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1.  PODSTAWA OPRACOWANIA

Opracowanie niniejsze pt. „Dwuwariantowa koncepcja rozbudowy i modernizacji miejskiej oczyszczalni ścieków w Rymanowie” zostało wykonane na zlecenie Gminy Rymanów ul. Mitkowskiego 14 A, 38-480 Rymanów zgodnie z umową z dnia 16 lutego.2006 roku.

W oparciu o uzgodnienia dokonane ze Zleceniodawcą w początkowej fazie realizacji pracy, uzgodniono, że koncepcja dotyczyć ma oczyszczania ścieków bytowo-gospodarczych z aglomeracji Rymanów przy założeniu rozbudowy sieci kanalizacyjnej oraz jej modernizacji polegającej na sukcesywnym uszczelnianiu istniejącej starej sieci.

Ponadto uzgodniono, że opracowane warianty dotyczyć będą sposobu biologicznego oczyszczania ścieków i obejmować będą układ przepływowy sektora biologicznego oraz układ z reaktorem cyklicznym – SBR.

2. ISTNIEJĄCA OCZYSZCZALNIA I UZASADNIENIE JEJ MODERNIZACJI

Miejska oczyszczalnia ścieków w Rymanowie zrealizowana została w latach 1993-1997, wg. ostatecznej wersji projektu wykonanego w roku 1993.

Oczyszczalnia położona jest w północno-wschodniej części miasta na prawym brzegu rzeki Tabor, która jest odbiornikiem ścieków oczyszczonych. 

Oczyszczalnia zaprojektowana została z założeniem efektywnego oczyszczania ścieków w maksymalnej ilości 2000 m3/d. oraz w oparciu o wymagania dla ścieków oczyszczonych określone w obowiązującym wówczas Rozporządzeniu z 1991r.

Już na etapie rozruchu oczyszczalni wystąpiły okresowe przekroczenia ilości doprowadzanych ścieków, w czasie deszczów i roztopów. Powyższe zjawisko spowodowało podjęcie prac nad uszczelnieniem kanalizacji, których jednak jeszcze całkowicie nie zakończono. 

Jednocześnie jednak ilość ścieków bytowych ulega sukcesywnemu zwiększeniu w związku z rozbudową kanalizacji i podłączaniem nowych jej odcinków. Zatem już obecnie przy pogodzie suchej ilość ścieków dopływających do oczyszczalni, szczególnie w sezonie, osiąga wartość zbliżona do 2000 m3/d.

Zatem czynnik ograniczonej przepustowości hydraulicznej determinuje konieczność rozbudowy oczyszczalni.

Drugim istotnym czynnikiem, determinującym jej modernizację, jest fakt, że istotnym zmianom uległy wymagania dotyczące jakości ścieków oczyszczonych. W związku z wejściem Polski do Unii Europejskiej, wymagania aktualnie określone w Rozporządzeniu z 2002, zgodne z przepisami UE, są bardziej restrykcyjne w porównaniu z przyjmowanymi w 1993 roku do koncepcji technologicznej i projektu oczyszczalni w Rymanowie. 

Trzecim czynnikiem jest fakt, że oczyszczalnia zrealizowana została w jednym ciągu technologicznym, z założeniem dobudowy w przyszłości drugiego ciągu. Po prawie 10 letniej eksploatacji urządzeń oczyszczalni zachodzi obecnie pilna potrzeba remontów jej elementów, szczególnie mechanicznych (np. zgarniacz w osadniku wtórnym). Niezrealizowanie przewidzianego w projekcie drugiego ciągu oczyszczalni uniemożliwia przeprowadzenie tych remontów. 

Zatem rozbudowa oczyszczalni jest konieczna. Jednakże ze względu na zmianę wymagań dotyczących efektywności oczyszczalni, jak również postęp wiedzy w zakresie technologii oczyszczania i dostępność nowocześniejszych rozwiązań maszyn, nie racjonalna jest rozbudowa oczyszczalni tak jak przewidziano w projekcie pierwotnym, na drodze dobudowy drugiego identycznego ciągu urządzeń. Konieczna jest rozbudowa oczyszczalni połączona z modernizacją technologii oczyszczania ścieków i przeróbki osadów w oparciu o wysokoefektywne nowoczesne rozwiązania procesów, i zastosowanych urządzeń i maszyn. 

3. BILANS ILOŚCI I JAKOŚCI ŚCIEKÓW 


Bilans ilości i jakości ścieków przeprowadzono w oparciu o „Wytyczne do prognozowania zapotrzebowania wody i ilości ścieków” z 1991 roku oraz Rozporządzenia Ministra Infrastruktury z dn. 14.01.2002 r. w sprawie określania przeciętnych norm zużycia wody oraz dane określone przez zleceniodawcę.

3.1. ZAŁOŻENIA BILANSOWE.

Na podstawie informacji uzyskanych od eksploatatora oczyszczalni, przyjęto następujące założenia docelowe do bilansu ścieków:

3.1.1. Dane demograficzne.

· Ilość mieszkańców stałych, podłączonych do kanalizacji   -  15 000

· Kuracjusze przebywający w sanatoriach i szpitalach uzdrowiskowych z hydroterapią:

-   w sezonie   -  1 600 (100 % frekwencji)

-   poza sezonem   -  1 100 (70 % frekwencji)

· Turyści w hotelach:

 -   w sezonie   -  139 (100 % frekwencji)

-   poza sezonem   -  50 (35 % frekwencji)

· Turyści w pensjonatach:

 -   w sezonie   -  550 (100 % frekwencji)

-   poza sezonem   -  200 (35 % frekwencji)

3.1.2. Jednostkowa ilość ścieków.

Przyjęto jednostkową ilość ścieków dla mieszkańców stałych na poziomie:

qj = 0,150 m3/Mk*d

Dla ścieków pochodzących od kuracjuszy i turystów przyjęto następujące jednostkowe ilości ścieków (do normatywnych wielkości zużycia wody zastosowano współczynnik za ścieki na poziomie 0,95):

· Kuracjusze przebywający w sanatoriach i szpitalach uzdrowiskowych z hydroterapią:

qj = 0,700*0,95 = 0,665 m3/łóżko*d

· Turyści w hotelach:

qj = 0,100*0,95 = 0,095 m3/łóżko*d

· Turyści w pensjonatach:

qj = 0,150*0,95 = 0,142 m3/łóżko*d

3.1.3. Jednostkowe ładunki zanieczyszczeń.

Przyjęto wartości jednostkowe ładunków zanieczyszczeń dla mieszkańców stałych, kuracjuszy i turystów na poziomie:

łj​BZT5 = 60 g/Mk*d

łj​Zog = 60 g/Mk*d

łj​Nog = 12 g/Mk*d

łj​Pog = 2,5 g/Mk*d

3.1.4. Współczynniki nierównomierności dopływu ścieków.

· Mieszkańcy stali 

Nd = 1,2                Nhmax = 2,4

· Kuracjusze przebywający w sanatoriach i szpitalach uzdrowiskowych z hydroterapią:

Nd = 1,25                Nhmax = 2,5

· Turyści zasiedleni w hotelach:

Nd = 1,1                Nhmax = 1,8

· Turyści zasiedleni w pensjonatach:

Nd = 1,5                Nhmax = 2,5

3.2. BILANS ILOŚCI I JAKOŚCI ŚCIEKÓW W SEZONIE.

3.2.1. Charakterystyka ilościowa.

Przepływ średni dobowy.

· Mieszkańcy stali 

Q = 15000*0,15 = 2250 m3/d

· Kuracjusze przebywający w sanatoriach i szpitalach uzdrowiskowych z hydroterapią:

Q = 1600*0,665 = 1064 m3/d

· Turyści zasiedleni w hotelach:

Q = 139*0,095 = 13,2 m3/d

· Turyści zasiedleni w pensjonatach:

Q = 550*0,142 = 78,1 m3/d

Przyjęto ilość wód infiltracyjnych (w sezonie i poza) w ilości ok. 10 % ilości ścieków bytowych. 

Qdśr = 2250 + 1064 +13,2 + 78,1 + 300 = 3 705,3 m3/d

przyjęto 3 700 m3/d

Przepływ dobowy maksymalny.

Qdmax = 2250*1,2 + 1064*1,25 + 13,2*1,1 + 78,1*1,5 + 300 = 4 460 m3/d

Przepływ średni godzinowy.

Qhśr = 3 700/24 = 154,2 m3/h

Przepływ godzinowy maksymalny.

Qdmax = 2250/24*1,2*1,4 + 1064/24*1,25*2,5 + 13,2/24*1,1*1,8 + 78,1/24*1,5*2,5 + 300/24 = 321,8 m3/h

3.2.2. Charakterystyka jakościowa.

· ładunki zanieczyszczeń

Ł ​BZT5 = 0,06*17 289 = 1037 kg/*d

Ł ​Zog = 0,06*17 289 = 1037 kg/*d 

Ł ​Nog = 0,012*17 289 = 207,5 kg/*d

Ł ​Pog = 0,0025*17 289 = 43,2 kg/*d

· stężenia zanieczyszczeń

S ​BZT5 = 1037/3700 = 0,280 kg/m3

S ​Zog = 1037/3700 = 0,280 kg/m3

S ​Nog = 207,5/3700 = 0,056 kg/m3

S ​Pog = 43,2/3700 = 0,0117 kg/m3

Prognozowany ładunek zanieczyszczeń odpowiada równoważnej liczbie mieszkańców

RLM = 1037/0.06 = 17 267

3.3. BILANS ILOŚCI I JAKOŚCI ŚCIEKÓW POZA SEZONEM.

3.3.1. Charakterystyka ilościowa.

Przepływ średni dobowy.

· Mieszkańcy stali 

Q = 15000*0,15 = 2250 m3/d

· Kuracjusze przebywający w sanatoriach i szpitalach uzdrowiskowych z hydroterapią:

Q = 1100*0,665 = 731,5 m3/d

· Turyści zasiedleni w hotelach:

Q = 50*0,095 = 4,7 m3/d

· Turyści zasiedleni w pensjonatach:

Q = 200*0,142 = 28,4 m3/d

Qdśr = 2250 + 731,5 + 4,7 + 28,4 + 300 = 3 314,6 m3/d

przyjęto 3 300 m3/d

Przepływ dobowy maksymalny.

Qdmax = 2250*1,2 + 731,5*1,25 + 4,7*1,1 + 28,4*1,5 + 300 = 3 960 m3/d

Przepływ średni godzinowy.

Qhśr = 3 300/24 = 137,5 m3/h

Przepływ godzinowy maksymalny.

Qdmax = 2250/24*1,2*1,4 + 731,5/24*1,25*2,5 + 4,7/24*1,1*1,8 + 28,4/24*1,5*2,5 + 300/24 = 270,0 m3/h

3.3.2. Charakterystyka jakościowa.

· ładunki zanieczyszczeń

Ł ​BZT5 = 0,06*16 350 = 981 kg/*d

Ł ​Zog = 0,06*16 350 = 981 kg/*d 

Ł ​Nog = 0,012*16 350 = 196,2 kg/*d

Ł ​Pog = 0,0025*16 350 = 40,9 kg/*d

· stężenia zanieczyszczeń

S ​BZT5 = 981/3300 = 0,297 kg/m3

S ​Zog = 981/3300 = 0,297 kg/m3

S ​Nog = 196,2/3300 = 0,059 kg/m3

S ​Pog = 40,9/3300 = 0,0124 kg/m3

Prognozowany ładunek zanieczyszczeń odpowiada

RLM = 981/0.06 = 16 350

W pierwszym etapie eksploatacji oczyszczalni, po częściowej rozbudowie systemu kanalizacji wartość RLM będzie niższa od 15.000, co ma znaczenie dla ustalenia stopnia oczyszczania ścieków i ładunków dopuszczalnych w odpływie.

3.4. ZBIORCZE ZESTAWIENIE PROGNOZOWANYCH ŚCIEKÓW I ŁADUNKÓW.

Wykonane obliczenia bilansu jakości i ilości ścieków zestawione zostały w niniejszym rozdziale w formach tabelarycznych.

Obliczone przepływy charakterystyczne przedstawiono w tab.1.

Tabela 1. Przepływy charakterystyczne do projektu oczyszczalni.


Jednostka
Sezon
Poza sezonem

Qd śr
m3/d
3 700
3 300

Qd max.
m3/d
4 460
3 960

Q h śr.
m3/h
154
137

Q h śr. dz
m3/h
231
206

Qh max.
m3/h
322
270

Qh min.
m3/h
116
103

W tabeli 2 przedstawiono przewidywane stężenie ścieków po rozbudowie kanalizacji.

Tabela 2. Prognozowane ładunki i stężenia zanieczyszczeń w ściekach dopływających 
 do oczyszczalni w Rymanowie

Wskaźnik
ładunek

jednostkowy
W sezonie

RLM = 17 267

Qśr.d  = 3 700 m3/d
Poza sezonem

RLM = 16 350

Qśr.d  = 3 300 m3/d


łj, g/Mk d
Łśr.d, kg/d
S, g/m3
Łśr.d, kg/d
S, g/m3

BZT5
60
1036,0
280,0
981,0
297,0

Zaw. og.
60
1036,0
280,0
981,0
297,0

Nog.
12
207,5
56,0
196,2
59,0

Pog.
2,5
43,2
11,7
40,9
12,4

Przyjęto, że pod względem jakości układ ścieków odpowiada typowym ściekom bytowym.

4.  WYMAGANIA STAWIANE ŚCIEKOM OCZYSZCZONYM

Jakość ścieków oczyszczonych przyjęto zgodnie z Rozporządzeniem Ministra Środowiska z dnia 29 listopada 2002 w sprawie warunków, jakie należy spełnić przy wprowadzaniu ścieków do wód lub do ziemi oraz w sprawie substancji szczególnie szkodliwych dla środowiska wodnego, Dz. U. Nr 212, poz. 1799.

Tabela 3.  Najwyższe dopuszczalne wartości wskaźników zanieczyszczeń lub minimalny procent redukcji zanieczyszczeń dla oczyszczonych ścieków komunalnych o RLM powyżej 15 000 oraz poniżej 15 000 RLM

Lp.
Nazwa wskaźnika
Jednostka
Najwyższe dopuszczalne wartości zanieczyszczeń lub minimalny procent redukcji zanieczyszczeń przy RLM




od 15 000 do 99 999
od 10 000 do 14 999

1.
BZT5
mg O2/l

min % redukcji
15

lub

90
25

lub

70 - 90

2.
ChZT
mg O2/l

min % redukcji
125

lub

75
125

lub

75

3.
Zaw.og.
mg O2/l

min % redukcji
35

lub

90
35

lub

90

4.
Azot og.
mg O2/l

min % redukcji
15

lub

80
15*

lub

35

5.
Fosfor og.
mg O2/l

min % redukcji
2

lub 

85
2*

lub

40

*)Wartości wymagane wyłącznie w ściekach wprowadzanych do jezior i ich dopływów oraz bezpośrednio do sztucznych zbiorników wodnych usytuowanych na wodach płynących, nie dotyczą oczyszczalni w Rymanowie.

Z powyższej tabeli wynika, że w pierwszym okresie pracy kanalizacji wymagania mogą być złagodzone – w celu obniżenia kosztów eksploatacji, natomiast rozruch technologiczny budowanej oczyszczalni musi być dostosowany do warunków docelowych.

W oparciu o przyjęte stężenia zanieczyszczeń w ściekach oczyszczonych obliczono niezbędny stopień oczyszczania:

 = (S0 – Se)/S0 * 100%

Tabela 4. Niezbędny stopień oczyszczania ścieków w oczyszczalni w Rymanowie w sezonie.

Lp.
Wskaźnik
Stężenie w ściekach surowych, So

g/m3
Stężenie w ściekach oczyszczonych, Se

g/m3
niezbędny stopień oczyszczania 

%

1.
BZT5
280,0
15
94,6

2
ChZT

125


3.
Zaw.og.
280,0
35
87,5

4.
Nog.
56,0
15
73,2

5.
Pog.
11,7
2
82,9

Tabela 5. Niezbędny stopień oczyszczania ścieków w oczyszczalni w Rymanowa poza sezonem.

Lp.
Wskaźnik
Stężenie w ściekach surowych, So

g/m3
Stężenie w ściekach oczyszczonych, Se

g/m3
niezbędny stopień oczyszczania 

%

1.
BZT5
297,0
15
94,9

2
ChZT

125


3.
Zaw.og.
297,0
35
88,2

4.
Nog.
59,0
15
74,6,

5.
Pog.
12,4
2
83,9

5.  KONCEPCJA TECHNOLOGICZNA ROZBUDOWY OCZYSZCZALNI ŚCIEKÓW

W oparciu o wykonany bilans prognozowanej ilości ścieków i ładunków zanieczyszczeń, przedstawiony w rozdziale 3 niniejszej pracy, koncepcja oczyszczania ścieków dotyczy docelowej wielkości oczyszczalni o następujących parametrach:

Qd śr = 3 700 m3/d – RLM = 17 267 w sezonie 

Qd śr  = 3 300 m3/d  - RLM = 16 350 poza sezonem

Generalnie założono układ technologiczny składający się z 2 –ch ciągów technologicznych. Założenie takie ma na celu umożliwienie racjonalnej eksploatacji oczyszczalni w tym prowadzenie okresowo niezbędnych prac remontowych. 

Zgodnie z wymaganym zakresem opracowania, przedstawiono koncepcję technologiczną dla oczyszczalni ścieków Rymanowie w dwóch wariantach.

Koncepcja dotyczy realizacji oczyszczalni dla przepustowości docelowej, opracowanej w układzie technologicznym dwóch niezależnych ciągów technologicznych umożliwiających eksploatację okresowo oczyszczalni z wykorzystaniem tylko jednego z nich. Aktualnie oczyszczalnia posiada pozwolenie wodno – prawne na odprowadzanie ścieków do odbiornika – rzeki Tabor w ilości


Qd śr = 2000 m3/ d


Qh śr = 83,3 m3/h

Pozwolenie to oparte jest o wymagania dotyczące ścieków oczyszczonych określone w oparciu o nieaktualne już Rozporządzenie z 1991 roku.

Obecnie, do istniejącej oczyszczalni dopływają ścieki w ilości 


Q śr ~ 1800 m3/d

5.1. ZAŁOŻENIA PRZYJĘTE DLA PROPONOWANYCH UKLADÓW TECHNOLOGICZNYCH

Koncepcję oczyszczania opracowano z założeniem wykorzystania istniejących w oczyszczalni obiektów, co zdeterminowało realizację dwustopniowej technologii mechaniczno biologicznego oczyszczania ścieków. 

Oczyszczanie mechaniczne jest w podstawowym procesie prowadzone w  osadnikach Imhoffa, których stan techniczny jest zadawalający. Pomimo iż osadniki Imhoffa nie są nowoczesnymi rozwiązaniami, ich pozostawienie w układzie technologicznym pozwala na bardziej racjonalną eksploatację stopnia biologicznego z energetycznego punktu widzenia. Ponadto proces fermentacji osadów w osadnikach Imhoffa, powala na uzyskanie osadów o lepszych własnościach do odwadniania i zagospodarowania, co skutkuje niższymi kosztami końcowego zagospodarowania tych osadów. 

Niewątpliwym mankamentem osadników Imhoffa jest emisja metanu do atmosfery, zatem w przyszłości można się liczyć z koniecznością przykrycia tych osadników z ujęciem i unieszkodliwieniem biogazu. W świetle aktualnych wymagań prawnych, nie ma jeszcze takiej konieczności. 

Oczyszczanie biologiczne już obecnie ma miejsce w technologii wysokoefektywnego zintegrowanego biologicznego usuwania związków węgla, azotu i fosforu. Dla docelowej przepustowości oczyszczalni uwzględniono usuwanie fosforu na drodze biologicznej, wspomaganej jego chemicznym strącaniem. 

Stabilizację osadu czynnego nadmiernego rozwiązano w procesie tlenowym w wydzielonej komorze stabilizacji, co jest odpowiednie dla tej wielkości oczyszczalni, a przede wszystkim spowodowane zostało zbyt szczupłą pojemnością komór fermentacyjnych osadników Imhoffa. .

Osad ustabilizowany odwadniany ma być w wirówce, higienizowany wapnem i przekazywany do rolniczego wykorzystania. Ze względu na fakt, że oczyszczane ścieki posiadają charakter typowo bytowo-gospodarczy, osad ten nadaje się do rolniczego wykorzystania i nie przewiduje się zmian jakości osadu. 

Zgodnie z wytycznymi inwestora zaproponowano 2 warianty dla rozbudowy i modernizacji oczyszczalni ścieków:

Wariant I  – biologiczna oczyszczalnia ścieków przepływowa, z tlenową wydzieloną stabilizacją osadu nadmiernego (reaktor oparty na technologii istniejącej oczyszczalni)

Wariant II – biologiczna oczyszczalnia z reaktorami cyklicznymi  SBR dla połowy docelowej ilości ścieków przy oczyszczaniu drugiej ich części w istniejącym reaktorze przepływowym oraz z tlenową wydzieloną stabilizacją osadu nadmiernego. Jest to tzw. układ hybrydowy.

Zatem wariant I jest kontynuacją istniejącej technologii na bazie nowoczesnych reaktorów trzyfazowych z osadnikami wtórnymi oraz skorygowaną recyrkulacją zewnętrzną i wewnętrzną.

W wariancie II rozpatrzono zastosowanie nowoczesnych reaktorów SBR nie wymagających osadników i recyrkulacji zewnętrznej. Ten typ reaktorów jest odpowiedni i sprawdzony w eksploatacji dla oczyszczalni o wielkości odpowiadających wielkością Rymanowa. Ponadto w rozwiązaniach reaktorów porcjowych, SBR możliwe jest zastosowanie wysokich reaktorów dzięki dostępnym obecnie odpowiednich systemach napowietrzających doprowadzających tlen do zbiorników głębokich. Wymaga to zastosowania turbin mieszająco-napowietrzających z tzw. dodmuchem powietrza za pomocą sprężarek. Rozwiązania takie charakteryzują się wysoką efektywnością natleniania, która w połączeniu ze sprawnym systemem sterowania ma znaczenie ekonomiczne. 

Drugie założenie dotyczy konieczności usprawnienia istniejącego niesprawnego hydraulicznie układu usuwania skratek ze ścieków, w konsekwencji czego duże zanieczyszczenia przedostają się do osadnika Imhoffa i pływają po jego powierzchni. Do tego założenia dostosowano wariant I i II, uzupełniając wstępne oczyszczanie nowoczesnym sitem gęstym usytuowanym w studni zbiorczej przy kanale doprowadzającym ścieki surowe. 

Trzecie założenie to wykorzystanie istniejącej stacji odwadniania i higienizacji osadu jedynie w zakresie wykorzystania istniejącego budynku, po jego generalnym remoncie i przebudowie, łącznie z zainstalowaniem w nim ogrzewania umożliwiającego pracę stacji niezależnie od pory roku. Założono, że istniejące urządzenia do odwadniania osadu są już wyeksploatowane i konieczna jest instalacja nowych, o większej wydajności i w nowszym rozwiązaniu technicznym. Do tego założenia przystosowano oba rozpatrywane warianty.

Z powodu braku poprawnie wykonanego zadaszonego składowiska osadu odwodnionego przewidziano taki obiekt dla obu wariantów

Zgodnie z powyższymi założeniami układy technologiczne oczyszczalni dla poszczególnych wariantów obejmują następujące urządzenia:

Wariant I – biologiczna oczyszczalnia ścieków przepływowa, z tlenową wydzieloną stabilizacją osadu nadmiernego

· sito gęste instalowane w istniejącej studni zbiorczej

· studnia zbiorcza z pompami I stopnia (istniejąca)

· piaskowniki pionowe (istniejące)

· osadniki Imhoffa (istniejące)

· 2 komory beztlenowe dobudowane do reaktorów biologicznych

· 2 komory niedotlenione dobudowane do reaktorów biologicznych

· reaktor istniejący będzie przeznaczony dla strefy tlenowej i podzielony na 2 niezależne jednostki

· 2 osadniki wtórne (1 istniejący i drugi nowy)

· pompownia osadu recyrkulowanego i nadmiernego ( 1 istniejąca i druga nowa)

· stacja chemicznego strącania PIX

· 2 komory stabilizacji tlenowej osadu wtórnego

· mechaniczne odwadnianie osadów z higienizacją wapnem 

· składowisko osadu

· punkt zlewny (istniejący)

Wariant II – biologiczna oczyszczalnia z reaktorami cyklicznymi  SBR dla połowy ścieków przy oczyszczaniu drugiej ich części w istniejącym reaktorze przepływowym oraz z tlenową wydzieloną stabilizacją osadu nadmiernego. Jest to tzw. układ hybrydowy.

· sito gęste instalowane w istniejącej studni zbiorczej

· studnia zbiorcza z pompami I stopnia (istniejąca)

· piaskowniki pionowe (istniejące)

· osadniki Imhoffa (istniejące)

· 1 reaktor biologiczny (istniejący)

· osadnik wtórny (istniejący)

· pompownia osadu recyrkulowanego i nadmiernego (istniejąca)

· stacja chemicznego strącania PIX

· Studnia zbiorcza z pompami II stopnia

· 2 reaktory SBR

· 1 komora stabilizacji tlenowej osadu wtórnego

· mechaniczne odwadnianie osadów z higienizacją wapnem 

· składowisko osadu

· punkt zlewny (istniejący)

5.2. OPIS ROZWIĄZAŃ WARIANTOWYCH OCZYSZCZALNI

Opisane poniżej rozwiązania wariantowe oczyszczalni w linii ściekowej w połączeniu z linią osadową przedstawione zostało w formie schematów blokowych. A także na rysunkach 1 i 2, na którym przedstawiono proponowane rozmieszczenie obiektów na planie sytuacyjnym terenu oczyszczalni. Ponadto na rysunkach 3 i 4 przedstawiono schemat wysokościowego układu urządzeń dla proponowanej ich lokalizacji. 

W części graficznej koncepcji nowo projektowane i adaptowane obiekty oczyszczalni oznaczono kolejnymi numerami poprzedzonymi cyfrą „0”. Obiekty istniejące na terenie, które zostaną wykorzystane do potrzeb oczyszczalni oznaczono kolejnymi numerami.

5.2.1. Wariant I – układ przepływowy

Obiekt 01. Sito pionowe HUBER Rotomat RoK4 o średnicy otworków 3 mm z automatycznym ślimakowym transportem skratek i ich odwadnianiem. Sito zamontowane będzie w studni zbiorczej do której kanałem D800 dopływają ścieki do oczyszczalni w miejscu istniejącej kraty koszowej. Rozwiązanie sita pokazano na rysunku zamieszczonym w załączniku.

Obiekt 9  Piaskowniki pionowe – funkcje technologiczne bez zmian, z możliwością eliminacji istniejącego przed nim sita, wg. uznania eksploatatora.

Obiekt 3. Osadniki Imhoffa – eksploatowane w zmienionej funkcji technologicznej polegającej na prowadzeniu w ich komorze fermentacyjnej jedynie osadu wstępnego wydzielanego ze ścieków podczas ich przepływu w komorach przepływowych. Należy zlikwidować rurociąg doprowadzający osadu nadmierny przed osadniki. 

Obiekt 04. Komory beztlenowe i niedotlenione, po jednej do każdego ciągu technologicznego, dobudowane przed istniejącym reaktorem w przestrzeni pomiędzy tym reaktorem a osadnikami Imhoffa. Schemat rozwiązania tych komór przedstawiono na rys. 5. Dobudowana łączna kubatura komór wynosi:18 m * 4 m * 5,5 (H) = 366 m3 W komorach zainstalowane będą mieszadła.

Obiekt 4. Reaktor biologiczny istniejący, zmodernizowanym przepływem w części niedotlenionej umożliwiającym utworzenie 2 niezależnych reaktorów, na bazie istniejącego reaktora jednoosadowego. Rozwiązanie przedstawione w formie ideowej również na rys. 5.

Obiekt 5. Osadnik wtórny radialny istniejący o średnicy 18 m. – funkcja technologiczna bez zmian.

Obiekt 03. Osadnik wtórny nowy, identyczny do istniejącego.

Obiekt 04. Pompownia recyrkulacyjna osadu i osadu nadmiernego, nowy obiekt w dostosowaniu do nowego osadnika wtórnego, pozwalająca na realizację procesu osadu czynnego w drugim, niezależnym ciągu.

Obiekt 05. Stacja PIX ze zbiornikiem magazynowym i pompą dawkującą.

Obiekt 06. Komory stabilizacji osadu nadmiernego, 2 zbiorniki z systemem doprowadzenia powietrza sprężonego za pomocą dyfuzorów. Będą to prostokątne zbiorniki betonowe o wymiarach  6,0 x 7,0 m każdy i wysokości całkowitej 5,5 m. System napowietrzania analogiczny jak w istniejących komorach tlenowych reaktora biologicznego. Komory wyposażone będą w dekantery przez które następować będzie cykliczny odpływ wody nadosadowej po fazie sedymentacji, poprzez rurociąg do kanału wód nadosadowych

Obiekt 07. Stacja odwadniania i higienizacji osadu. Zaprojektowano odwadnianie osadu w wirówce. Lokalizacja wirówki – w istniejącym budynku odwadniania osadu. Budynek ten musi być poddany remontowi, ocieplony oraz wymagane jest jego ogrzewanie umożliwiające eksploatacje maszyn w całym roku. W budynku tym umieszczona będzie stacja przygotowania polielektrolitu i stacja higienizacji osadów odwodnionych. Higienizacji osadu za pomocą wapna palonego. Stacja umieszczona będzie w sąsiedztwie wirówki, z której osad za pomocą przenośnika śrubowego podawany będzie do mieszacza osadu z wapnem, a następnie zrzucany na przewoźną przyczepę stojąca na zewnątrz budynku, pod wiatą.

Obiekt 08. Silos na wapno, zlokalizowany bezpośrednio przy budynku odwadniania osadu. 

Obiekt 09. Plac składowy osadu odwodnionego. Osad po odwodnieniu i higienizacji okresowo może być przetrzymywany na terenie oczyszczalni, głównie w przypadku jego przyrodniczego lub rolniczego wykorzystania. Przewiduje się możliwość co najmniej 30%-go takiego jego wykorzystania. Składowisko osadu jest obiektem 4-sekcyjnym, zadaszonym z dnem szczelnym, z odprowadzeniem wód odciekowych do kanalizacji. Czas magazynowania osadu -3 miesiące

5.2.2. Wariant 2 – układ hybrydowy

Sit gęste (obiekt 01) rozwiązane identycznie jak w wariancie I.

Oczyszczanie połowy dopływających do oczyszczalni ścieków prowadzone będzie w istniejących urządzeniach stanowiących wydzielony jeden ciąg, począwszy od piaskownika (obiekt 9), poprzez osadnik Imhoffa (obiekt 3) reaktor przepływowy (obiekt 4) i osadnik wtórny (obiekt 5). Modernizacja układu polegać będzie na likwidacji rurociągu doprowadzającego osad nadmierny przed osadnik Imhoffa oraz skierowanie tego osadu do komory stabilizacji tlenowej.

Obiekt 02. Rozdzielacz ścieków zlokalizowany po osadniku Imhoffa, pozwalający na kierowanie połowy przepływających ścieków do drugiego ciągu biologicznego oczyszczania ścieków w SBR.

Obiekt 03. Zbiornik retencyjny z pompami II stopnia. Zbiornik posiada pojemność czynną 300 m3 odpowiadającą porcji ścieków doprowadzanych do pojedynczego reaktora w jednym cyklu. Projektuje się zbiornik o głębokości czynnej 3,3 m, co oznacza jego rzut w wymiarach 7 x 13 m. W zbiorniku zamontowane będą  pompy podające ścieki do reaktorów SBR. Wydajność pomp w dostosowaniu do założonego technologicznie okresowego doprowadzenia ścieków w ciągu 1 godziny w cyklu pracy SBR – 295 m3/godz. i nie jest wymagana praca pomp z przemiennikami częstotliwości.

Obiekt 04. Zaprojektowano 2 reaktory SBR pracujące w jednym ciągu technologicznym. Będą to okrągłe zbiorniki stalowe z przykryciem, o średnicy 14m każdy i wysokości całkowitej 12 m. Rozwiązanie takie jest której racjonalne jest przykrycie reaktorów z uwagi na ochronę przed bioaerozolami, a także zapobiega nadmiernemu wychładzaniu ścieków w procesie. System napowietrzania dla reaktorów głębokich: mieszadło pompująco -napowietrzające z dodatkowym dodmuchem powietrza za pomocą dmuchawy. Każdy reaktor współpracować będzie z oddzielną dmuchawą.

Reaktory wyposażone będą w dekantery przez które następować będzie odpływ ścieków po fazie sedymentacji, poprzez rurociąg do zbiorczego kanału ścieków oczyszczonych. Z każdego reaktora pobierane będą automatycznie próbki ścieków oczyszczonych oraz rejestrowana będzie ilość ścieków oczyszczonych. Każdy reaktor wyposażony będzie w aparaturę kontrolno-sterującą, sądy pomiaru tlenu, pH i mętności. 

Program cyklu reaktorów dobrany będzie do optymalnych warunków biologicznego usuwania azotu i fosforu. Część przyziemna reaktorów i rurociągi technologiczne będą umieszczone w budynku operacyjnym – obiekt 06.

Obiekt 05. Zaprojektowano 1 komorę do tlenowej stabilizacji osadów Będzie to okrągły zbiornik stalowe z przykryciem, o średnicy 14,0 m  i wysokości całkowitej 11,5 m. System napowietrzania analogiczny jak dla SBR: mieszadło pompująco -napowietrzające z dodatkowym dodmuchem powietrza za pomocą dmuchawy. 

Komora wyposażona będą w dekanter przez który następować będzie cykliczny odpływ wody nadosadowej po fazie sedymentacji, poprzez rurociąg do zbiorczego kanału wód nadosadowych. Po fazie sedymentacji następować będzie bezpośredni odbiór zagęszczonego osadu ustabilizowanego za pomocą pompy nadawy do maszyny odwadniającej lub z wykorzystaniem istniejącego układu zbiorników zagęszczających. 

Zbiornik do stabilizacji ustawiony będą na tej samej płycie fundamentowej co i zbiorniki SBR.

Urządzenia do odwadniania, higienizacji i składowania osadów, analogiczne jak opisane w wariancie I. Są  to obiekty oznaczone w tym wariancie jako 08, 09 i 010.

Rozwiązanie w układzie hybrydowym przewidziano w dalszej perspektywie jako jednolite, z komorami cyklicznymi SBR. Ma to mieć miejsce po całkowitym zużyciu technicznym eksploatowanego obecnie od ponad 10 lat reaktora przepływowego wraz z jego wyposażeniem. Nastąpi wówczas dobudowa dalszych 2 zbiorników na SBR. W tym celu, już na obecnym etapie projektuje się wykonanie płyty betonowej do posadowienia w przyszłości tych dalszych reaktorów. Przy istniejącej płycie fundamentowej realizacja dalszych zbiorników stalowych jest szybka i prosta. 

6.  WYMIAROWANIE URZĄDZEŃ OCZYSZCZALNI 

6.1.  DANE WYJŚCIOWE

Obliczenia parametrów technologicznych i wielkości urządzeń dla przyjętych wariantowych rozwiązań oczyszczalni, przeprowadzono przyjmując jak dane wyjściowe wielkości wyznaczone rozdziale 3. niniejszej pracy.

(tab.1)


Jednostka
Sezon
Poza sezonem

Qd śr
m3/d
3 700
3 300

Qd max.
m3/d
4 460
3 960

Q h śr.
m3/h
154
137

Q h śr. dz
m3/h
231
206

Qh max.
m3/h
322
270

Qh min.
m3/h
116
103

(tab.2)

Wskaźnik
ładunek

jednostkowy
W sezonie

RLM = 17 267

Qśr.d  = 3 700 m3/d
Poza sezonem

RLM = 16 350

Qśr.d  = 3 300 m3/d


łj, g/Mk d
Łśr.d, kg/d
S, g/m3
Łśr.d, kg/d
S, g/m3

BZT5
60
1036,0
280,0
981,0
297,0

Zaw. og.
60
1036,0
280,0
981,0
297,0

Nog.
12
207,5
56,0
196,2
59,0

Pog.
2,5
43,2
11,7
40,9
12,4

(tab.4)

Lp.
Wskaźnik
Stężenie w ściekach surowych,

 So g/m3

w sezonie
Stężenie w ściekach oczyszczonych, 

Se g/m3
niezbędny stopień oczyszczania 

%

1.
BZT5
280,0
15
94,6

2.
Zaw.og.
280,0
35
87,5

3.
Nog.
56,0
15
73,2

4.
Pog.
11,7
2
82,9

(tab.5)

Lp.
Wskaźnik
Stężenie w ściekach surowych,

So g/m3

poza sezonem
Stężenie w ściekach oczyszczonych, Se

g/m3
niezbędny stopień oczyszczania 

%

1.
BZT5
297,0
15
94,9

2.
Zaw.og.
297,0
35
88,2

3.
Nog.
59,0
15
74,6,

4.
Pog.
12,4
2
83,9

6.2. OBLICZENIA SPRAWDZAJĄCE OSADNIKI IMHOFFA

W części mechanicznej oczyszczalni ścieków (osadnik Imhoffa) – przyjęto następujące usuwanie zanieczyszczeń:

· BZT5

25%

· Zawiesina 
65%

· Nog 

bez zmian 

· Pog 

bez zmian

Istniejące 2 osadniki Imhoffa posiadają następujące komory.

· Komory przepływowe, pojemność łączna VP = 340 m3

· Komory fermentacyjne, pojemność łączna VF = 1300 m3

6.2.1. Obliczenia sprawdzające. Parametry osadnika Imhoffa w SEZONIE.

Zgodnie z przyjętymi założeniami usuwania zanieczyszczeń w osadniku Imhoffa stężenia zanieczyszczeń w ściekach przed i po osadniku posiadać będą wartości przedstawione w tabeli  6

Tabela 6. Wyznaczenie stężenia ścieków po osadniku Imhoffa (Q = 3 700 m3/d)

Wskaźnik
Przed osadnikiem
Po osadniku


Ł, kg/d
S, g/m3
ŁR, kg/d
SR, kg/m3

BZT5
1036,0
280,0
777,0
210,0

Zawog
1036,0
280,0
362,6
98,0

Nog
207,5
56,0
207,5
56,0

Pog
43,2
11,7
43,2
11,7

a) Sprawdzenie warunków sedymentacji w osadniku Imhoffa.

Dla Qh śr czas przepływu ścieków przez komory przepływowe osadnika wynosi:

tP = VP/Qh śr = 340/154 = 2,2 h

Dla Qh śr dz czas przepływu ścieków przez komory przepływowe osadnika wynosi:

tP = VP/Qh śr dz = 340/231 = 1,47 h

Dla Qh max czas przepływu ścieków przez komory przepływowe osadnika wynosi:

tP = VP/Qh max = 340/321,8 = 1,06 h

Wartości te oznaczają że w istniejącym osadniku Imhoffa dla okresu docelowego spełnione będą warunki przebiegu procesu sedymentacji zawiesiny łatwo opadającej ze ścieków

b) Sprawdzenie warunków fermentacji w osadniku Imhoffa.

Sprawdzenie procesu fermentacji tylko osadu wstepnego.

Ilość osadu wstępnego zatrzymywanego w osadniku:

SMwst.= Łzaw og. - ŁR zaw og. = 1036,0–362,6 = 673,4 kg SM/d

Przyjmując uwodnienie osadu wstępnego 94% objętość osadu wstępnego wyniesie:

Vwst. = SMwst./10*6 = 673,4/10*6 = 11,2 m3/d

Zakładając usunięcie 50% zawiesiny rozkładalnej w procesie fermentacji ilość osadu wstępnego po procesie fermentacji przedstawiono w tabeli  7:

Tabela 7. Bilans przemian osadu wstępnego podczas fermentacji


Osad surowy [kg/d]
Osad po fermentacji [kg/d]

SM
673,4
------

SMmin – 25%
168,4
168,35

SMorg – 75%
505,1
------

SMr – 50%
252,5
------

SMn – 50%
252,5
252,5

SMF po fermentacji 
420,9

Ilość osadu wstępnego po fermentacji :

SMF wst.= 420,9 kg SM/d

Przyjmując uwodnienie osadu wstępnego po fermentacji 94% objętość osadu wyniesie:

VF wst. = SMF wst./10*6 = 420,9/10*6 = 7,01 m3/d

Średnia ilość osadu fermentującego w osadniku Imhoffa wynosi:

Vśr =Vwst. – 2/3 (Vwst.-V F wst) = 11,2-2/3*(11,2-7,01) = 8,42 m3/d

Zatem czas fermentacji osadu wstępnego w istniejącej komorze fermentacyjnej osadnika Imhoffa o pojemności 1 300 m3 wynosi:

t = 1300/8,42 =  154 d

Istniejący osadnik Imhoffa posiada zapas pojemności w komorze fermentacyjnej w odniesieniu do wydzielonej fermentacji samego osadu wstępnego. Zapas ten może pozwolić na częściowe magazynowanie osadu wstępnego w osadniku w okresie zimy, gdy wystąpi brak odbioru osadu na cele rolnicze.

Sprawdzenie warunków fermentacji dla osadu wstępnego i wtórnego.

Przyjęto do obliczeń ilość osadu wtórnego wynoszącą:

SMwt.= 585,5 kg/d
(zgodnie z dalej przedstawionymi obliczeniami w rozdz. 6.3.3)

Przyjmując uwodnienie osadu wtórnego 97% objętość osadu wyniesie:

Vwt. = SMwt./10*3 = 585,5/10*3 = 19,5 m3/d

Zakładając usunięcie 50% zawiesiny rozkładalnej w procesie fermentacji ilość osadu wtórnego z uwzględnieniem osadu chemicznego po procesie fermentacji przedstawiono w tabeli  8:

Tabela. 8 Bilans przemian osadu wtórnego podczas fermentacji


Osad wtórny [kg/d]
Osad po fermentacji [kg/d]

SM
585,5
------

SMmi
233,8
233,8

SMorg
351,8
------

SMr – 50%
175,9
------

SMn – 50%
175,9
175,9

SMF po fermentacji 
409,7

Ilość osadu wtórnego po fermentacji :

SMF wst.= 409,7 kg SM/d

Przyjmując uwodnienie osadu wtórnego po fermentacji 94% objętość osadu wyniesie:

VF wst. = SMF wst./10*6 = 409,7/10*6 = 6,83 m3/d

Objętość osadu zmieszanego przed procesem fermentacji wyniesie:

Vwst.+wt.= Vwst.+Vwt. = 11.2 + 19,5 =30,7 m3/d

Objętość końcowa osadu zmieszanego po procesie fermentacji wyniesie:

VF wst.+wt.= VF wst.+VF wt. = 7,01 + 6,83 =13,84 m3/d

Średnia ilość osadu zmieszanego fermentującego w osadniku Imhoffa wynosi:

Vzm śr =Vwst.+wt. – 2/3 (Vwst.+wt...-V F wst.+wt.) = 30,7-2/3*(30,7-13,84) = 19,47 m3/d

Zatem czas fermentacji osadu zmieszanego w istniejącej komorze fermentacyjnej osadnika Imhoffa o pojemności 1 300 m3 wynosi:

t = 1300/19,47 = 66,8 d

Wymagany czas fermentacji dla procesu bez ogrzewania wynosi 100 dni. Zatem pojemność istniejących komór fermentacyjnych w osadnikach Imhoffa nie jest wystarczająca dla efektywnej stabilizacji osadu wstępnego i wtórnego. 

Jedną z opcji mogłoby być dostabilizowanie osadu wapnem co jednak zwiększyłoby masę osadu do zagospodarowania. Druga opcja to budowa wydzielonej komory stabilizacji dla osadu wtórnego. 

Druga opcja da korzyści w postaci:

· lepszej pracy komór przepływowych, bez dodatkowego obciążania ich osadem czynnym

· wyeliminuje niekorzystny wpływ na biologiczne usuwanie fosforu, który wtornie uwalnia się z osadu czynnego łączonego ze ściekami surowymi/

Mając na uwadze te istotne korzyści stwierdza się, że budowa wydzielonej komory stabilizacji osadu jest celowa i ponadto stworzy rezerwę technologiczną (niezawodność) jeśli rzeczywisty skład ścieków odbiegałby od prognozowanego.

6.2.2. Obliczenia sprawdzające. Parametry osadnika Imhoffa poza SEZONEM.

Zgodnie z przyjętymi założeniami usuwania zanieczyszczeń w osadniku Imhoffa stężenia zanieczyszczeń w ściekach przed i po osadniku posiadać będą wartości przedstawione w tabeli 9.

Tabela 9. Wyznaczenie stężenia ścieków po osadniku Imhoffa (Q = 3 300 m3/d)

Wskaźnik
Przed osadnikiem
Po osadniku


Ł, kg/d
S, g/m3
ŁR, kg/d
SR, kg/m3

BZT5
980,1
297,0
735,9
223,0

Zawog
980,1
297,0
343,2
104,0

Nog
194,7
59,0
194,7
59,0

Pog
40,9
12,4
40,9
12,4

Istniejący osadnik Imhoffa posiada następujące komory.

·  Komory przepływowe, pojemność łączna VP = 340 m3

·  Komory fermentacyjne, pojemność łączna VF = 1300 m3

a) Sprawdzenie warunków sedymentacji w osadniku Imhoffa.

Dla Qh śr czas przepływu ścieków przez komory przepływowe osadnika wynosi:

tP = VP/Qh śr = 340/137,5 = 2,47 h

Dla Qh śr dz czas przepływu ścieków przez komory przepływowe osadnika wynosi:

tP = VP/Qh śr dz = 340/206,3 = 1,65 h

Dla Qh max czas przepływu ścieków przez komory przepływowe osadnika wynosi:

tP = VP/Qh max = 340/270 = 1,26 h

Wartości te oznaczają że w istniejącym osadniku Imhoffa dla okresu docelowego spełnione będą warunki przebiegu procesu sedymentacji zawiesiny łatwo opadającej ze ścieków

b) Sprawdzenie warunków fermentacji w osadniku Imhoffa.

Sprawdzenie procesu fermentacji tylko osadu wstepnego.

Ilość osadu wstępnego zatrzymywanego w osadniku:

SMwst.= Łzaw og. - ŁR zaw og. = 981,0–343,2 = 636,9 kg SM/d

Przyjmując uwodnienie osadu wstępnego 94% objętość osadu wstępnego wyniesie:

Vwst. = SMwst./10*6 = 636,9/10*6 = 10,6 m3/d

Zakładając usunięcie 50% zawiesiny rozkładalnej w procesie fermentacji ilość osadu wstępnego po procesie fermentacji przedstawiono w tabeli  10:

Tabela 10.Bilans przemian osadu wstępnego podczas fermentacji


Osad surowy [kg/d]
Osad po fermentacji [kg/d]

SM
636,9
-------

SMmin – 25%
159,2
159,2

SMorg – 75%
477,7
-------

SMr – 50%
238,8
------

SMn – 50%
238,8
238,8

SMF po fermentacji 
398,1

Ilość osadu wstępnego po fermentacji :

SMF wst.= 398,1 kg SM/d

Przyjmując uwodnienie osadu wstępnego po fermentacji 94% objętość osadu wyniesie:

VF wst. = SMF wst./10*6 = 398,1/10*6 = 6,63 m3/d

Średnia ilość osadu fermentującego w osadniku Imhoffa wynosi:

Vśr =Vwst. – 2/3 (Vwst.-V F wst) = 10,6-2/3*(10,6-6,63) = 7,96 m3/d

Zatem czas fermentacji osadu wstępnego w istniejącej komorze fermentacyjnej osadnika Imhoffa o pojemności 1 300 m3 wynosi:

t = 1300/7,96 =  163 d

Istniejący osadnik Imhoffa posiada nadmiar pojemności w komorze fermentacyjnej w odniesieniu do wydzielonej fermentacji samego osadu wstępnego 

Sprawdzenie warunków fermentacji dla osadu wstępnego i wtórnego.

Przyjęto do obliczeń ilość osadu wtórnego wynoszącą:

SMwt.= 558,2 kg/d
(zgodnie z dalej przedstawionymi obliczeniami w rozdz. 6.3.3)

Przyjmując uwodnienie osadu wtórnego 97% objętość osadu wyniesie:

Vwt. = SMwt./10*3 = 558,/10*3 = 18,6 m3/d

Zakładając usunięcie 50% zawiesiny rozkładalnej w procesie fermentacji ilość osadu wtórnego z uwzględnieniem osadu chemicznego po procesie fermentacji przedstawiono w tabeli  XY:

Tabela. 11 Bilans przemian osadu wtórnego podczas fermentacji


Osad wtórny [kg/d]
Osad po fermentacji [kg/d]

SM
558,2
------

SMmi
223,6
223,6

SMorg
334,7
------

SMr – 50%
167,3
------

SMn – 50%
167,3
167,3

SMF po fermentacji 
390,9

Ilość osadu wtórnego po fermentacji :

SMF wst.= 390,9 kg SM/d

Przyjmując uwodnienie osadu wtórnego po fermentacji 94% objętość osadu wyniesie:

VF wst. = SMF wst./10*6 = 390,9/10*6 = 6,51 m3/d

Objętość osadu zmieszanego przed procesem fermentacji wyniesie:

Vwst.+wt.= Vwst.+Vwt. = 10,6 + 18,6 = 29,2 m3/d

Objętość końcowa osadu zmieszanego po procesie fermentacji wyniesie:

VF wst.+wt.= VF wst.+VF wt. = 6,63 + 6,51 =13,15m3/d

Średnia ilość osadu zmieszanego fermentującego w osadniku Imhoffa wynosi:

Vzm śr =Vwst.+wt. – 2/3 (Vwst.+wt...-V F wst.+wt.) = 29,2-2/3*(29,2-13,15) = 18,51 m3/d

Zatem czas fermentacji osadu zmieszanego w istniejącej komorze fermentacyjnej osadnika Imhoffa o pojemności 1 300 m3 wynosi:

t = 1300/18,51 = 70,2 d <90 d.

Stwierdza się, że czas fermentacji dla osadów zmieszanych w okresie poza sezonem będzie również niewystarczający. Zasadna jest zatem budowa komory do wydzielonej tlenowej stabilizacji osadu biologicznego nadmiernego, zgodnie z uzasadnieniem podanym w rozdziale 6.2.1.

6.3. WARIANT I – REAKTORY PRZEPŁYWOWE 

W rozdziale niniejszym przeprowadzono obliczenia dla okresu w Sezonie i poza Sezonem w sposób łączny. Dane dotyczące wielkości obliczanych dla okresu „poza Sezonem” zaznaczono inna czcionką – pogrubioną niebieską kursywą. 

6.3.1. Dane wyjściowe

Charakterystyka ścieków dopływających do reaktora biologicznego odpowiada wartościom określonym przy obliczeniach osadnika Imhoffa. Wynoszą one:


SEZON
poza SEZONEM

Wskaźnik
ŁR, kg/d
SR, kg/m3
ŁR
SR

BZT5
777,0
210,0
736
223

Zawog
362,6
98,0
343
104

Nog
207,5
56,0
194,7
59

Pog
43,2
11,7
40,9
12,4

6.3.2. Bilans zanieczyszczeń dopływających do części biologicznej.

Podatność ścieków na procesy biologicznego usuwania związków biogennych wyznaczają poniższe proporcje, z których wynika prognoza utrudnionego usuwania azotu 
i fosforu w tych procesach.

BZT5/Nog. = 210/56 = 3,75 < 4


BZT5/Nog. = 223/59 = 3,78< 4

BZT5/Pog. = 210/11,7 = 17,94 < 20


BZT5/Pog. = 223/12,4 = 17,98< 20

Bilans azotu

a) nitryfikacja

Stężenie azotu w dopływie do reaktora


+ 56,0 g N/m3

+ 59,0 g N/m3

Stężenie N-NH4 w odpływie



-    3,0 g N/m3

-   3,0 g N/m3

Stężenie azotu przyswojonego (2,5% SBZT)

-    5,3 g N/m3

-   5,6 g N/m3

Saldo azotu do nitryfikacji



   48 g N/m3

   50 g N/m3

stopień nitryfikacji h = (48/56)*100 = 85,3 %
h = (50/59)*100 = 85,5 %


b) denitryfikacja

Stężenie azotu w dopływie do reaktora


+ 56,0 g N/m3

+ 59,0 g N/m3

Stężenie N-NO3 w odpływie



-  7,0 g N/m3

-   7,0 g N/m3

Stężenie azotu przyswojonego (2,5% SBZT)

-    5,3 g N/m3

-   5,6 g N/m3

Saldo azotu do denitryfikacji



   44 g N/m3

  46 g N/m3

stopień denitryfikacji h = (44/56)*100 = 78,1 %
h = (46/59)*100 =78,7 %

6.3.3. Wymiarowanie reaktora BARDENPHO.

Parametry procesu

Obliczenia przeprowadzono dla temperatury procesu T = 120C

Potencjał denitryfikacyjny (współczynnik denitryfikacji):

DN/DBZT5 = 44/(210-15) = 0,22 kg N-NO3/kg BZT5

DN/DBZT5 = 46/(223-15) = 0,22 kg N-NO3/kg BZT5

Dla wstępnej denitryfikacji i obliczonego potencjału (współczynnika) denitryfikacji:

DN/BZT5 = 0,22 kg N-NO3D/kg BZT5 wymagane wartości to:

 
VD/VR = 0,5



WO = 15 d

DN/BZT5 = 0,22 kg N-NO3D/kg BZT5 wymagane wartości to:

 
VD/VR = 0,5



WO = 15 d

dla WO = 15, d
zaw.og./BZT5 = 98/210 = 0,47


odczytano dXJ = 0,65 kg sm/kg BZT5 us

dla WO = 15, d
zaw.og./BZT5 = 104/223 = 0,47


odczytano dXJ = 0,65 kg sm/kg BZT5 us

Dobowy przyrost osadu:

DXd = dXj * ŁBZT us.

ŁBZT us. = Q(SR – Se) = 3 700 (0,210 – 0,015) = 721,5 kg BZT5 us./d

DXd = dXj * ŁBZT us. = 0,65 * 721,5 = 469,0 kg sm/d

ŁBZT us. = Q(SR – Se) = 3 300 (0,223 – 0,015) = 686,4 kg BZT5 us./d

DXd = dXj * ŁBZT us. = 0,65 * 686,4 = 446,2 kg sm/d

Biologiczne usuwanie  fosforu

Założono, że w wyniku nadmiarowego biologicznego usuwania fosforu, zawartość fosforu w osadzie nadmiernym wyniesie P = 4% sm.

Ładunek fosforu usuwany z osadem nadmiernym:

ŁP = 0,04 *  DXd = 0,04 * 469,0  = 18,8 kg P/d

ŁP = 0,04 *  DXd = 0,04 * 446,2  = 17,8 kg P/d

Usunięte stężenie fosforu SPus:

SPus = ŁP/Q = 18,8 /3700 = 5,1 g P/m3

SPus = ŁP/Q = 17,8 /3300 = 5,4 g P/m3

Pozostałe stężenie fosforu:

Sp b - SPus = 11,7 – 5,1 = 6,6 > 2 g P/m3

Sp b - SPus = 12,4 – 5,4 = 7,0 > 2 g P/m3

Stężenie fosforu do chemicznego strącania 

∆ S ch = 6,6 – 2 = 4,6 gP/m3

∆ S ch = 7,0 – 2 = 5,0 gP/m3

Zapotrzebowanie żelaza

Fe = 3 * ∆ Sch = 3 * 4,6 = 13,9 g Fe/m3

Fe = 3 * ∆ Sch = 3 * 5,0 = 15,0 g Fe/m3

Dobowe zapotrzebowania żelaza

Fe = 13,9 *3700 = 51393 g Fe/d = 51,4 kg Fe/d

Fe = 15,0 *3300 = 49420,8 g Fe/d = 49,4 kg Fe/d

co odpowiada 
255 l PIX/d = 11 l PIX-u /h

co odpowiada 
246 l PIX/d = 10 l PIX-u /h

Maksymalne dawka PIX-u na godzinę

11 * 2,1 = 22,2 l PIX-u/h

10 * 2,0 = 20,1 l PIX-u/h

Ilość osadu chemicznego

SMchem. = 6,8*P*Q= 6,8*4,6*3700=116,5 kg SMchem./d

SMchem. = 6,8*P*Q= 6,8*5,0*3300=112,0 kg SMchem./d

Objętość zbiornika na 30 dni magazynowania PIX-u

255 * 30 = 7662,7 l= 7,7 m3

246 * 30 = 7368,6 l= 7,4 m3

Wymagany zapas osadu w reaktorze.

SX = WO * DXd = 15*469 = 7035

SX = WO * DXd = 15*446 = 6692

Objętość reaktora (z nitryfikacją i denitryfikacją)

X – stężenie osadu w reaktorze (tab. )

Przyjęto X = 4,0 kg sm/m3

VR = SX/X = 7035/4 = 1759 m3

VR = SX/X = 6692/4 = 1673 m3

W tym objętość komory denitryfikacji VD = 1 759 * 0,5 = 876 m3

Objętość komory nitryfikacji VN  = 1 759 * 0,5 = 876 m3

W tym objętość komory denitryfikacji VD = 1 673 * 0,5 = 836,5 m3

Objętość komory nitryfikacji VN  = 1 673 * 0,5 = 836,5 m3

Komory beztlenowe (defosfatacji):

tZ = 1,0 h (w odniesieniu do Qśr. d)

VB = (Qśr. d/24)  tZ = 154 * 1,0 = 154 m3

VB = (Qśr. d/24)  tZ = 138 * 1,0 = 138 m3

Na oczyszczalni istnieje reaktor o głębokości czynnej 5m składający się z następujących komór:

· 1 komora beztlenowa (defosfatacji), o pojemności czynnej 81 m3,

· 2 komory denitryfikacji (niedotleniona), o pojemności czynnej 180m3 każda,

· 2 komory nitryfikacji (tlenowa), o pojemności czynnej 675 m3.

Łączna pojemność reaktora 1 791m3.

Łączna pojemność komór niedotlenionych i tlenowych 1 710 m3.

W istniejących warunkach parametry pracy reaktora będą nastepujące:

Obciążenie osadu w reaktorze ładunkiem BZT5


Oz = 777 /(4 * 1710) = 0,12 kg BZT/kg smd

Oz = 735,9 /(4 * 1673) = 0,11 kg BZT/kg smd

Średni czas zatrzymania ścieków w reaktorze


t = V/Q = 1710/3700 = 0,5 d = 12 godz

t = V/Q = 1673/3300 = 0,5 d = 12 godz

Dostosowując do istniejącego reaktora wynikające z obliczeń pojemności komór stwierdza się, że:

· wymagana objętość komór nitryfikacji wynosi 876 m3, istniejąca wynosi łącznie 1350 m3. Stwierdza się, że pojemność komór dla procesu nitryfikacji jest wystarczająca.

· Wymagana objętość komór denitryfikacji wynosi 876 m3, istniejąca wynosi łącznie 360 m3, zatem obecna pojemność komór denitryfikacji będzie niewystarczająca po rozbudowie kanalizacji. 

Większa pojemność komór denitryfikacji jest tym bardziej potrzebna ze względu na mało korzystny dla tego procesu skład ścieków.

Zatem proponuje się dobudowę do istniejącego reaktora dodatkowych komór niedotlenionych, wyższych o 0,5 m, w przestrzeni dyspozycyjnej pomiędzy reaktorem a osadnikiem Imhoffa. Rozwiązanie projektowe tych komór pokazano na rys. 5. W rozwiązaniu wprowadzono również podział reaktora na dwie oddzielne komory.

Dobudowana pojemność reaktora wynosi:

V = 18 m * 4 m * 5,5 (H) = 366 m3

Z pojemności tej wydziela się część na dwie komory defosfatacyjne o każdej objętości:

VB1 = 4 * 3,2 *5,5 = 70,4 m3

Łączna pojemność komór beztlenowych wynosi zatem:

VB = 2 * 70,4 = 140,8 m3

Zamieniając na komorę denitryfikacyjną istniejącą środkową komorę beztlenową, do procesu denitryfikacji pozostaje objętość:


VD = 360 + 81 + 366 – 140,8 = 666,2 m3

Zatem ostateczna pojemność reaktora wynosić będzie:

· 2 komory defosfatacji : 2 * 70 = 140 m3

· 2 ciągi komór denitryfikacji o pojemności łącznej 666 m3

· 2 komory nitryfikacji 2 * 675 = 1350 m3

Łączna pojemność reaktora: 2156 m3

Dobudowane komory wyposażyć należy w mieszadła:

· w komorach defosfatacji, mieszadła o mocy 0, 28 KW,

· w komorze denitryfikacji o wymiarach w rzucie 4,3 x 4,0 m, jedno mieszadło o mocy 0, 38 KW,

· w komorze denitryfikacji o wymiarach w rzucie 7,3 x 4,0 m, dwa mieszadła o mocy 0,32 KW każde.

Pompownie recyrkulacyjne

Recyrkulacja wewnętrzna

Przyjęto stopień recyrkulacji wewnętrznej NR = śr. 200% Do recyrkulacji w każdym 
z dwóch reaktorów istnieje 1 mieszadło pompujące.

Sprawdzenie wymaganej wydajności mieszadła:

QMP = 200% (Qhśr dz./2) = 2*(231/2) = 231 m3/h 

QMP = 200% (Qhśr dz./2) = 2*(206,2/2) = 206,2 m3/h 

Istniejące mieszadło pompujące FLYGTA TYP 4352.010 - 0280 posiada wydajność Qmax = 200m3/h która zapewniające maksymalny stopień recyrkulacji:

n = 200/(Qhśr dz/2)*100 = 200/(231/2)*100 =173%

n = 200/(Qhśr dz/2)*100 = 200/(206,2/2)*100 =194%

Zatem weryfikacja eksploatacyjna efektywności procesu denitryfikacji pokaże czy jest to wystarczająca wielkość. Należy liczyć się jednak z koniecznością dodania 2 identycznych mieszadeł pompujących, tak aby uzyskać 400 % recyrkulacji wewnetrznej, które może być niezbędne dla uzyskania w odpływie  Nog ≤ 15 g/m3 

Recyrkulacja zewnętrzna

Przyjęty stopień recyrkulacji zewnętrznej NZ = 50 – 100 %

Projektuje się oddzielne pompownie na osad recyrkulowany i nadmierny dla obu ciągów technologicznych. Istniejąca pompownia recyrkulować będzie osad do jednego ciągu. 

Dobudowuje się drugą pompownie do drugiego ciągu.

Wymagana wydajność pomp recyrkulacyjnych dla jednego ciągu.

QPR = 100% (Qhśr dz./2) = 1*(231/2) = 115,5 m3/h = 0,032 m3/s

QPR = 100% (Qhśr dz./2) = 1*(206/2) = 103,1 m3/h = 0,029 m3/s

Do recyrkulacji osadu zastosowano 2 pompy typu AFP 1041.1 M40/4D o wydajności 0,016 m3/s każda i mocy 3,95 kW.

 System napowietrzania

Zapotrzebowanie tlenu

Zapotrzebowanie tlenu obliczono wzorem Eckenfeldera:

O2 = 1,25(0,1*SX + 0,5 ŁBZTus.+ 4,6 ŁN-NH4nit.- 2,3 ŁN-NO3D)

gdzie:

· zapotrzebowanie tlenu na oddychanie biomasy

O2 = 0,1*SX = 0,1 * 4 * 1 759 =




   703 kg O2/d

O2 = 0,1*SX = 0,1 * 4 * 1 673 =




   669 kg O2/d

· zapotrzebowanie tlenu na usuwanie BZT5

O2 = 0,5 ŁBZTus. = 0,5 * 3 700 (0,210 – 0,015) =

  
   361 kg O2/d

O2 = 0,5 ŁBZTus. = 0,5 * 3 300 (0,223 – 0,015) =

  
   343 kg O2/d

· zapotrzebowanie tlenu na nitryfikację

O2 = 4,6 ŁN-NH4nit.= 4,6 * 3 700 *0,048 =
  

   813 kg O2/d

O2 = 4,6 ŁN-NH4nit.= 4,6 * 3 300 *0,050 =
  

   765 kg O2/d

· odzysk tlenu w procesie denitryfikacji

O2 =.- 2,3 ŁN-NO3D = 2,3 * 3 700 * 0,044 = 

         -    372  kg O2/d

O2 =.- 2,3 ŁN-NO3D = 2,3 * 3 300 * 0,046 = 

         -    352  kg O2/d

Razem 

średnie zapotrzebowanie O2

       
1 505  kg O2/d

Razem 

średnie zapotrzebowanie O2

       
1 426  kg O2/d

Maksymalne zapotrzebowanie tlenu:

O2max = 1,25 * 1 505/24 = 78 kg O2/h

O2max = 1,25 * 1 426/24 = 74 kg O2/h

Zapotrzebowanie powietrza

Zastosowano dyfuzory 

· stopień wykorzystania tlenu z powietrza (dla warunków standardowych) 


dla Hcz = 4,5m wynosi: hAds. = 28%

· współczynnik dyfuzji a = 0,65

· zawartość tlenu w powietrzu: 280 g O2/Nm3

· wykorzystanie tlenu z 1 N m3 powietrza:

O2 1m = 280 * 0,28 * 0,65 = 50,96 g O2/m3

Zapotrzebowanie powietrza: 

QP = O2max/O2 1m = 78 kg O2/h* 1000/50,96 g O2/m3 = 1 538 N m3/h

QP = O2max/O2 1m = 74 kg O2/h* 1000/50,96 g O2/m3 = 1 457 N m3/h

Stacja dmuchaw

W oczyszczalni są zainstalowane 3 dmuchawy Roots'a firmy FP SPOMAX S.A. DR-125T o mocy P = 22 kW .

Współpracują one z sondą tlenową zainstalowaną w reaktorze.

Wydajność dmuchawy: 360 – 1 200 m3/h jest to wystarczająca ilość powietrza. Dmuchawy istniejące zapewnić mogą łącznie ilość powietrza w granicach 1080 – 3600 N m3/h

6.3.3. Osadniki wtórne

Przyjęto czas zatrzymania dla Qh śr.dz tz = 4 h a dla Q śr = 5h.

Wymagana objętość czynna osadników:

Vcz1 = tz * Qh śr.dz. = 4 * 231 = 925 m3

Vcz1 = tz * Qh śr.dz. = 4 * 206,2 = 825 m3

Wymagana objętość czynna osadników:

Vcz2 = tz * Qśr. = 5 * 154 = 772 m3

Vcz2 = tz * Qśr. = 5 * 137,5 = 688 m3

Średnia pojemność osadnika:

(Vcz1 + Vcz1)/2 = (925+772)/2 = 848 m3 

(Vcz1 + Vcz1)/2 = (825+688)/2 = 756,2 m3

Wymagana pojemność osadników: 848 m3

Wymagana pojemność osadników: 756 m3

W oczyszczalni istnieje jeden osadnik o pojemności 495 m3 i średnicy 18 m.

Zatem konieczna jest dobudowa drugiego osadnika Proponuje się dobudowę identycznego osadnika wówczas sumaryczna pojemność czynna obu osadników wyniesie 990m3

Przyjęto zunifikowany osadnik o średnicy D = 18, (Fos = 247,0 m2)

Sprawdzenie parametrów sedymentacji:

Czas sedymentacji przy Qśr = 6,42 h


Qśr = 7,20 h

Czas sedymentacji przy Qh śr.dz = 4,28 h

Qh śr.dz = 4,80 h

Obciążenie powierzchni osadników zawiesiną:


Oz=1,25 kg sm/m2 h



Oz= 1,11 kg sm/m2 h

Obciążenie hydrauliczne powierzchni osadników:


Oh=0,31 m3/m2 h



Oh= 0,28 m3/m2 h

6.4. WARIANT II – REAKTORY SBR W UKŁADZIE HYBRYDOWYM

6.4.1. POMPOWNIA II STOPNIA ZE ZBIORNIKIEM RETENCYJNYM

Zakłada się dobudowę drugiego ciągu oczyszczania biologicznego opartego o reaktory SBR.

Po istniejących osadnikach Imhoffa zastosuje się rozdzielacz ścieków, z którego połowa dopływać będzie do nowych reaktorów SBR.

Pomiędzy rozdzielaczem a reaktorami SBR projektuje się studnię retencyjną ścieków z pompą podająca ścieki do SBR.

Zadaniem zbiornika jest gromadzenie porcji ścieków w taki sposób, aby pompy drugiego stopnia zasilały każdy z dwóch reaktorów SBR w trzech cyklach na dobę tylko przez okres jednej godziny. Szybkie napełnienie reaktora pomoże w eliminacji bakterii nitkowatych. Praca pomp będzie sterowana w oparciu o zegar w sterowniku programowalnym. Każda pompa będzie tłoczyć ścieki oddzielnym rurociągiem tłocznym. Pomiędzy rurociągami będzie wykonana przewiązka awaryjna.

Pompa w zbiorniku będzie pracowała w cyklu ośmiogodzinnym, przy którym liczba cykli w dobie licząc dla 2 SBR, wyniesie:

 N= (24 / 8) * 2 SBR = 6 cykli/dobę

Założono czas dopływu ścieków do reaktora – 1 godzinę.

Pompa zamontowana w jednym zbiorniku, podająca ścieki do 2 SBR włączać będą się 6 razy w ciągu doby i musi w tym czasie podać maksymalną ilość ścieków 

Q1 d max =0,5* Qdmax / 2 = 0,5*4460/2 = 1115 m3/d

Objętość maksymalna jednej porcji ścieków do nagromadzenia

V1 zb. = (Q1 d max / N) * Wbezp = (115/6) * 1,2 = 225 m3/d

gdzie Wbezp – współczynnik bezpieczeństwa

Wydajność pompy podającej do SBR wynosi zatem:

QpII = 225 m3/h = 3,75 m3/min = 62,5 l/sek.

Zaprojektowano zbiornik o objętości 300 m3 o wymiarach w rzucie 7 m x 13m i Hcz= 3,3m, głębokości całkowitej H=4,0m.

Dobrano pompę  ABS, 

typ AFP 1543.1M 185/4

Stopa sprzęgająca DN 150 z kolanem

Wydajność 
295 m3/h

Wysokość podnoszenia  16,4 m

Moc na wale 
18,1 kW

Prędkość 
1456 rpm

Moc silnika 
22,1 kW

Pompy tłoczyć będą ścieki do reaktora SBE rurociągami o średnicy D150.

6.4.2. REAKTORY SBR

 Bilans zanieczyszczeń dopływających do reaktora przepływowego biologicznego

Zakłada się, że w reaktorach SBR oczyszczana będzie połowa ścieków dopływających do oczyszczalni, co oznacza ich ilość Q = 3700/2 = 1850 m3/d

Bilans azotu

c) nitryfikacja

Stężenie azotu w dopływie do reaktora

+ 56,0 g N/m3

Stężenie N-NH4 w odpływie



-    3,0 g N/m3

Stężenie azotu przyswojonego (2,5% SBZT)

-    5,3 g N/m3

Saldo azotu do nitryfikacji




   48 g N/m3

stopień nitryfikacji h = (48/56)*100 = 85,3 %

d) denitryfikacja

Stężenie azotu w dopływie do reaktora

+ 56,0 g N/m3

Stężenie N-NO3 w odpływie



-  7,0 g N/m3

Stężenie azotu przyswojonego (2,5% SBZT)

-    5,3 g N/m3

Saldo azotu do denitryfikacji



   44 g N/m3

stopień denitryfikacji h = (44/56)*100 = 78,1 %

Wymiarowanie reaktora SBR.

Parametry procesu

Obliczenia przeprowadzono dla temperatury procesu T = 120C

Potencjał denitryfikacyjny (współczynnik denitryfikacji):

DN/DBZT5 = 44/(210-15) = 0,21 kg N-NO3/kg BZT5

Dla wstępnej denitryfikacji i obliczonego potencjału (współczynnika) denitryfikacji DN/BZT5 = 0,21 kg N-NO3D/kg BZT5 wymagane wartości to:

 VD/VR = 0,5


WO = 15 d

dla WO = 15, d
zaw.og./BZT5 = 98/210 = 0,47


odczytano dXJ = 0,65 kg sm/kg BZT5 us

Dobowy przyrost osadu:

DXd = dXj * ŁBZT us.

ŁBZT us. = Q(SR – Se) = 1 850 (0,210 – 0,015) = 360,8 kg BZT5 us./d

DXd = dXj * ŁBZT us. = 0,65 * 360,8 = 234,5 kg sm/d

Obliczenia dotyczące dawki koagulanta do chemicznego strącania fosfory przedstawione zostały w WARIANCIE I i są one tutaj takie same. 

Jedynie połowa podawanego koagulanta podawana będzie do komory SBR. 

Co oznacza max dawkę PIX-u 22,2/2 = 11,1 l PIXu/h. 

Przyrost osadu chemicznego w reaktorze SBR wynosić będzie: 116,5/2= 58,2 kg sm ch /d

Przyjęto n = 2 reaktory SBR, pracujące w jednym ciągu z dopływem na zmianę do każdego z dwóch reaktorów.

Czas trwania cyklu
tC = 8 h

Dla 1 ciągu: liczba cykli w dobie m = (24/8) * 2 = 6

Czas dopływu ścieków do reaktora w cyklu wynika z wydajności dobranej do tego celu pompy.

Program cyklu:




tC = 8 h

faza sedymentacji




tS = 1 h

faza dekantacji+oczekiwania



tD+O = 1 h 

faza beztlenowa (denitryfikacja)


tbioP = 1 h

faza napowietrzania (nitryfikacji)


tnitr. = tC - tS - tD+O - tbioP = 8-1-1-1 = 5 h


faza reakcji





tR = tnitr. + tdenitr. 

Faza nienapowietrzana w cyklu:

VD./VN = tdenitr./( tnitr. + tdenitr.) = 0,4 
tdenitr = 0,4 *6,0 h = 2,4 h

Przyjęto tdenitr = 2,0 h

Parametry procesu biologicznego:

WO = 15 d

Xd = 234,5 kg sm/d

X = 4,0 kg sm/m3

Indeks osadu IO = 100 ml/g

Maksymalny współczynnik wymiany:

fAmax  [1- (4*100/1000)] – 0,1 = 0,5

przyjęto fAmax = 0,4

Obliczenie wymiarów reaktora:

Wymagany zapas osadu w procesie:

X = WO * Xd = 15 * 234,5 kg sm/d = 3 517 kg sm

Wymagany zapas osadu w reaktorach SBR:

XR = X * tC/tR = 3 517 * 8/6 = 4 690 kg sm

Wymagana objętość reaktorów wynikająca z obciążenia ładunkiem:


VR = XR/ X = 4 690 kg sm / 4,0 kg sm/m3 = 1172 m3

Wymagana objętość jednego reaktora:


VR1 = VR/n = 1172 m3/2 = 586 m3

Wymagana objętość jednego reaktora, wynikająca z obciążenia hydraulicznego przy:

Qh max = 160,9 m3/h, 

fAmax = 0,4


VR1 = [Qh max (tC/n)]/ fAmax = (160,9 * 8/2)/0,4 = 1 609 m3

Przyjęto objętość jednego reaktora:


VR1 =  1600m3

Rzeczywiste stężenie osadu w reaktorze przy zwiększonej jego objętości:

Xrz = XR/ VR = 4 690 kg sm /3 200 m3 = 1,47 m3

Zakłada się eksploatacyjne stężenie osadu w reaktorach SBR X = 2 kg sm/m3

WYJAŚNIENIE:

Niskie stężenie osadu w reaktorze wynika z konieczności zwiększenia jego objętości z uwagi na konieczność zachowania warunków hydraulicznych.

Objętość wymienna przy Qh śr. = 77 m3/h:

VW śr. = 77 * 8/2 = 308 m3

fA śr = VW śr / VR1 =308/ 1 600 = 0,193

Objętość wymienna przy Qh max. = 160,9 m3/h:

VW max. = 160,9 * 8/2 = 643,6 m3

fA max = VW max / VR1 = 643,6/ 1 600 = 0,402

Minimalna objętość pozostająca w reaktorze po zakończeniu cyklu:

VWmin = VR1 - VW max = 1 600 – 643,6 = 956,4 m3

Przyjęto:

HRcz = 10 m.

Wymagana powierzchnia rzutu:


F = V/H = 1 600/10 = 160 m2

Obliczona średnica:

DR = √ 4 *F/π = 14,28 m

Przyjęto zbiornik o średnicy D = 14 m.

Obliczenia sprawdzające:

Wysokość warstwy osadu po zakończeniu sedymentacji:

hos. = HRcz*X*IO/1000 = 10 *2,0 * 100/1000 = 2,0 m.

HR min. = HRcz (1- fA max) = 10 (1-0,402) = 5,98 m.

Wysokość zwierciadła cieczy nad warstwą osadu: 

HR min. - hos. = 5,98 – 2,0 = 3,98 m

Wymagana wysokość zwierciadła cieczy nad warstwą osadu: 

0,1 * HRcz = 1,0 m

HR min. - hos > 0,1 * HRcz bo 3,98>1,0

Objętość wymienna przy Qh śr. = 77 m3/h:

VW śr. = 77 * 8/2 = 308 m3

Objętość czynna reaktora

VR1 śr. = VW min  + VW śr = 956,4 + 308 = 648,4 m3

fA śr = VW śr / VR1śr. = 308 / 648,4 = 0,48

Xśr. = XR/ (2 * VR1 śr ) = 4 690 /(2 * 648,4) = 3,6 kg sm/m3

HR śr. = HRcz (VR1 śr /VR1 ) = 10 (648,4/1600) = 4,05 m

System napowietrzania

Zapotrzebowanie tlenu

Wymagana ilość dostarczanego tlenu określono analogicznie jak w WARIANCIE I lecz dla połowy ładunku. 

Wynosi ona średnio 1505/2 = 752,5 kg O2/d

Maksymalne zapotrzebowanie tlenu:

O2max = 1,25 * 752,5 = 940,6 kg O2/d

Wymagana dla procesu dobowa ilość tlenu doprowadzona musi być w czasie, w którym trwa napowietrzanie. 

Czas napowietrzania w cyklu – 4 h

Czas napowietrzania reaktora w ciągu doby – 3 cykle x 4 godziny = 12 godz.

Ilość reaktorów – 2

Wymagana ilość powietrza wprowadzona do 1 reaktora w ciągu godziny 


O21 = (O2max /2) / 12 = (940,6/2) / 12 = 39,2 kgO2/godz

Do napowietrzania przyjęto 2 mieszadła pompująco - napowietrzające firmy ABS NOPON z dodmuchem powietrza za pomocą sprężarek. W każdej z komór zamontowane będzie 1 mieszadło, współpracujące ze sprężarką w układzie 1 dmuchawa na 1 urządzenie mieszająco napowietrzające.

Typ mieszadła : OKI 1070C-15-AM

OC = 39,2 kgO2/h

Moc na wale przy napowietrzaniu: 15 kW

Moc na wale przy mieszaniu: 11 kW

Ilość powietrza dostarczonego przez dmuchawę – 285 m3/godz

Dmuchawa dobrana do OKI typu RB-LP 30

Qpow 

5,5 m3/h

Nadciśnienie 
1000 mbar

Moc silnika 
15 kW

Moc na wale
13,3 kW

Obroty 
3000 obr/min.

Urządzenia OKI są dobrym rozwiązaniem do napowietrzania reaktorów SBR z uwagi na ich dwufunkcyjność pracy. W fazie tlenowej reaktora dostarczają do niego powietrze, natomiast w fazie beztlenowej, przy odciętym dopływie powietrza pracują jako mieszadła w komorach SBR. Ponadto szczególnie są przydatne do zastosowania w rozwiązaniach dla komór głębokich, przy których dyfuzory wymagają specjalnych rozwiązań i ich efektywność ulega zmniejszeniu. Dyfuzory nie są zatem zalecane dla komór głębokich. 

Urządzenia OKI są konstrukcjami nie wymagającymi mocowań w zbiornikach i bardzo łatwo dają się wyjmować z komory, bez konieczności jej opróżniania.

OBLICZENIA SPRAWDZAJĄCE WARUNKI EKSPLOATACYJNE SBR W OKRESIE

PROWADZENIA REMONTÓW CIĄGU PRZEPŁYWOWEGO.

W okresie tym zakłada się kierowanie całości ścieków do komór SBR w których należy zwiększyć stężenie osadu do wartości 4 kg sm/m3.

Zapas osadu w reaktorach wyniesie zatem:

X = X*VR1*2 =4 * 1600 * 2 = 12800 kg sm

Obciążenie osadu wyniesie:

ŁBZT5/X = 3700 *0,21/12800 = 0,06

Sprawdzenie procesu w oparciu o ilość dostarczanego tlenu:

Zapotrzebowanie tlenu

Zapotrzebowanie tlenu obliczono wzorem Eckenfeldera:

O2 = 1,25(0,1*SX + 0,5 ŁBZTus.+ 4,6 ŁN-NH4nit.- 2,3 ŁN-NO3D)

gdzie:

· zapotrzebowanie tlenu na oddychanie biomasy

O2 = 0,1*SX = 0,1 * 2 * 3 200 =




   640 kg O2/d

· zapotrzebowanie tlenu na usuwanie BZT5

O2 = 0,5 ŁBZTus. = 0,5 * 3 700 (0,210 – 0,015) =

  
   361 kg O2/d

Razem 

średnie zapotrzebowanie O2

       
 1 001  kg O2/d

Maksymalne zapotrzebowanie tlenu:

O2max = 1,25 * 1 001 = 1251,3 kg O2/d

Wymagana ilość powietrza wprowadzona do 1 reaktora w ciągu godziny zakładając że rezygnujemy z okresu nie napowietrzanego w fazie denitryfikacji.

tN = 6h


O21 = (O2max /2) / 18 = (1251,3/2) / 18 = 34,8 kgO2/h < 39,2 kg O2/h

Oznacza to, że zainstalowane w reaktorach SBR turbiny napowietrzające zapewnią dostarczenie niezbędnej ilości tlenu jeśli skierujemy do nich całość dopływających do oczyszczalni ścieków. W okresie tym nie będzie jednakże zachodzić wysokoefektywne usuwanie azotu, a usuwane będą związki węgla.

7. PRZERÓBKA OSADÓW

7.1. STABILIZACJA OSADU NADMIERNEGO

Osad nadmierny usuwany z reaktora wymaga dalszej stabilizacji.

- Dobowa ilość osadu nadmiernego 

G = 469 kg sm/d jako osad biologiczny

G = 446,2  kg sm/d jako osad biologiczny

Ponadto do komory trafiać będzie osad chemiczny z symultanicznego strącania fosforu

G = 116,5 kg sm/d jako osad biologiczno – chemiczny

G = 112,0  kg sm/d jako osad biologiczno - chemiczny

Łączna ilośc osadu:

G = 585,5 kg sm/d

G = 558,2  kg sm/d

Zakłada się, że odprowadzany osad z osadników  będzie posiadał 1% sm

Vn = SMn / 10*sm  [m3/d]

Vn = 585,5/ 10*1,0 = 58,6 [m3/d]

Vn = 558,2/ 10*1,0 = 55,8 [m3/d]

Bilans masy w procesie stabilizacji przedstawiono w tab. 12.

Tab.12. Przemiany osadu w procesie tlenowej stabilizacji



SEZON

Rodzaj osadu
Wtórny
Ustabilizowany

SMn [kg/d]
585,5
------

SMmin [kg/d]
233,75
233,75

SMorg [kg/d]
351,8
------

SMr = 38% SMorg 
133,7
------

SMnr = 62% SMorg
218,1
218,1

SMst
451,8



POZA SEZONEM

Rodzaj osadu
Wtórny
Ustabilizowany

SMn [kg/d]
558,2
------

SMmin [kg/d]
223,55
223,55

SMorg [kg/d]
334,7
------

SMr = 38% SMorg 
127,2
------

SMnr = 62% SMorg
207,5
207,5

SMst
431,0

W komorze stabilizacji napowietrzanie będzie przerywane. Podczas przerwy w napowietrzaniu następować będzie zagęszczanie osadu ustabilizowanego do ok. SM = 5 [%] oraz doprowadzenie nowej porcji osadu z równoczesnym odprowadzeniem wody osadowej.

Objętość osadu po stabilizacji

Vst = SMst/[10*(100 – w)]  [m3/d]

w = 95% - założone uwodnienie po procesie stabilizacji.

Vst = 451,8 /[10*(100 – 95)] = 9,0 [m3/d]

Vst = 431,0 /[10*(100 – 95)] = 8,6 [m3/d]

Objętość wody osadowej

VWO = Vn –  Vst   [m3/d]

VWO = 58,6 – 9,0 =  49,6 [m3/d]

VWO = 55,8 – 8,6 =  47,2 [m3/d]

Średnia objętość osadu podczas stabilizacji

Vśr  = Vn – 2/3*( Vn – Vst )   [m3/d]

Qśr  = 58,6  – 2/3*( 58,6  – 9,0) = 25,5 [m3/d]

Qśr  = 55,8  – 2/3*( 55,8  – 8,6) = 24,4 [m3/d]

Średni wymagany czas stabilizacji

Dla osadu wtórnego przyjmujemy  tst = 30 [d] – WO  [d]

tst = 30 – 15 = 15  [d]

Objętość czynna komór stabilizacji

Vcz = Vśr * tst   [m3]

Vcz = 25,5 * 15 = 383,1  [m3]

Vcz = 24,4 * 15 = 365,3  [m3]

Obliczono wariantowo rozwiązanie komór stabilizacji, 

A ) dla wariantu I – układ przepływowy

przy Hcz = 4,5 m. 

Powierzchnia takiej komory wyniesie 85,1 m2. Przyjmując szerokość komory 6,0 m, jej długość wyniesie 14,0 m. Proponuje się zatem przybędzie 2 komór, każda o szerokości 6 m i długosć 7,0 m

B) dla wariantu II – układ hybrydowy

w rozwiązaniu zbiorników cylindrycznych stalowych

Wysokość czynna – 10 m

Wysokość cylindrycznej części komory - 10,5 m

Średnica komory 10,4 m.

Całkowita wysokość (z przykryciem) – 11,5m

Zapotrzebowanie tlenu do komory stabilizacji tlenowej 

Aby osad został ustabilizowany metodą tlenową, na każdy powstający w oczyszczalni kg osadu, należy zapewnić 1,6 kg tlenu. Bierze się tu pod uwagę ilość osadu biologicznie rozkładalnego, czyli 38 [%] suchej masy organicznej:

OC = 1,6 * SMr   [kgO2/d]

OC = 1,6 * 133,7 = 218  [kgO2/d] 

OC = 1,6 * 127,2 = 207  [kgO2/d]

Godzinowe zapotrzebowanie tlenu, przy przyjęciu 18 godzinnego czasu napowietrzania:

OC h = 218/18 = 12,1 [kgO2/h]

OC h = 207/18 = 11,5  [kgO2/h]

Dobór urządzeń napowietrzających dokonuje się wariantowo:

A. przyjmuje się system napowietrzania ścieków ABS NOPON. 

Zgodnie z ofertą dystrybutora w każdej komorze trzeba zamontować system napowietrzania składający się z 36 dyfuzorów PRK 300 które sa identyczne do zamontowanych obecnie w komorze reaktora w oczyszczalni.

Łączna ilość dyfuzorów –72 sztki, do których wymagana jest ilość powietrza wynoszaca

336 Nm3/godz.

Proponuje wykorzystanie istniejących w oczyszczalni dmuchaw do dostarczenia powietrza do projektowanych komór stabilizacji osadu. Dmuchwy te, jak wykazały obliczenia posiadają zaczną rezerwę, wystarczającą do zasilenia również komór stabilizacji.

B. Dla rozwiązania w postaci zbiornika stalowego, cylindrycznego przyjęto 2 mieszadła pompująco – napowietrzające OKI Firmy ABS NOPON z dodmuchem powietrza za pomocą sprężarek. W komorze zamontowane będzie 1 mieszadło, współpracujące ze sprężarką w układzie 1 dmuchawa na 1 urządzenie mieszająco napowietrzające.

Typ mieszadła : OKI 1050A-03-A

OC = 12,1 kgO2/h

Moc silnika – 3 kW.

Wymagana ilość powietrza 140 m3/h

Dmuchawa dobrana do OKI typu  RB-LP 30

Nadciśnienie 
1000 mbar

Moc silnika 
15 kW

Obroty 
3600 obr/min.

W omawianych komorach stabilizacji urządzenia OKI pracować będą tylko w trybie z dostarczaniem powietrza.

7.2. ODWADNIANIE I HIGIENIZACJA OSADU

Osady poddawane higienizacji to osad wstępny po fermentacji oraz osady wtórny i chemiczny po tlenowej stabilizacji i zagęszczeniu w komorze stabilizacji, poprzez okresowe wyłączenie systemu napowietrzania i mieszania 

SM os.st = 451,8 + 420,9 = 872,7 kg/d

SM os.st = 431,0 + 398,1 = 829,1 kg/d

Winny posiadać uwodnienie 95%, co daje projektową ilość osadu poddawanego higienizacji:

Qos.st = 17,5 m3/d.

Qos.st = 16,6 m3/d.

Zakładając czas pracy wirówki t = 6 godz/dobę i jej pracę 5 dni w tygodniu, wymagana wydajność wirówki wynosić powinna:

 Qwir. = (17,5 * 7)/ (6 * 5) = 4,1 m3/godz

Qwir. = (16,6 * 7)/ (6 * 5) = 3,9 m3/godz

Max. uwodnienie osadu po prasie: 80%.

Wstępnie dobrano wirówkę NOXON typ DC-6FC

Wydajność wirówki 
3-8 m3/h, lub 250kgsm/h

Prędkość obrotowa, max 2 800 obr/min

Moc zainstalowana 11,0 – 5,5 kW

Wirówka współpracuje z pompą nadawy prod. ALLWEILER TYP AEB1E25 oraz z instalacją do przygotowania i dozowania roztworu polielektrolitu NOXON DRY typ P 1001

Zużycie PEL do odwadniania osadu ustabilizowanego, po procesie stabilizacji – 5 kg/1000 kgsm

PEL = 5 x 872,2/1000 = 4,4

PEL = 5 x 829,1/1000 = 4,1

Miesięczne zapotrzebowanie polielektrolitu

PEL – 131 kg/m-c. 
PEL – 124 kg/m-c.
Dostawa polielektrolitu w beczkach 50 kg.

Godzinowa wydajność agregatu do rozcieńczania polielektrolitu przy przyjęciu pracy 5 dni w tygodniu, i 6 godzin na dobę – 0,76 kg/h.
0,73 kg/h.


Zapotrzebowanie wody do rozcieńczenia roztworu 5% - 
0,153 m3/h = 1,2 m3/d










0,145 m3/h = 1,2 m3/d

Odwodniony w wirówce osad poddawany będzie procesowi higienizacji wapnem.

Ilość higienizowanego osadu, 5 dni w tygodniu, przez 6 godzin, wynosi:

SM = (872,2 * 7) / (5 * 6 ) = 203,6 kg sm/godz = 203,6 * 6 godz = 1221,2 kg sm/dobę.

SM = (829,1 * 7) / (5 * 6 ) = 193,5 kg sm/godz = 193,5 * 6 godz = 1160,8 kg sm/dobę.

Wapnowanie osadu, dawka 0,3 kg CaO/ kg sm. Uwodnienie osadu odwodnionego 30%

Zapotrzebowanie czystego CaO


0,3 x 1221,2 = 366,5 kg/d 

0,3 x 1160,8 = 348,2 kg/d

Wapno techniczne = = 366,5/0,8 = 458,2 kg/d

Wapno techniczne = = 348,2/0,8 = 435,3 kg/d

Miesięczny zapas wapna (licząc wapnowanie 5 dni w tygodniu= 20 dni w miesiącu)

Gtech.CaO = 458,2 * 20 = 13746 kg/m-c tj. 13,7 tony/m-c

Gtech.CaO = 435,3 * 20 = 13059 kg/m-c tj. 13,1 tony/m-c

Ilość osadu po wapnowaniu przy przyjęciu współczynnika przyrostu suchej masy po przereagowaniu z wapnem – 1,3

SM1 = 1221,8 * 1,3 = 1588,4 kg/d

SM1 = 1160,8 * 1,3 = 1509,0 kg/d

Przyjęto uwodnienie osadu po reakcji z wapnem –30% sm.

SM2 = 1221,8 * 0,3 = 366,5 kg sm/d

SM2 = 1160,8 * 0,3 = 348,2 kg sm/d

Końcowa ilość suchej masy po reakcji z wapnem

SMK = SM1 + SM2 = 1588,4 + 366,5 = 1954,9 kg sm/d

SMK = SM1 + SM2 = 1509,0 + 348,2 = 1857,3 kg sm/d

Objętość osadu po wapnowaniu 

QK = 1954,9 / (30 x 10) = 6,5 m3/d

QK = 1857,3 / (30 x 10) = 6,2 m3/d

Do procesu higienizacji EKO-CELKON produkuje zestaw urządzeń w skład którego wchodzi:

zasobnik wapna (silos) o pojemności 10 m3, średnicy 2,28 m

urządzenie dozowania i transportu wapna, 

mieszacz osadu

przenośnik ślimakowy osadu zmieszanego z wapnem

7.3. MAGAZYNOWANIE OSADU ODWODNIONEGO

Podstawowym założeniem jest rolnicze wykorzystanie osadu.

Na działce projektuje się magazyn osadu w czasie przerw w jego odbiorze.

Czas magazynowania – 150 dób.

Objętość magazynu osadu

Vm = 6,5 * 150 = 977 m3

Vm = 6,2 * 150 = 929 m3

Przy przyjęciu warstwy składowania osadu 1,5 m, wymagana powierzchnia magazynu

Fm = 977 / 1,5 = 652 m2

Fm = 929 / 1,5 = 619 m2

Projektuje się magazyn podzielony na 4 sekcje, aby zapewnić przemienność funkcji. 
Np. sekcja 1 napełnianie osadem, sekcja 2 i 3 – leżakowanie osadu, sekcja 3 wywożenie. 
W dalszej fazie wywożenie z sekcji 2, napełnianie sekcji 3, leżakowanie sekcji 1 itd.

Sekcje mają szczelne dno a wzdłuż dłuższych boków szczelną ścianę o wysokości 
1,3 m. Boki węższe są zamykane szandorami, z jednej strony służącymi do wprowadzania osadu a do wywożenia z drugiej. Każdy magazyn ma oddzielne zadaszenie.

Długość jednej sekcji obliczamy przy założeniu wysokości warstwy 1,5 m i szerokości 
9 m

Ls = 652 /(4 * 9) = 18,1 m   przyjęto 18m

Obliczenie ilości osadu do wywozu:

Qos wyw. =  (Qk + Qk) / 2 = (6,5 + 6,2) / 2 = 6,3 m3/d


6,3 m3/d ~ 6,3 tony

Roczna masa osadu do zagospodarowania (wraz z wodą) wynosi:

M = 6,3 ton/d * 5 dni/tydz. * 52 tyg = 1683 tony/rok

 8.  ANALIZA EKONOMICZNA

8.1. WARIANT I - przepływowy

8.1.1.  Koszty inwestycyjne dla Wariantu I

W  tabeli 13. przedstawiono obliczenia kosztów inwestycyjnych związanych z zakupem maszyn i urządzeń wraz z ich montażem. Wielkości te obliczone zostały w oparciu o otrzymane odpowiedzi na zapytania ofertowe wysłane do przykładowo wybranych producentów urządzeń. 

W rezultacie końcowym obliczono koszty inwestycyjne maszyn i urządzeń, które wyniosły sumarycznie  - 2 068 500 zł. Co daje jednostkowo wielkość 559 zł/m3 oczyszczanych w dobie ścieków.

Wycena koniecznych robót budowlanych przedstawiona została w tabeli 14.

Obliczone koszty inwestycyjne dla robót budowlanych wyniosły sumarycznie  - 1 512 300 zł. 

Zatem koszt inwestycyjny oczyszczalni obejmujący maszyny i urządzenia oraz roboty budowlane wynosi.:


3 580 800 zł

.co jednostkowo daje wskaźnik 
968 zł/m3 oczyszczanych ścieków.

Do wartości inwestycji doliczyć należy dalsze składniki związane i jej realizacją, pokazane w tabeli 15. w postaci ZZK (zbiorcze zestawienie kosztów). Wynika z niego końcowa, całościowa kwota stanowiąca całkowity koszt inwestycyjny oczyszczalni w wysokości:

4 196 500 zł

i wskaźnik jednostkowy:

1 134 zł/m3 oczyszczanych ścieków.

8.1.2.  Koszty eksploatacyjne dla Wariantu I

W tabeli 16 zestawiono orientacyjne zapotrzebowanie mocy i obliczono zużycie energii dla projektowanej technologii. Jak z niej wynika, w oczyszczalni powinna być zainstalowana moc w wysokości około 200 kW, natomiast sumaryczna, pobierana w dobie energia elektryczna wynosi – 2057 kWh/d, co daje jednostkowe wskaźniki:

0,56 kWh/m3 oczyszczanych w dobie ścieków

2,1 kWh/ kg BZT usuniętego w dobie.

Przyjmując powyższej przedstawione ilości zużywanej energii, oraz na postawie wykonanych obliczeń technologicznych zapotrzebowania na chemikalia i pozostałe media. W tabeli 17 przedstawiono obliczenia kosztów eksploatacyjnych oczyszczalni, w rozliczeniu rocznym, oraz wskaźnikowym, na m3 oczyszczanych ścieków. W obliczonych wartościach zawarte są także opłaty środowiskowe za odprowadzanie ścieków i deponowanie odpadów i osadów na wysypisku. Zaznacza się, że są to wartości górne, ponieważ planowane rolnicze zagospodarowani osadów pozwoli na obniżenie kosztów eksploatacyjnych dzięki obniżeniu opłaty za deponowanie osadu na składowisku. 

W tabeli 18 przedstawiono natomiast wyniki obliczeń kosztów eksploatacyjnych z uwzględnieniem amortyzacji oczyszczalni. 

Koszty eksploatacji oczyszczalni wynosić będą:

Bez amortyzacji : 
1 132 600 zł/rok,  - jednostkowo – 0,84 zł/m3 oczyszczanych ścieków

Z amortyzacją :
1 253 600  zł/rok,  - jednostkowo – 0,93 zł/m3 oczyszczanych ścieków

8.2. WARIANT II – hybrydowy (z SBR)

8.2.1  Koszty inwestycyjne dla Wariantu II

W  tabeli 19. przedstawiono obliczenia kosztów inwestycyjnych związanych z zakupem maszyn i urządzeń wraz z ich montażem. Wielkości te obliczone zostały w oparciu o otrzymane odpowiedzi na zapytania ofertowe wysłane do przykładowo wybranych producentów urządzeń. 

W rezultacie końcowym obliczono koszty inwestycyjne maszyn i urządzeń, które wyniosły sumarycznie  - 9 482 000 zł. Co daje jednostkowo wielkość 2563 zł/m3 oczyszczanych w dobie ścieków.

Wycena koniecznych robót budowlanych przedstawiona została w tabeli 20.

Obliczone koszty inwestycyjne dla robót budowlanych wyniosły sumarycznie  - 4 418 900 zł. 

Zatem koszt inwestycyjny oczyszczalni obejmujący maszyny i urządzenia oraz roboty budowlane wynosi.:


13 900 600 zł

.co jednostkowo daje wskaźnik 
3757 zł/m3 oczyszczanych ścieków.

Do wartości inwestycji doliczyć należy dalsze składniki związane i jej realizacją, pokazane w tabeli 21. w postaci ZZK (zbiorcze zestawienie kosztów). Wynika z niego końcowa, całościowa kwota stanowiąca całkowity koszt inwestycyjny oczyszczalni w wysokości:

15 769 700 zł

i wskaźnik jednostkowy:

4 262 zł/m3 oczyszczanych ścieków.

8.2.2.  Koszty eksploatacyjne dla Wariantu II

W tabeli 22 zestawiono orientacyjne zapotrzebowanie mocy i obliczono zużycie energii dla projektowanej technologii. Jak z niej wynika, w oczyszczalni powinna być zainstalowana moc w wysokości około 326 kW, natomiast sumaryczna, pobierana w dobie energia elektryczna wynosi – 2652 kWh/d, co daje jednostkowe wskaźniki:

0,72 kWh/m3 oczyszczanych w dobie ścieków

2,7 kWh/ kg BZT usuniętego w dobie.

Przyjmując powyższej przedstawione ilości zużywanej energii, oraz na postawie wykonanych obliczeń technologicznych zapotrzebowania na chemikalia i pozostałe media. W tabeli 23 przedstawiono obliczenia kosztów eksploatacyjnych oczyszczalni, w rozliczeniu rocznym, oraz wskaźnikowym, na m3 oczyszczanych ścieków. W obliczonych wartościach zawarte są także opłaty środowiskowe za odprowadzanie ścieków i deponowanie odpadów i osadów na wysypisku. Zaznacza się, że są to wartości górne, ponieważ planowane rolnicze zagospodarowani osadów pozwoli na obniżenie kosztów eksploatacyjnych dzięki obniżeniu opłaty za deponowanie osadu na składowisku. 

W tabeli 24 przedstawiono natomiast wyniki obliczeń kosztów eksploatacyjnych z uwzględnieniem amortyzacji oczyszczalni. 

Koszty eksploatacji oczyszczalni wynosić będą:

Bez amortyzacji : 
1 443 200 zł/rok,  - jednostkowo – 1,07 zł/m3 oczyszczanych ścieków

Z amortyzacją : 
1 894 200 zł/rok,  - jednostkowo – 1,40 zł/m3 oczyszczanych ścieków

9. PODSUMOWANIE

Opracowana koncepcja dla oczyszczalni ścieków 

z Rymanowie wyznacza docelową ilość ścieków dopływających do oczyszczalni w dwóch okresach, z uwagi na uzdrowiskowy charakter miejscowości. Są to wartości:

A. W okresie sezonu

Q dśr  = 3 700 m3/d

i ładunek odpowiadający 
 17 270 RLM

B. W okresie poza sezonem

Q dśr  = 3 300 m3/d

i ładunek odpowiadający 
 16 350 RLM

Koncepcja opracowana została przy założeniu oczyszczania w wysokoefektywnych reaktorach do zintegrowanego biologicznego usuwania zanieczyszczeń węglowych z azotem i fosforem na drodze biologicznej oraz ze wspomagawczym chemicznym usuwaniem fosforu. Oczyszczanie w reaktorach poprzedzone ma być usunięciem ze ścieków zawiesiny wstępnej w istniejących w oczyszczalni osadnikach Imhoffa. 

Przeróbka osadów przebiegać ma z założeniem wykorzystania istniejących osadników dla fermentacji osadu wstępnego. Stabilizacja osadu wtórnego prowadzona ma być natomiast nowych w wydzielonych komorach stabilizacji tlenowej. 

Założono również odwadnianie osadu w wirówce oraz higienizacje wapnem.

Opracowany Wariant I bazuje na rozbudowie oczyszczalni w oparciu o reaktory przepływowe w dwóch niezależnych ciągach technologicznych w linii oczyszczania ścieków.

Opracowany Wariant II zakłada oczyszczanie połowy ścieków w istniejącym ciągu z reaktorem przepływowym, oraz budowę drugiego ciągu w rozwiązaniu z reaktorami cyklicznymi SBR.

Rozwiązanie techniczne SBR zaproponowano w reaktorach wysokich, wykonanych w postaci zbiorników ze stali kwasoodpornej. Zaletą tych reaktorów jest ich bardzo duża trwałość, dzięki praktycznie całkowitej odporności na korozję. Drugą istotną zaletą jest łatwość montażu, który można wykonać w prosty i szybki sposób na miejscu, na wykonanej płycie betonowej stanowiącej wspólny fundament pod wszystkie zbiorniki oraz umieszczony pomiędzy nimi budynek technologiczny. Wysoka niezawodność tych urządzeń i prosty sposób ich ewentualnych napraw, spowodował, że są to urządzenia wdrażane do praktyki. 

Nie mniej wynikiem analizy ekonomicznej przedstawionej w niniejszej pracy, jest stwierdzenie, że dla warunków w Romanowie realizacja wariantu II jest znacznie droższa. Wariant ten można jednak wziąć pod uwagę dla przypadku gdyby Inwestor miał dostęp do środków finansowych o charakterze grantu inwestycyjnego. 
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Tabela  7. Bilans przemian osadu wstępnego podczas fermentacji

Tabela.  8. Bilans przemian osadu wtórnego podczas fermentacji

Tabela  9. Wyznaczenie stężenia ścieków po osadniku Imhoffa (Q = 3 300 m3/d)

Tabela 10.Bilans przemian osadu wstępnego podczas fermentacji

Tabela. 11 Bilans przemian osadu wtórnego podczas fermentacji

Tabela. 12. Przemiany osadu w procesie tlenowej stabilizacji

Tabela 13. Koszt inwestycyjny nowych maszyn i urządzeń oczyszczalni- układ przepływowy,

Wariant I

Tabela 14. Roboty budowlane i ich koszt dla projektowanej oczyszczalni, Wariant I

Tabela 15. Zbiorcze Zestawienie Kosztów modernizowanej oczyszczalni, Wariant I

Tabela 16. Zestawienie obliczeń mocy i zużycia energii - układ przepływowy, Wariant I

Tabela 17. Obliczenia kosztów eksploatacyjnych oczyszczalni bez amortyzacji, Wariant I

Tabela 18. Obliczenia kosztów eksploatacyjnych oczyszczalni z uwzględnieniem amortyzacji,

Wariant I

Tabela 19 Koszt inwestycyjny nowych maszyn i urządzeń oczyszczalni-układ hybrydowy,

Wariant II

Tabela 20 Roboty budowlane i ich koszt dla projektowanej oczyszczalni, Wariant II

Tabela 21 Zbiorcze Zestawienie Kosztów projektowanej oczyszczalni, Wariant II

Tabela 22 Zestawienie obliczeń mocy i zużycia energii-eksploatacja hybrydowa, Wariant II

Tabela 23 Obliczenia kosztów eksploatacyjnych oczyszczalni bez amortyzacji, Wariant II
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Wariant II
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