od rodzaju reaktora, zanoto-

wano pelniejsze Wykorzystanie substratu organicznego w poréwnaniu z octanem sodu.
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Sprawno$¢ usuwania azotu ogélnego w uktadzie rektora elektrochemicznego, a nastepnie
biologicznego byta wyzsza niz w reaktorach bio-elektrochemicznych niezaleznie od zasto-
sowanego sposobu zasilania pragdem elektrycznym.

Rodzaj zastosowanego zrodta wegla w reaktorze biologicznym ma istotny wptyw na ilo$é
usunig¢tego azotu ogdlnego w przeliczeniu na miligram doprowadzanego zrodta wegla or-
ganicznego.

Koncentracja zwigzkéw fosforu w $ciekach oczyszczonych w uktadach reaktoréw biolo-
gicznego i elektrochemicznego (niezaleznie od konfiguracji), zarbwno z zastosowaniem oc-
tanu sodu jak i kwasu octowego byla nizsza niz w odplywie z reaktorow biologicznych,
elektrochemicznych i bio-elektrochemicznych.

Udziat procentowy azotu i fosforu w osadach byt najwyzszy w reaktorach, gdzie zastoso-

wano wylacznie prad elektryczny.
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Summary

Greenhouse wastewater is generated during soilless plant cultivation in an open system
or when there is a need for exchanging nutrient medium in a closed system. Herein, nutrient
excess — referred to as overflow or drainage — is discharged untreated to the natural environ-
ment. Horticultural wastewater outflowing from soilless cultivation systems have high concen-
trations of nitrogen and phosphorus, with total nitrogen concentration ranging from 150 to 600
mg N-L-1, and that of total phosphorus from 30 to 400 mg P-L-1. Discharge of untreated drain-
age to the natural environment causes the contamination of groundwaters, surface waters as
well as the ground adjacent to the greenhouse. The unsolved problem of greenhouse drainage
treatment, posing severe threat worldwide, has urged the search for novel solutions enabling

effective removal of nitrogen and phosphorus compounds.

The present study aimed to determine, the type, dose, and feeding method of an external
source of organic carbon and direct electric current on the effectiveness of biological and elec-
trochemical processes ongoing during the treatment of wastewater from soilless tomato culti-
vation in a sequencing batch biofilm reactor (SBBR). Experiments were conducted with real
horticultural drainage from a greenhouse (surface area of approximately 200,000 m2), wherein
tomatoes are grown on the substratum from mineral wool. The SBBR had an anode made of
iron and a cathode made of stainless-steel disks mounted on a rotating vertical shaft. The reac-
tor's construction enabled running simultaneous processes of hydrogenotrophic and hetero-
trophic denitrification, electrochemical nitrate(V) reduction, and electrocoagulation of phos-
phorus compounds. The electrodes were connected to a direct current power supply. The study
was divided into three stages: stage | enabled determining the effect of type and dose of an
external organic carbon source and direct electric current on the quality parameters of drainage;

stage Ila allowed determining the effect of organic substrate feeding method on effluent quality;
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stage 11b aimed to determine the effect of direct electric current on greenhouse drainage treat-
ment effectiveness; whereas stage 111 was expected to determine the effect of the order biolog-
ical and electrochemical processes applied on the effectiveness of nitrogen and phosphorus re-

moval and also organic substrate consumption.

The results obtained allowed presenting the concept of using a batch reactor with a bio-
film to treat greenhouse wastewater and formulating several conclusions, the most important of

which include:

e The concentration of organic compounds, both acetic acid and sodium acetate, expressed as
the C/N=1.5, was adequate to achieve high efficiency of total nitrogen removal, while at the
same time it did not result in a significant amount of organic compounds in the treated
wastewater. At C/N=1, the in total nitrogen removal efficiency decreased, while C/N=2
resulted in a significant increase in the concentration of unused organic compounds.

e Even dosing of organic substrate and feeding it in two doses (50% at the beginning of the
cycle and 50% after 12 h of reactor operation) caused a decrease in the removal rate of total
nitrogen in the bioreactor. Total nitrogen was then removed according to the zero-order
equation. Removal of total nitrogen in the bioreactor fed with the entire dose of the substrate
at the beginning of the cycle followed the pseudo-first-order equation, and the recorded
reaction rate was the highest.

e Regardless of the treatment system used in the two reactors (electrochemical and biologi-
cal), the use of acetic acid ensured a higher organic substrate consumption efficiency than
in the bio-electrochemical reactors -under any DC power option.

e Using sodium acetate in a two-reactor system, in which first biological and then electro-
chemical processes were carried out, the efficiency of nitrogen removal was higher only
compared to that obtained in the bio-electrochemical reactor, in which a constant electric
current was supplied for 24 hours.

e Increasing the electric current density above 1.2 A-m did not significantly increase the
efficiency of total phosphorus removal in the electrochemical reactor.

e In reactors using acetic acid, regardless of their type, higher consumption of the organic
substrate was recorded compared to sodium acetate.

e The efficiency of total nitrogen removal in the electrochemical and then biological reactor
system was higher than in the bio-electrochemical reactors regardless of the method of elec-
tric power supply.
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The type of carbon source used in the bioreactor had a significant impact on the amount of
total nitrogen removed per milligram of organic carbon source supplied.

The concentration of phosphorus compounds in wastewater treated in biological and elec-
trochemical reactor systems (regardless of configuration), both using sodium acetate and
acetic acid, was lower than in the effluent from biological, electrochemical and bio- elec-
trochemical reactors.

The percentage of nitrogen and phosphorus in the sludge was the highest in the reactors

supplied with electric current only.
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