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CZESC OPISOWA

koncepcji przebudowy i rozbudowy oczyszczalni scieckow w Trepczy

1. PRZEDMIOT OPRACOWANIA

Przedmiotem opracowania jest koncepcja wprowadzenia nastgpujagcych nowych

procesow na oczyszczalni §ciekow w Trepcezy:

=  hydroliza (dezintegracja) osadéw,
=  kompostowanie osadéw

=  wytracanie fosforu pod postacig struwitu

Poza tym na oczyszczalni planowane sa do wprowadzenia nast¢pujace zmiany

technologiczne:

= zmiana sposobu mieszania zawartosci komor fermentacyjnych z pompowego na

mieszadla,
= zmiana sposobu zageszczania osadu nadmiernego z zaggszczacza grawitacyjnego

na zageszczacz mechaniczny

Zawarte w koncepcji informacje maja za zadanie umozliwi¢ Zamawiajgcemu

podjecie decyzji w nastepujacych sprawach:

*  celowos$é wprowadzenia do ukladu technologicznego procesu hydrolizy,

* celowosé¢ wprowadzenia do ukladu technologicznego usuwania fosforu pod

postacig struwitu,



= optymalna w warunkach oczyszczalni S$ciekéw w Trepczy technologia

kompostowania osadu,

Na podstawie wariantu zatwierdzonego przez Zamawiajgcego wykonany zostanie
projekt technologiczny budowalny i wykonawczy ktory stanowil bedzie podstawe do

wykonania projektow branzowych.

2. DANE WYJSCIOWE

2.1.DANE WYJSCIOWE DLA POTRZEB OBLICZEN PROCESU HYDROLIZY I
FERMENTACIJI OSADU

Na dziefi wykonania opracowania Zamawiajagcy prowadzi proces stracania
wstepnego (od okoto potowy 2016 roku). Proporcje ilosci osadu wstgpnego do
nadmiernego s3 rozne w zalezno$ci czy proces ten jest prowadzony czy nie. Dodatkowo
okreSlenie ilosci osadéw mozna przeprowadzi¢ réznymi sposobami co daje pewne
rozbieznosci danych. Ponizej zestawiono iloSci osadu wstepnego i nadmiernego dla
okresu stosowania strgcania wstgpnego (rok 2017) oraz bez stracania wstgpnego (rok
2015). Dane dotyczace ilosci osadéw za rok 2017 przyjeto na podstawie stezen suchej
masy oraz ilosci odprowadzanych osadéw w poszczegdlnych okresach roku (dajacy
nieznacznie wiekszg roczng suchg mas¢ osadéw niz w przypadku obliczen na podstawie
warto$ci §rednich - odpowiednio 2 148 Mg s.m./r i 2092 Mg s.m./r). Odpowiednie

wartos$ci sg nastepujace.

Tab. 1. Dane dotyczace ilosci osadow Sciekowych

Rok 2015 Rok 2017
. (bez stracania wstepnego) (ze stracaniem wstgpnym)
Wskaznik - :
Osad Osad Lacznie Osad Osad Lacznie
wstepny | nadmierny wstepny nadmierny

Sucha roczna [Mg s.m./T] 876 1329 2205 1836 312 2148
masa Dobowa [Mg s.m./d] 2,40 3,64 6,04 5,03 0,85 5,88
Sucha [%] 70 75 - 70 75 -
masa roczna [Mg sm.orglt] | 613 997 1610 1285 234 1519
org. Dobowa [Mg s.m.org/d] 1,68 2,73 4,41 3,52 0,64 4,16
stezenie suchej masy [%] 4 2,8 - 5,41 2,78 -
objetosé Roczna [m'/r] 21 900 47 464 69 364 33937 11223 45160

Dobowa [m'/d] 60 130 190 93 31 124




Zgodnie z danymi w pkt. 3.2.5. parametry technologiczne istniejacych komor
fermentacyjnych sg bardzo korzystne. W zwiazku z tym majg one znacza rezerwe
zdolnosci przerobowej. Dodatkowo w wyniku procesu hydrolizy wzrasta podatnos$¢ na
rozklad materii organicznej zawartej w $ciekach. W zwiazku z tym uklad ma jeszcze
znaczne rezerwy jezeli chodzi o mozliwo$¢ przyjecia dodatkowych substratow. Zgodnie

z zatozeniami przetargowymi mogg to by¢:

= osady z innych oczyszczalni $cickéw (w przypadku matych obiektéw beda to
glownie osadu nadmierne)

» odpady organiczne.

Dla potrzeb opracowanie przyjeto, ze istniejaca instalacja ma mie¢ mozliwosé
przyjecia dodatkowo okoto 30 m°/d substratéw zewnetrznych. W przypadku osadow z
innych oczyszczalni $ciekow przyjeto, ze beda to osady nadmierne. W przypadku
odpadow organicznych przyjeto, ze beda to osady poflotacyjne z przemystu

spozywczego. Zatozona charakterystyka substratow zewnetrznych:

= osady Sciekowe zewngtrzne:

- objetos¢ osadu: Vs nadm_zew = 30 m’/d,

zawarto$¢ suchej masy: 2,5 % s.m.,

sucha masa osadu: Mos_nadm zew = 30 x 0,025 = 0,75 Mg s.m./d,

zawarto$¢ suchej masy organicznej: 75 % s.m.org,

sucha masa organiczna: Mos nadm zew org = 0,75 x 0,75 =0, 56 Mg s.m.org/d,

= odpady organiczne:

objetos¢ osadu: Vs s = 30 m*/d,

- zawarto$¢é suchej masy: 4,5 % s.m.,
- sucha masa osadu: M siot = 30 x 0,045 = 1,35 Mg s.m./d,
- zawarto$¢ suchej masy organicznej: 85 % s.m.org,

- sucha masa organiczna: Mos fiot org = 1,35 x 0,75 = 1,15 Mg s.m.org/d,



Dane wyjsciowe do hydrolizy okreslono przy nastepujacych zalozeniach:

= odpady organiczne nie beds poddawane hydrolizie, osady te skladaja si¢ w duze;
mierze z tluszczu ktéry charakteryzuje si¢ okoto 80% konwersja w procesie
,klasycznej” fermentacji, w ramach modemizacji gospodarki osadowej
wprowadzone bedzie kompostowanie osadow ktore zapewni ich higienizacje,

*  jlo$¢ osadu nadmiernego i wstgpnego przyjeto dla stanu bez strgcania wstgpnego z
dodatkiem rezerwy na poziomie 10%, zwickszenie stopnia konwersji materii
organicznej w wyniku hydrolizy w sposob znaczacy osiggane jest jedynie dla osadu
nadmiernego, w przypadku gdy na oczyszczalni prowadzone bedzie strgcanie
wstepne ilo$¢ osadu nadmiernego w stosunku do osadu wstepnego jest tak mala, ze
prowadzenie procesu hydrolizy nie ma uzasadnienia ekonomicznego,

=  zawarto$¢ suchej masy w osadzie wstepnym jak dla stanu istniejacego, zawartos$é
suchej masy w osadzie nadmiernym 5,5 % (zatozono, ze wprowadzony zostanie
proces zaggszczania mechanicznego),

= zawarto$¢ suchej masy w osadzie nadmiernym dowozonym 5,5 % (zalozono, ze

wprowadzony zostanie do projektowanego zaggszczania mechanicznego),

Dla powyzszych zatozen dane wyj$ciowe do procesu hydrolizy sa nast¢pujace:

= objetos¢ osadow: Vs g = 151 m/d w tym:

- osad wstepny: Vs wst = 66 m3/d

- osad nadmierny zagg¢szczony (wlasny + dowozony): Vs nadm_zag = 85 m>/d
*  sucha masa osadu: My sur = 7,39 Mg s.m./d w tym:

- osad wstepny: Mos wst = 2,64 Mg s.m./d,

- osad nadmierny (wlasny + dowozony): Ms nagm = 4,75 Mg s.m./d
*  sucha masa organiczna: Mes sur org = 5,41 Mg s.m.org/d w tym:

- osad wstepny: Mos wst org = 1,85 Mg s.m./d,

- osad nadmierny (wlasny + dowozony): Mos nadm org = 3,56 Mg s.m./d



2.2. DANE

WYJISCIOWE

DLA

POTRZEB

KONTROLOWANEGO STRACANIA STRUWITU

OBLICZEN

PROCESU

Dla potrzeb opracowania przeprowadzone zostaly badania jakosci odciekow na

oczyszczalni $ciekow w Trepczy.

Tab. 2. Jako$¢ odciekdw pobranych dnia 22-01-2018.

[ Wskaznik Wody nados. Wody nados. | Filtrat z prasy | Wody nados.
Z ZaggSZCZ. 0S. WKF ZageSZCZ. 0S. Wst.
nadmiernego
ChZT [mgO,/dm’] 247 944 880 37000
Fosfor ogdlny [mgP/dm'] 60 94 55,2 560
Fosfor fosforan. [mgP-POy/ dm’] 12,44 12,76 10,1 102
Azot ogblny [mgN/dm'] 56,7 732 430 1310
Zawiesina og6lna [mg/dm '] 150 200 1250 -
BZT; [mgO,/dm’] 150 200 70 17600
Tab. 3. Jako$¢ odciekdw pobranych dnia 29-01-2018.
Wskaznik Wody nados. Wody nados. | Filtrat z prasy | Wody nados.
Z ZaggsZCZ. 0S. WKF ZagesZCZ. 0S. WSt.
nadmiernego
ChZT [mgO,/dm’] 400 1020 450 4900
Fosfor ogélny [mgP/dm'] 67,5 96 14,3 64,7
Fosfor fosforan. [mgP-PO4/dm‘] 18,88 18,63 2,98 18,2
Azot ogélny [mgN/dm'] 62,1 740 37,6 110,1
Zawiesina ogdlna [mg/dm'] 240 530 650 110,1-
BZTs [mgO,/dm’] 150 200 70 17600

Dla potrzeb okreslenia warunkéw wyjsciowych do usuwania fosforu pod postacia

struwitu istotne jest stezenie fosforu fosforanowego. Okreslone laboratoryjnie stgzenia

sg zdecydowanie zbyt niskie aby byla ekonomiczni uzasadniona produkcja struwitu. Na

dzien wykonania opracowania oczyszczalnia prowadzi stracanie wstepne. Dodatkowo

zageszczanie osadu nadmiernego prowadzone jest w zaggszczaczu grawitacyjnym.

Jednym z celow wprowadzenia stracania struwitu jest mozliwos$¢ rezygnacji przez

oczyszczalnie ze stracania wstgpnego. W tej sytuacji wyniki dla stanu istniejgcego nie

sa reprezentatywne dla stanu bez strgcania wstgpnego oraz z wprowadzonym

zageszczaniem mechanicznym.



Struwit moze by¢ usuwany bezposrednio z osadéw przefermentowanych lub z
odciekéw ze stacji odwadniania. Dane wyjsciowe instalacji do usuwania struwitu

okreslono przy nastgpujacych zatozeniach:

= dobowa ilo$¢ osadu przefermentowanego (zgodnie z obliczeniami w pkt. 2.3.):
Mos przet =4 779 kg s.m./d

=  stezenie suchej masy w osadzie przefermentowanym: 2,5 %

=  dobowa objetos¢ osadu przefermentowanego: Vs przet = Mos przef © 0,025 = 4,779 -
0,025 = 191 m’/d,

=  wydajnos¢ prasy do odwadniania 0sadOw: Vprsy = 20 m’/h

= zuzycie wody ptuczace]: Vwod pruez = 10 m>/h

= czas pracy prasy do odwadniania 0sadow: Tprasa = Vos przef : Vprasy = 191 : 20 = 9,56
h,

= dobowa ilo$¢ wody pluczacej: Vwod ptucz = Tprasa X Vwod_plucz = 9,56 x 10 = 95,6 m>/d

= dobowa objeto$¢ osadu odwodnionego (zgodnie z obliczeniami w pkt. 2.3.):
Mos_przef 20% = Mos_przet : 0,2 = 4,779 : 0,2 = 23,895 m*/d,

= dobowa ilo$¢ odciekow z prasy: Vodc oaw = (Vos przef - Mos przet 20%) + Viwod_ptucz =
(191 —23,9) + 95,6 = 262,7 m*/d

»  zalozone stezenie fosforu fosforanowego w odciekach: Sppos oac = 125 g P-PO4/m3 s

= dobowy tadunek fosforu foforanowego w odciekach: Lppos siruwit = Sp-Po4 ode X
Vode_oaw = 0,125 x 262,7 = 32,84 kg P-PO,/d

= stezenie fosforu fosforanowego w osadzie przefermentowanym: Sppo4 os przet = Lp-

P04 struwit  Vos_przet = 32 840 : 191 = 172 g P-POy/m’.

Dane wyjsciowe do doboru instalacji stracania struwitu:

=  dobowa obj¢tos¢ osadu przefermentowanego: Vo przer = 191 m/d,

= dobowa ilo$¢ odciek6w z prasy: Vo odw = 262,7 m’/d,

=  stezenie fosforu fosforanowego w osadzie przefermentowanym: Sp.pos_os przet = 172
g P-PO4/m3.

= zalozone stezenie fosforu fosforanowego w odciekach: Sp.pos_odc = 125 g P-PO4/m’,



2.3. DANE WYJSCIOWE DO OBLICZEN PROCESU KOMPOSTOWANIA

Dane wyjsciowe do obliczen prosu kompostowania okreslono przy nastepujacych

zatozeniach:

= fermentacja nie poprzedzona procesem hydrolizy,
= sucha masa osadéw kierowanych do fermentacji dla okresu bez stracania
wstepnego (substrat charakteryzujacy si¢ mniejszym stopniem konwersji materii
organicznej) powigkszona o 10%
=  substrat zewnetrzny — osad nadmierny, ilosci zgodnie z danymi w pkt. 2.1.
=  zawarto$¢ materii organicznej zgodnie z danymi w tabeli pkt. 2.1.
*  stopie konwersji osadu — literaturowe (obecnie na oczyszczalni $ciekow dla Sanoka
osiggany jest wigkszy od typowego stopien rozktadu materii organicznej)
- osad wstepny: 55%,
- osad nadmierny: 30%

=  sucha masa osadu odwodnionego: 20%

Osad nadmierny

*  sucha masa osadu wprowadzanego do komory fermentacyjnej: Mos naagm = 4 750 kg
s.m./d,

= zawarto$¢ czesci organicznych: 75%

= sucha masa organiczna w osadzie kierowanym do WKF: My nadm org = 4 750 x
0,75 =3 562 kg s.m./d

* sucha masa mineralna w osadzie kierowanym do WKF: Mos nadm_min

3562= 1188 kgs.m./d

4750 —

= redukcja osadu nadmiernego w komorze fermentacyjnej: Mos nadm rozt = Mos_nadm org

x0,3=3562x0,3=1069 kg s.m./d



* sucha masa osadu nadmiernego w komorach po fermentacji: Mos nadm przef =
Mos_nadm_min + (Mos_nadm_.org - Mos_nadm_rozl) = 1188 + (3 562 — 1 069) = 3681 kg
s.m./d

Osad wstepny

= sucha masa osadu wprowadzanego do komory fermentacyjnej: Mys wst = 2 640 kg
s.m./d,

= zawarto$¢ czesci organicznych: 70 %

= sucha masa organiczna w osadzie kierowanym do WKF: Mys wst org = 2 640 x 0,70
=1 848 kg s.m./d

=  sucha masa mineralna w osadzie kierowanym do WKF: Ms wst min = 2 640 —1 848
= 792 kg s.m./d

= redukcja osadu wstgpnego w komorze fermentacyjnej: Mos wst rozl = Mos_wst org X
0,55=1848x0,55=1016kgs.m./d

= sucha masa osadu nadmiernego w komorach po fermentacji: Mos wst przet =

Mos wst_min + (Mos wst_org - Mos_wst_roz) = 792 + (1 848 — 1 016) = 1 624 kg s.m./d

Dane wyjsciowe do procesu kompostowania:

= sucha masa osadu przefermentowanego: Mos przet = Mos nadm_przet T Mos wst_przet =
3681 +1624=5305kgsm./d

* sucha masa organiczna osadu przefermentowanego: Mos pref org = Mos_nadm przef or
Mos_ wst,_przef org = 2 493 +306 = 2 799 kg s.m./d

= masa osadu kierowanego do kompostowni: Mos prer 20% = Mos_przef © 0,2 = 5,305 :

0,2 =26,523 Mg/d.
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24.DANE WYJSCIOWE DLA POTRZEB DOBORU URZADZENIA
ZAGESZCZAJACEGO OSAD NADMIERNY

Dane wyjsciowe dla potrzeb doboru urzadzenia zaggszczajacego osad nadmierny

okreslono przy nast¢pujacych zatozeniach:

*  Sucha masa osadu nadmiernego dla okresu bez stracania wstepnego powiekszono o
10%,

= Zawarto$¢ suchej masy w osadzie odprowadzanym z osadnikéw wstgpnych 1%

= Tlo$¢ osadu nadmiernego dowozonego zgodnie z danymi w pkt. 2.1.

= (Czas pracy urzadzenia 16 h dziennie przez 7 dni w tygodniu.

Dla powyzszych zalozen dane wyjSciowe sg nastepujace:

* sucha masa osadu nadmiernego: Mos nagm = 4,56 Mg s.m./d
= dobowa ilo$¢ osadu Vs naam = 430 m>/d
= godzinowa sucha masa osadu nadmiernego: Mo nadm n = 300 kg s.m./h

= godzinowa ilo$¢ osadu nadmiernego: Vs nagm n = 30 m>/h

3. ISTNIEJACA GOSPODARKA OSADOWA

3.1.ISTNIEJACY PROCES TECHNOLOGICZNY

Osad wstepny z lejow osadowych osadnikéw wstepnych spuszczany jest do komory
czerpnej przepompowni osadu wstgpnego i ciat plywajacych. Na przewodach
spustowych przepustnice z napedem elektromechanicznym. Do komory czerpnej tej
przepompowni trafiaja rowniez czg¢éci ptywajgce z piaskownikéw przedmuchiwanych.
Pompownia tloczy mieszanine osadow do zageszczaczo fermentera osadu wst¢pnego.

Zageszczanie osadow wstepnych — grawitacyjne.
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Osad nadmierny z osadnikow wtérmych napltywa grawitacyjnie przepompowni
osadu recyrkulowanego i nadmiernego. Z komory tej ttoczony jest do zageszczacza

grawitacyjnego osadu nadmiernego.

Osady z zageszczaczy trafiaja do komory zbiorczej osadu wstgpnego,

zageszezonego i flotatu. Z komory tej ttoczone sa do dwdch zamknigtych komoér

fermentacyjnych.

Osad przefermentowany odplywa do zbiornika magazynowego osadu
przefermentowanego. Ze zbiornika tego tloczony jest do stacji odwadniania osadu.
Osad odwodniony trafia do mieszacza osadu z wapnem a nastg¢pnie na plac sktadowy

osadu odwodnionego.

Odcieki z zageszczaczy oraz z odwadniania osadu kierowane sg do ukladu
oczyszczania $ciekow.
3.2.ISTNIEJACE ROZWIAZANIE TECHNICZNE

3.2.1. ZAGESZCZANIE OSADU ORAZ KOMORA ZBIORCZA OSADU

3.2.1.1.ZADANIE TECHNOLOGICZNE

Zageszczaczo fermenter osadu wstgpnego:

* zmniejszanie zawarto$ci suchej masy w osadzie wstgpnym oraz flotacie z
piaskownika napowietrzanego w wyniku procesu zag¢szczania grawitacyjnego,

* czesciowy rozklad osadu wstgpnego w procesie fermentacji kwasnej — produkcja
lotnych kwaséw  tlhuszczowych (LKT) wykorzystywanych w  procesie

technologicznym jako zrédlo wegla organicznego

Zageszczacz osadu nadmiernego:
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=  zmnigjszanie zawartosci suchej masy w osadzie nadmiernym w wyniku procesu

zageszczania grawitacyjnego.

3.2.1.2.ROZWIAZANIE TECHNICZNE

Zageszezaczo fermenter osadu wstepnego

Zbiornik zelbetowy o nastepujacych danych technicznych:

= drednica wewngtrzna: 8,0 m,

= gleboko$¢ czynna przy Scianie: 4,5 m,

= glebokos$é catkowita przy $cianie 5,0 m,

= powierzchnia zbiornika: 50 m?,

=  objetos¢ czynna zbiornika: 225 m’,

= zalozona w projekcie iloé¢ doprowadzonego osadu wstepnego: 85 m’/d, 2 549 kg
s.m./d,

=  zalozone w projekcie uwodnienie osadu wstepnego przed zaggszczeniem: 97 %,

* zalozone w projekcie uwodnienie osadu wstepnego po zage¢szczeniu: 96 %,

» zalozona w projekcie objetos¢ osadu wstepnego po zageszczeniu: 64 m*/d,

» zalozony w projekcie czas zatrzymania osadu: 64 h,

» zalozone w projekcie obciazenie powierzchni suchg masa: 51 kg/m*d.

Doprowadzenie osadéw z przepompowni osadu wstepnego i cial plywajacych
ci$nieniowe rurociggiem tlocznym PE 110. Istnieje mozliwo$¢ recyrkulacji zawarto$ci
zageszezacza za pomocg pompy recyrkulacyjnej zainstalowanej w budynku obshugi
WKF-ow.

Wyposazenie technologiczne zaggszczacza stanowi mieszadto prgtowe wyposazone
w zgarniacz denny i zgarniacz leja osadowego. Predkos¢ liniowa zgarniacza (przy
$cianie zbiornika) 3 m/s. Moc napedu 0,37 kW.

Osad zageszczony odprowadzany grawitacyjnie z leja osadowego do komory
zbiorczej osadow w budynku obslugi WKF gdzie laczy si¢ z zageszczonym osadem

nadmiernym. Ilo§¢ odprowadzanego zaggszczonego osadu wstepnego mierzona jest za
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pomocg przeptywomierza elektromagnetycznego dn-125 zlokalizowanego w komorze
zasuw obiekt nr 23A.
Zageszczacz wyposazony w pokrywe z laminatu poliestrowo-szklanego. Powietrze

spod pokrywy odprowadzane do biofiltra obiekt nr 35A.

Zageszcezacz osadu nadmiernego

Zbiomik zelbetowy o nastgpujacych danych technicznych:

» $rednica wewnetrzna: 12,0 m,

= gleboko$¢ czynna przy Scianie: 4,5 m,

= gleboko$é catkowita przy $cianie 5,0 m,

=  powierzchnia zbiornika: 113,0 m2,

= objeto$¢ czynna zbiornika: 509,0 m’,

= zalozona w projekcie ilo§é doprowadzonego osadu nadmiernego: 457 m’/d, 3 198
kg s.m./d,

= zalozone w projekcie uwodnienie osadu nadmiernego przed zaggszczeniem: 99,3
%,

=  zalozone w projekcie uwodnienie osadu nadmiernego po zaggszczeniu: 97,5 %,

= zalozona w projekcie objetosé osadu nadmiernego po zaggszczeniu: 128 m’/d,

= zalozony w projekcie czas zatrzymania osadu: 27 h.

Do zaggszczacza trafia:

= osad nadmierny z ukladu biologicznego oczyszczania Sciekéw tloczony z
pompowni osadu recyrkulowanego i nadmiernego, rurociggiem tlocznym PE 110,
* flotat ze zbiornika dezaktywacji flotatu oraz zawiesina z filtrow koncowych

przewodem tlocznym z budynku obstugi oczyszczalni obiekt nr 3

Wyposazenie zageszczacza stanowi mieszadlo pretowe wyposazone w zgarniacz
denny i zgarniacz leja osadowego. Predkos¢ liniowa zgarniacza (przy $cianie zbiornika)

3 m/s. Moc napedu 0,37 kW.

Wody nadosadowe poprzez przelew pilasty odptywaja do uktadu technologicznego
oczyszczania $ciekow rurociggiem grawitacyjnym dn-200.
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Osad nadmierny zageszczony, odprowadzany z leja rurociggiem PE 140 do komory
zbiorczej osadéw obiekt nr 25.1. W komorze tej laczy si¢ on z zaggszczonym
grawitacyjnie osadem wstepnym, cialami plywajgcymi oraz flotatatem z piaskownikow
i osadnikéw wstepnych.

Osad zageszczony do komory nadawy odprowadzany grawitacyjnie poprzez
komore zasuw. W komorze zasuw prowadzony jest za pomoca przeptywomierza
elektromagnetycznego pomiar przeplywu zageszczonego osadu nadmiernego.

Zaggszczacz wyposazony w pokrywe z laminatu poliestrowo-szklanego. Powietrze

spod pokrywy odprowadzane do biofiltra obiekt nr 35A.

Komora zbiorcza osadu

Zageszczony osad wstepny i nadmierny trafia do komory zbiorczej osaddéw o
wymiarach w rzucie 11,6 x 2,6 m i glebokosci uzytecznej 2,3 m. Pojemnos¢ uzyteczna
wynosi: 69 m>. Wyposazenie komory stanowi: 2 x mieszadto zatapialne o mocy 1,3

kW. Z komory zbiorczej osady pompowane s3 do zamknigtych komor fermentacyjnych.

3.2.1.3.0BLICZENIA SPRAWDZAJACE

Parametry pracy zageszczacza dla rzeczywistych ilosci osadéw okreslonych w

pkt. 2.1. opracowania sg nastepujace:

Tab. 4. Parametry pracy zage¢szczacza

Ilosé Sucha Obcigzenie Obcigzenie Czas
[m*/d] masa suchg masa hydrauliczne | zatrzymania
osadu [m*/m*h] [h]
[kg sm./d] | [kg s.m./m?d]
Osad wstepny 60 1 680 14,87 0,022 203,5 |
bez strgcania
chemicznego
Osad wstepny 93 3520 31,15 0,82 131,3
ze stracaniem
chemicznym
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Parametry te sg korzystniejsze od zalozen projektowych oraz zdecydowanie

korzystniejsze od wartosci normatywnych.

3.2.2. KOMORY FERMENTACYJNE WRAZ Z POMPOWNIA OPERACYINA I
STACJA OGRZEWANIA

3.2.2.1.ZADANIE TECHNOLOGICZNE

Funkcjg tego obiektu jest prowadzenie fermentacji beztlenowej mezofilowej
osadu wstepnego i nadmiernego. W wyniku tego procesu nastgpuje rozklad czgsci

materii organicznej zawartej w osadzie. Produktem rozkladu jest biogaz.

3.2.2.2.ROZWIAZANIE TECHNICZNE

Budynek obstugi WKF polozony jest w bezposrednim sasiedztwie komor WKF 1
szybu instalacyjnego. W budynku tym mieszcza si¢ urzadzenia niezbe¢dne dla pracy
wydzielonych komér fermentacyjnych tj. pompy osadu surowego, pompy
recyrkulacyjne, wymienniki ciepta. W budynku tym znajdujg si¢ réwniez stanowiska
dmuchaw stuzgcych do napowietrzania §ciekéw w piaskowniku napowietrzanym i w

komorach napowietrzania. Budynek pod wzgledem technologicznym podzieli¢ jest na

trzy segmenty:

*  pompownia osadu surowego ze studnig zbiorczg wraz z hala dmuchaw,
* hala wymiennikow ciepla,

= hala pomp recyrkulacyjnych.

W hali dmuchaw znajduje sie instalacja dozowania koagulantu PIX oraz instalacja
dozowania polielektrolitu anionowego. PIX dawkowany jest do sciekéw doplywajacych
do piaskownika napowietrzanego oraz do studni rozdzielczej przed osadnikami
wtornymi. Polielektrolit dawkowany jest do kanalu doplywowego S$ciekéw do

osadnikéw wstepnych w celu zintensyfikowania procesu koagulacji.
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Mi¢dzy halag wymiennikow a halg pomp recyrkulacyjnych miesci si¢ pomieszczenie
sanitarne, dyzurka oraz hall komunikacyjno — transportowy. Budynek w znacznej czesci
usytuowany jest ponad poziomem terenu. Jedynie pompownia osadu surowego jest
umieszczona pod powierzchnig terenu. Studnia zbiorcza jest usytuowana obok
pompowni osadu surowego rowniez pod poziomem terenu poza obrysem budynku

obstugi WKF.

Doprowadzenie i odprowadzenie osadu

Osad pobicrany jest z wnetrza komory WKF I° i rurociggami DN 400 doptywa
do kroécéw ssawnych pomp. Poprzez rurociagi tloczne DN 300, umieszczone w
kanalach technologicznych ponizej posadzki, osad doptywa do wymiennikow ciepla i
po ich opuszczeniu doprowadzany jest na zewnatrz budynku do komory WKF I°
poprzez szyb instalacyjny.

Pompownia osadu surowego

Do studni zbiorczej pompowni doptywa zmieszany osad wstgpny i nadmierny z
osadnikow wstepnych. Przed wprowadzeniem go do komory WKF I° zostaje on
zaszczepiony osadem przefermentowanym doprowadzonym z WKF 1 nastepuje jego
zmieszanie w stosunku ok. 1:1. Tloczenie osadu surowego do komory WKF I° odbywa

si¢ pompami o nastgpujgcych parametrach technicznych:

= ilo$¢ pomp: 2 szt. (1 rezerwowa),
= typ: 100 Z2K-8,

*  wydajno$¢: 24 m3/h,

=  wysoko$¢ podnoszenia: 29,2 m,
®= moc silnika: 13 kW

Pompownia osadu recyrkulacvinego WKF

Zadaniem pomp osadu recyrkulacyjnego jest mieszanie osadu i wyréwnywanie
temperatury w catej objetosci komory WKF I°. Pobierany osad ze Srodka komor
fermentacyjnych tloczony jest pompami poprzez wymienniki ciepla i podawany do
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gornej cze$ci komory ponad zwierciadlo osadu. Parametry techniczne pomp osadu

recyrkulacyjnego:

= ilo$¢ pomp 4 szt. (1 rezerwowa),
= typ pompy: 150-Z3K-12,

=  wydajnos¢: 84 + 192 m3/h,

*  wysoko$¢ podnoszenia: 8 + 12 m,
*  moc silnika: 7,5 kW

Hala wymiennikow ciepla

W hali wymiennikéw ciepla znajdujg si¢ dwa wymienniki spiralne, w ktorych
nastepuje ogrzanie osadu recyrkulacyjnego. Osad do wymiennikéw ciepla dopltywa z
ukladu pomp osadu recyrkulacyjnego i po ogrzaniu trafia poprzez szyb instalacyjny do
komory WKF I°.

Uklad recvrkulacii zageszczacza wstepnegco

Grawitacyjny zaggszczacz osadu wstgpnego (obiekt nr 23) wyposazony jest w
uklad recyrkulacji osadu umozliwiajgcy wymiane calej objetosci zageszczacza w ciggu
16 godzin. Osad z leja dennego zaggszczacza odprowadzany jest grawitacyjnie za
pomoca rurociagu PE @ 110. Do recyrkulacji osadu wstepnego shuzy pompa o
nast¢pujacych parametrach:

* medium: osad wstepny, ciala plywajace z osadnikow wstgpnych oraz tluszcz z
piaskownikow,

* rodzaj: pompa wyporowa,

= wydajnosé: 20,0 m>/h,

*  przyrost ci$nienia: 3,0 bar,

= moc napedu: 4,0 kW,

*  obroty: 140 obr/min,

* Pompa wyposazona w motoreduktor przystosowany do wspolpracy =z
przemiennikiem czestotliwosci.

Osad optywa z powrotem do zaggszczacza osadu wstepnego (ob. nr 23) ciSnieniowo

rurociggiem tlocznym PE 110.
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Wvydzielone zamkniete komory fermentacyine

Komory WKF wraz z szybem instalacyjnym znajduja si¢ w sasiedztwie budynku
obstugi WKF. W komorach WKF prowadzony jest dwustopniowy proces fermentacji
mezofilowej osadéw Sciekowych.. W komorze WKF [° nastgpuje fermentacja
mezofilowa osadéw $ciekowych, a w komorze WKF II° jest magazynowany osad
przefermentowany, stanowigcy nadaw¢ dla urzadzenia odwadniajgcego w budynku
pras. Szyb instalacyjny stanowi klatke schodowa, poprzez ktéra mozna dostaé si¢ do
koput komér WKF. W szybie instalacyjnym prowadzone sg tez rurociggi obsitugujgce
komory WKF.

Zaszczepiony osad surowy doprowadzany jest do komory WKF I° wraz ze
strumieniem osadu recyrkulacyjnego rurociagiem DN 300 do gérnej czesci komory
ponad zwierciadto osadu. Pobodr osadu do zaszczepiania osadu surowego realizowany
jest rurociggiem DN 200 z dolnego konca cze¢sci walcowej komory WKF I°. Z dolnej
czesci stozkowej komory WKF I° wyprowadzony jest rurociag DN 400 shuzacy do
poboru osadu do recyrkulacji. Znad dna komér WKF wyprowadzone sg rurociaggi DN
200 pemigce funkcje rurociagdw spustowych osadu z komér. Z gomej czegsci komor
WKF wyprowadzone sg rurociaggi DN 300 shuzace do upuszczania kozucha i pelnig
jednoczesnie funkcje przelewow awaryjnych. Ponadto z kazdej komory wyprowadzone
sg po 3 rurociagi DN 150, ktérymi z trzech réznych poziomoéw spuszczane s wody
nadosadowe. Wszystkie rurociggi osadowe prowadzone sg poprzez szyb instalacyjny.

W goérnej czeSci kazdej z komdér WKF, znajduje si¢ ujgcie biogazu, z ktdrego
wyprowadzony jest rurociag DN 100. Rurociggami tymi przeptywa biogaz wydzielony
w procesie fermentacji i kierowany jest w kierunku odsiarczalni biogazu, zbiornika
gazu i pochodni gazowej. Rurociggi biogazowe nie s3 prowadzone w szybie
instalacyjnym. Kazda z komoér sklada si¢ z cze$ci cylindrycznej i dwoch czesci

stozkowych ze $cietg podstawg. Charakterystyczne dane techniczne komér WKF:

®  jlo$¢ komor 2 szt.,

= g$rednica 15,0 m,

=  wysoko$¢ czgéci cylindrycznej 11,0 m,
*  wysoko$¢ czynna 18,15 m,

=  wysokos$¢ catkowita 19,3 m,
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* objetos$é czynna jednej komory 2 500 m’,

= Igczna objetosé czynna komor 5000 m’,

Pomiedzy komorami WKF a budynkiem obstugi WKF znajduje si¢ szyb

instalacyjny zbudowany na bazie trOjkata, symetrycznie wzgledem komdr. Szyb

polaczony jest z komorami WKF stalowymi pomostami pokrytymi azurowymi kratami

pomostowymi. Na pomostach oraz na koronie komér WKF znajduja si¢ barierki

ochronne.

3.2.2.3.0BLICZENIA SPRAWDZAJACE

Dane technologiczne istniejgcych komér fermentacyjnych okreslono dla:

= dla $rednich ilo$ci oraz zawartosci suchej masy i suchej masy organicznej osadu

nadmiernego i wstepnego za rok 2015 1 2017,

= odpadéw organicznych dowozonych w ilosciach okreslonych w pkt. 2.1. (wariant z

wieksza ilo$cig suchej masy i suchej masy organicznej kierowanej do komér niz w

przypadku osadéw zewngtrznych dowozonych)

Tab. 5. Parametry pracy komor fermentacyjnych

Wskaznik Rok 2015 Rok 2017
bez stragcania wstgpnego ze stracaniem wstepnym
Objetosé komér [m'] 5000 5 000
Objetos¢ osadu wstepnego [m'/d] 60 93
Sucha masa osadu wstepnego [Mg s.m./d] 2,40 5,03
Sucha masa organiczna osadu wstgpnego [Mg 1,68 3,52
s.m.org/d]
Objetosé osadu nadmiernego [m'/d] 130 31
Sucha masa osadu nadmiernego [Mg s.m./d] 3,64 0,85
Sucha masa organiczna osadu nadmiernego 2,73 0,64
[Mg s.m.org/d]
Objetosé organicznych dowozonych [m'/d] 30 30
Sucha masa osadu dowozonego {Mg s.m./d] 1,35 1,35
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Sucha masa organiczna osadu dowozonego [Mg 1,15 1,15
s.m.org/d]
Objetosc osadow kierowanych do fermentacji 220 154
[m*/d]
Sucha masa osadu kierowanego do fermentacji 7,39 7,23
[Mg s.m./d]
Sucha masa organiczna osadu kierowanego do 5,56 5,31
fermentacji [Mg s.m./d]
Czas zatrzymania [d] 22,7 32,5
Obcigzenie tadunkiem organicznym [kg 1,11 1,06
s.m.org/m’d]

_OT)_ciqunie suchg masa [kg s.m./m"d] 1,48 1,45

Typowe warto$ci przyjmowane dla komor fermentacyjnych (zgodnie z ,Modelowe

rozwigzania w gospodarce osadowej” Wojtowicz A., Jedrzejewski C., Bieniowski M.,

Darul H., 2013):

*  hydrauliczny czas retencji: 18 —-25d

=  obcigzenie fadunkiem organicznym: 0,8 — 1,6 kg s.m.org/m’d

=  obcigzenie sucha masa: 1,0 —2,0 kg s.m.org/m’d

Wynika z tego, ze wymagane parametry technologiczne komoér fermentacyjnych

zostang zachowane nawet w przypadku wprowadzenic dodatkowo 30 m>*d odpadéw

organicznych ze stosunkowo duzym udzialem materii organicznej w osadzie.

Obliczenie ilosci biogazu

Teoretyczng ilo$¢ produkowane biogazu okre$lono przy nastgpujacych zalozeniach:

= Warto$¢ ChZT suchej masy organicznej poszczeg6lnych substratow:
- osad wstepny: 1,7 kg ChZT/kg s.m.org,
- osad nadmierny: 1,45 kg ChZT/kg s.m.org
- ttuszcze (odpady dowozone): 2,0 kg ChZT/kg s.m.org
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Stopien konwersji ChZT
- osad wstepny: 55%,
- osad nadmierny o przedluzonym napowietrzaniu: 30%,

- tluszcze: 80%,
= jednostkowa produkcja metanu: Veug jean cnzr = 0,33 m3/kg ChZTy,
= zawarto$¢ metanu w biogazie: 62%

* jednostkowa produkcja biogazu: Vyiog jedn chzr = Vcu4 jedn chzr : 0,62 = 0,33 : 0,62
= 0,53 m*/kg ChZTys.

Jednostkowa produkcja biogazu z osadu wstepnego:

Vbiog _jedn_ow — ChZTjedn_ow X Skonw_ow X Vbiog _jedn_ChZT

=1,7x 0,55 x 0,53 = 0,495 m*/kg s.m.0rg.qost

Jednostkowa produkcja biogazu z osadu nadmiernego:

Vbiog ' jedn_on = ChZTjedn_on X Skonw_on X Vbiog _jedn ChZT

=1,45 x 0,30 x 0,53 = 0,230 m*/kg s.m.0rg.qos

Jednostkowa produkcja biogazu z odpadéw organicznych:

Vbiog_jedn_flot = ChZTjean_flot X Skonw flot X Vbiog jedn ChZT
=2,0x 0,8 x 0,53 = 0,848 m>/kg 5..0g. gost

Teoretyczna dobowa produkcja biogazu wyniesie:
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» 7z osadu wstegpnego:
- dla roku 2015: Viiog ow 2015 =  Vbiog jedn_ow X Mos ow org 2015 = 0,495 x 1 680 =
831,6 m’/d
- dla roku 2017: Viiog ow 2017 =  Vbiog jedn ow X Mos ow org 2017 = 0,495 x 3 520 =1
742 m*/d
=  z osadu nadmiernego:
- dla roku 2015: Viiog on 2015 =  Vbiog_jedn on X Mos_on_org 2015 = 0,230 x 2 730 =
627,9 m*/d,
- dlaroku 2017: Viiog on 2017 = Vbiog_jedn_on X Mos on_org 2017 = 0,230 x 640 = 147,2
m*/d
* z osadu nadmiernego dowozonego: Viiog on zew = Vbiog_jedn on X Mos_on_org_zew =
0,230 x 560 = 128,8 m*/d
* z odpadéw organicznych dowozonych: Viiog flot = Vbiog_jedn flot X Mas flot org =

0,848 x 1 150 = 975,2 m>/d

Rzeczywista s$rednia dobowa produkcja biogazu okreslona przez Zamawiajacego za
rok 2017 wyniosta: Vpigg 2017 = 1309 m®/d co jest iloscig znacznie mniejszg niz
wynikajgce z teoretycznych obliczen Vyiog ow 2017 + Vibiog_ on 2017 =1 742 + 147,2 =1 889
m®/d. Warto$é teoretyczna koreluje jedynie ze $rednia dobowa produkcjg biogazu w

miesigcu lutym Viiog 2017 tuty = 1 848 m?/d.

Teoretyczna zawarto$¢ suchej masy w osadzie przefermentowanym wynikajaca z
wyniki wykazuja jeszcze lepszy stopien mineralizacji osadu przefermentowanego (na

poziomie 55%).
Obliczenia zapotrzebowania ciepta dla potrzeb ogrzewania komoér fermentacyijnych:

Ilo$¢ ciepta na pokrycie strat w ukladzie:

* strata jednostkowa przez strop komory fermentacyjnej — kit gach = 0,91 W/m? °C,
* strata jednostkowa przez sciang komory fermentacyjnej — ki o = 0,68 W/m? °C,
= strata jednostkowa przez dno komory fermentacyjnej — kys an = 0,85 W/m? °C,

*  powierzchnia Scian komor fermentacyjnych — Fys c = 1 000 m2,
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* powierzchnia dna komér fermentacyjnych — Fir an = 400 mz,

* powierzchnia stropu komér fermentacyjnych — Fis gach = 400 mz,
=  obliczeniowa temperatura powietrza — tpoy = - 15°C,

=  obliczeniowa temperatura gruntu — teny = 0°C,

*  ilo$¢ ciepla do pokrycia strat w ukladzie:

Q2 = [Kir se X Fig se X (t2 - tpow)] + [Kut an X Fig an X (2 — tarun)] + [Kit dach X Fit dach X (t2 -

toow)]

qz = [0,68 x 1 000 x 52] + [0,85 x 400 x 37] + [0,91 x 400 x 52] = 66 868 W = 1 605
kWh/d

I1o$¢ ciepta do ogrzania osadu:

=  objetos¢ osadow ze stracaniem wstepnym: Vg 2017 = 124 m’/d

* objetos¢ osadow bez stracania wstepnego: Vs 2015 = 190 m’/d

= temperatura osadu surowego — t; = 7°C,

*  temperatura osadu podgrzanego — t, = 38°C,

= ciepto wlasciwe osadu — gw; = 1,163kWh/m’ °C,

* ilos¢ ciepta do ogrzania osadu dla stracania wstepnego: q; 2017 = qw X Vos X (t2 — t1)
=1,163 x 124 x (38— 7)=4 471 kWh/d

* iloé¢ ciepla do ogrzania osadu bez stracania wstgpnego: qi 2015 = qwt X Vos X (t2 —

t;) = 1,163 x 190 x (38 — 7) = 6 850 kWh/d

Laczne zapotrzebowanie ciepla;

= dla stracania wstgpnego

Q2017 = q1 2017+ Q2 =4471+1605=06076 kWh/d

*  bez stragcania wst¢pnego
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d2015 = q1 2015 + 92 =6 850 + 1 605 = 8 455 kWh/d

Energia w biogazie

Energi¢ w biogazie okreslono przy zalozeniu zawarto$ci metanu w biogazie 61%.

Energia jednostkowa wyniesie: €piog jetn = 0 kWh/m?>.

dla ilosci biogazu wynikajace z obliczen teoretycznych:

Ebiog_teor = Vbiog_teor X Chiog_jedn = 1889 x6=11334kWh/d

* dlailosci biogazu sredniej dobowej za rok 2017:
Ebiog 2017 st = Vbiog 2017_sr X €biog_jean = 1 309 x 6 = 7 854 kWh/d

= dla ilosci biogazu maksymalnej w roku 2017:

Ebiog 2017_tuty = Vbiog_2017_luty X €biog_jedn = 1 848 x 6 =11 088 kWh/d

= dla ilosci biogazu minimalnej w roku 2017:

Ebiog 2017 pazdziemik = Vbiog_2017_pazdziemik X €biog jedn = 1 090 x 6 = 6 540 kWh/d
3.2.3. ZBIORNIK OSADU PRZEFERMENTOWANEGOQO

3.2.3.1.ZADANIE TECHNOLOGICZNE

Funkcjg tego obiektu jest stworzenie rezerwy operacyjnej dla potrzeb pracy

stacji odwadniania osadu.

3.2.3.2.ROZWIAZANIE TECHNICZNE

Podstawowe dane techniczne zbiornika osadu przefermentowanego:

* S$rednica wewnetrzna: 12 m,
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= gleboko$é czynna przy $cianie: 4,0 m,

= glebokos¢ calkowita przy $cianie 4,5 m,

*  powierzchnia zbiornika: 113 m?

= objeto$¢ czynna zbiornika: 452 m’,

= zalozona w projekcie catkowita ilo§¢ doprowadzonego osadu przefermentowanego:
192 m*/d, 3851 kg s.m./d,

=  zalozone w projekcie uwodnienie osadu przefermentowanego: 98.0 %,

» zalozony w projekcie czas zatrzymania osadu: 64 h.

Osad przefermentowany podawany jest do zbiornika z komér WKF przy
wykorzystaniu rurociggu DN 200 oraz rurociggu PE ©@225. W zbiorniku zamontowane
jest mieszadlo szybkoobrotowego, ktére zapewnia odpowiednie wymieszanie medium i

zapobiega procesowi sedymentacji. Dane techniczne mieszadla:

=  $rednica $migla: 400 mm,

=  predkos¢ obrotowa: 680 obr/min.,

=  moc znamionowa silnika: 4,0 kW,

=  wykonanie: przeciwwybuchowe EEx e II T3
* masa mieszadla: 88 kg,

* wykonanie: korpus - stal nierdzewna, $miglo - stal nierdzewna, wal stal

nierdzewna,

Osad przefermentowany odprowadzany jest z leja dennego zbiornika do budynku
zageszczania i odwadniania osadow (obiekt nr 28). Odptyw nastepuje grawitacyjnie
za pomocg rurociaggu PE 90. Odprowadzanie cieczy nadosadowej przelewem ze stali
nierdzewnej. Zbiornik z pokrywa z laminatéw poliestrowo szkalnych. Zanieczyszczone
powietrze ujgte z przestrzeni pod przekryciem odprowadzane do biofiltru powietrza (ob.

35B) w celu oczyszczenia.

3.2.3.3.0BLICZENIA SPRAWDZAJACE

Zgodne z danymi w pkt. 2.3. sucha masa osadu przefermentowanego po

uwzglednieniu osadow dowozonych bez procesu hydrolizy wyniesie: Mos przer = 4 779
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kg sim./d. Dla zawartosci suchej masy 2% objetos¢ osadu przefermentowanego

wyniesi€ Vos prret = Mos przer 1 0,02 = 4,779 : 0,02 =239 m’/d = 9,96 m’/h.

Zgodnie z zalozeniami stacji odwadniania powinna ona pracowaé przez 6 dni w
tygodniu po 9 godzin na dobe. Przerwa w pracy stacji wyniesie od godz. 16 w sobote do
godz. 7 w poniedzialek: 39 h.

Teoretyczna objetos¢ retencyjna wyniesie: 9,96 x 39 = 388 m’/h. Pojemnosé
czynna zbiornika usredniajgcego wynosi 452 m’/h. Jest ona wystarczajaca dla
zapewnienia wymaganego rezimu pracy stacji odwadniania. Po wprowadzeniu
zaggszczania osadu wstepnego objetos¢é osaddéw przefermentowanych ulegnie
dodatkowemu zmniejszeniu. W przypadku wprowadzenia hydrolizy zmniejszeniu

ulegnie sucha masa osadu przefermentowanego co dodatkowo poprawi zdolno$é

retencyjng zbiornika.

3.2.4. STACJA ODWADNIANIA OSADU

3.2.4.1.ZADANIE TECHNOLOGICZNE

Funkcjg tego obiektu jest:

=  prasa: zmniejszanie zawartosci wody w osadach,

= linia wapnowania: higienizacja osadu odwodnionego.

3.2.4.2.ROZWIAZANIE TECHNICZNE

W ukladzie technologicznym oczyszczalni wystepuja dwie stacje odwadniania
osadu ,,nowa” obiekt nr 28 wykonana na podstawie dokumentacji technicznej z 2007
roku oraz ,stara” obiekt nr 29 wykonana na podstawie dokumentacji pierwotne;.

Podstawowym obiektem jest stacja ,,nowa”. Stacja ,,stara” stanowi rezerwe na wypadek

awarii.
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Stacja odwadniania .nowa” — obiekt nr 28.

Odwadnianie osadu przefermentowanego prowadzone jest na mechanicznej prasie
tasmowej. Proces ten wspomagany jest dozowaniem do osadu wodnego roztworu
polielektrolitu przygotowanego na bazie proszku lub emulsji. Odwodniony osad przy
uzyciu przeno$nika §limakowego transportowany jest do mieszarki w ktorej
prowadzona jest higienizacja osadu wapnem palonym. Wapno do mieszarki
doprowadzane jest z silosu obiekt nr 28.2 znajdujacego si¢ w bezposrednim sasiedztwie
budynku. Nast¢pnie osad transportowany jest ukladem przenos$nikéw slimakowych na
plac skltadowy osadu odwodnionego. Z uwagi na wykorzystanie do plukania tasm
filtracyjnych wody wodociggowej lub technologicznej, w budynku znajduje si¢ zbiornik
na wode ptuczaca o pojemnosci 3m’.

W sktad instalacji odwadniania wchodzi:

= prasa taSmowa, urzgdzenie w obudowie z odprowadzeniem powietrza do biofiltra
szt.1,

=  pompa osadu uwodnionego szt. 1 + 1,

= przeplywomierz osadu uwodnionego szt. 1,

* trojkomorowa stacja przygotowania roztworu polielektrolitu, ze sterowniem szt. 1,

=  pompa dozowania roztworu polielektrolitu szt.1+1,

* stacja dodatkowego rozcienczania roztworu polielektrolitu szt.1,

* indukcyjny przeplywomierz roztworu polielektrolitu szt 1,

= urzadzenic do dozowania flokulantu i wymieszania z osadem szt. 1,

=  pompa wody pluczacej tasmy filtracyjne z przetwornica czestotliwosci szt. 1,

»  kompresor do zasilania spr¢zonym powietrzem ukladu napinania tasmy szt. 1,

= przewody i armatura instalacji odwadniania osadu,

* instalacja elektryczna i automatycznego sterowania instalacjg odwadniania osadu

szt.1
Parametry procesu mechanicznego odwadniania osadu przefermentowanego:

*  wydajnos¢ objetosciowa prasy: 25 m*/h,
*  wydajno$¢ masowa prasy: 500 kg s.m./h,
= czas pracy prasy: 9 h/d, 6 d/tydz.,
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» zalozone w projekcie uwodnienie osadu doprowadzanego: 98 %,

=  zalozona w projekcie catkowita ilo§¢ doprowadzanego osadu : 192 m3/d ; 3851 kg
s.m./d,

* dawka polielektrolitu: 6 g/kg s.m.,

= zalozone w projekcie uwodnienie osadu odwodnionego: 80 %,

» zalozona w projekcie objeto$¢ osadu odwodnionego: 19,4 m*/d,

= dawka wapna: 150 kg/Mg,

» zalozona w projekcie ilo$¢ osadu z wapnem: 22,3 t/d

Dane technologiczne prasy:

= wydajno$¢ hydrauliczna 25 m*/h,

=  wydajno$¢ w przeliczeniu na sucha mase 1000 kg /h,

= zuzycie medium pluczacego tasmy 16 m>/h,

*  wymiary urzadzenia (L X W x H): 4537 x 3379 x 1920 mm,
=  waga pustego urzadzenia: ok. 4,5 Mg,

= szerokos$¢ tasmy 2 500 mm,

*  szerokos$¢ czynna tasmy 2 300 mm,

* doprowadzenie przewodéw osadu: DN 100, odprowadzenie filtratu: DN 15.

Osad na pras¢ podawany za pomocg pomp nadawy (1+1) o zmiennej wydajnosci.

Dane techniczne:

= wydajno$é: 10,0 - 30,0 m*/h,
*  wysoko$¢ ssania lub ci$nienie na doptywie 1 - 2 m H,0O,

*  wysokos¢ tloczenia: 10-20 m H;O,

W celu wspomagania procesu odwadniania osadu, na pras¢ podawane sg osady
wraz z odpowiednig dawka polielektrolitu przygotowanego z proszku lub emulsji. Stuzy

do tego instalacja roztwarzania i dozowania polielektrolitu o nastepujacych danych

technicznych:

*  wydajno$é 1 000 dm’/h 0,5 % roztworu roboczego,
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= zbiomik 3- komorowy prostokatny z twardego polipropylenu skladajacego si¢ z
komér: zarobowej, dojrzewania i dozowania,

=  wymiary: dlugo$¢ x szerokos$¢ x wysokos¢: 2.420 x 950 x 1266 (mm),

*  na wyposazeniu przeplywomierz na doprowadzeniu wody, zakres pom. 250 — 2 500
dm*/h,

®= moc nap¢dow mieszadel: 1,5 kW,

= waga: ok. 400 kg
Parametry techniczne pomp (1+1) dozujgcych polielektrolit:

*  wydajno$é 110 — 2 200 dm>/h,
»  wysokos$é ttoczenia 10 - 20 m H,O,

=  moc silnika napedowego 0,75 kW,

Parametry techniczne aparatury dodatkowego rozcienczania roztworu polielektrolitu:

= wydajno$é 600 — 6 000 dm>/h,

=  wymiary: wysokos¢ x szeroko$é: ok. 1 100 x 600 (mm) — montaz na $cianie

Roztwor polielektrolitu tloczony jest do urzadzenia mieszajgcego gdzie nastapi jego
zmieszanie z osadem trafiajacym do odwodnienia na prase.
Plukanie tasm filtracyjnych prasy woda phluczacg czerpana ze zbiornika
tworzywowego o pojemnosci 3,0 m’. Do plukania tamy moze byé wykorzystywana
woda wodociggowa lub woda technologiczna ($cieki oczyszczone). Woda pluczaca ze

zbiornika tloczona za pomoca pompy o nastepujacych danych technicznych:

*  wydajnosé: 18 m*/h,
»  wysokos$¢ ttoczenia: 78 m H,O,

= moc:P=75kW
W sklad instalacji ewakuacji i higienizacji osadu wchodzi:
s system przenosnikéw spiralnych,

*  mieszacz osadu i wapna,
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silos wapna z oprzyrzadowaniem zamontowany na zewnatrz na specjalnym
fundamencie w bezposrednim sgsiedztwie budynku,

przenosnik §limakowy transportujgcy wapno z zasobnika do mieszacza.

Dane techniczne instalacji:

system przeno$nikow spiralnych:
- do transportu osadu odwodnionego spod prasy do mieszacza osadu z wapnem
o przenosnik slimakowy bezwalowy osadu z zasypem kpl. 1,
o dlugosé catkowita: 4,2 m,
o dlugosé leja zasypowego: 230 cm,
o moc napedu: 1,5 kW
o wykonanie: stal nierdzewna,
- do transportu osadu odwodnionego z mieszacza na zewnatrz budynku
o przenos$nik §limakowy bezwalowy kpl. 1,
o dhlugosé catkowita: 8,5 m,
o moc napgdu: 3,0 kW,
o wykonanie: stal nierdzewna,
silos na wapno:
- pojemnosé: 35 m’,
- material: stalowy, zabezpieczony antykorozyjnie,
- nawyposazeniu:
o zasuwa nozowa i elektrowibrator,

o dozownik wapna

o podajnik wapna: wraz z mieszaczem bocznym zamocowane do silosu 0 mocy

napedow: 2,6 kW,

mieszacz osadu odwodnionego z wapnem:
- material: stal nierdzewna,
- moc nape¢du 2 x 3,0 kW,

- owydajnosci 5 m*/h

Odwodniony osad po higienizacji wapnem transportowany na plac sktadowy ob. nr 30.
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Stacija odwadniania ..stara” — obiekt nr 29.

Budynek pras zlokalizowany jest w bezposrednim sasiedztwie punktu zlewnego
Scieckow dowozonych wraz z pompownig tymczasowg oraz w poblizu poletek
osadowych. W Dbudynku pras nastepuje mechaniczne odwodnienie osadu
przefermentowanego. Osad przefermentowany doprowadzany jest do budynku pras z
komory WKF II°. Osad odwodniony ewakuowany jest z budynku pras przenosnikiem
spiralnym na samowyladowczy $rodek transportu kotowego. Filtrat z odwadniania
osadu odprowadzany jest do kanalizacji wewngtrznej oczyszczalni i kierowany jest na
poczatek ukladu technologicznego. W sklad instalacji odwadniania wchodza

nast¢pujace urzadzenia:

=  Pompa $limakowa nadawy osadu na pras¢ taSmowa,
=  Stacja roztwarzania i dozowania polielektrolitu,
*  Prasa tasmowa typu KS 10,

=  Przeno$nik spiralny do ewakuacji osadu.

Roztwér wodny polielektrolitu dozowany jest do flokulatora poprzedzajacego
pompe nadawy osadu na pras¢. W flokulatorze polielektrolit zostaje dokladnie
wymieszany ze strumieniem przeplywajgcego osadu przefermentowanego. Z
flokulatora mieszanina trafia do pompy nadawy osadu i nastepnie ttoczony jest do prasy
tasmowej, gdzie podlega odwodnieniu. Odwodniony osad trafia do kosza zasypowego
przeno$nika spiralnego i poprzez przenosnik ewakuowany jest poza budynek, gdzie

nastepuje jego zrzut na samowyladowczy srodek transportu kotowego.

3.2.4.3.0BLICZENIA SPRAWDZAJACE

Objetos¢ osadu przefermentowanego wynosi Vs prmer = 239 m*d = 1673
m3/tydzieﬁ. Sucha masa osadu przefermentowanego wynosi Mos prer = 4 779 kg s.m./d

=33 453 kg s.m./tydzien.
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W zaloZzeniach projektowych urzadzenie odwadniajgce powinno pracowaé 9
godzin/dobe przez 6 dni w tygodniu co daje 129 godzin pracy na tydzien. Wymagana

godzinowa wydajno$¢ stacji wyniesie:

= objetosciowa: 1 673 : 129=12,9 m*h
= masowa: 33453 : 129 =259 kg s.m./h

Istniejaca prasa ma wystarczajaca zdolno$é przerobowa.

3.2.5. OCZYSZCZANIE, PODNOSZENIE CISNIENIA, MAGAZYNOWANIE 1
POCHODNIA BIOGAZU

3.2.5.1.ZADANIE TECHNOLOGICZNE

Funkcjg tego zespotu obiektow jest:

= stacja odsiarczania — usuwanie z biogazu siarkowodoru do poziomu wymaganego
przez urzadzenia do energetycznego wykorzystania biogazu

= zbiornik biogazu - wyréwnywanie nieréwnosci w ilosci produkowanego w
komorach biogazu przed przestaniem go do wurzadzen energetycznego
wykorzystania biogazu

=  pochodnia biogazu — spalanie ewentualnego nadmiaru biogazu,

* wezel podnoszenia ciSnienia biogazu - podnoszenie ci$nienia biogazu
odprowadzanego z komoér fermentacyjnych do wymaganego przez urzgdzenia

energetycznego wykorzystania.

3.2.5.2.ROZWIAZANIE TECHNICZNE

Stacja odsiarczania biogazu

Na instalacji biogazu zastosowane jest odsiarczanie suche. Wigzanie siarkowodoru
nast¢puje w czasie przeplywu gazu przez zloze wielowarstwowe masy odsiarczajgcej,

sporzadzonej na bazie rudy darniowej, z dodatkiem modyfikatora spulchniajgcego,
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modyfikatora zwickszajacego udziat Fe*? i modyfikatora alkalicznego. Znajdujgce si¢ w
masie odsiarczajacej tlenki i wodorotlenki zelaza, redukujg siarkowodér do siarki
elementarnej pozostajacej w ztozu rudy. W miar¢ uplywu czasu pracy odsiarczalnika,
masa odsiarczajgca stopniowo traci zdolnosci sorpcyjne, az do catkowitego ich zaniku.
Regeneracja, czyli doprowadzenie zloza do pierwotnej aktywno$ci, mozliwa jest
poprzez dzialanie tlenu atmosferycznego na zuzyta mase odsiarczajacg. Regeneracje na
wolnym powietrzu wspomaga okresowe przesypywanie. Nowg mas¢ mozna stosowac
jako domieszke do masy zregenerowanej. Czestotliwo$é wymiany masy odsiarczajgcej
bedzie okreslona doswiadczalnie w przeciggu pierwszych kilku miesiecy eksploatacii,
na podstawie pomiardw zawartosci siarkowodoru w gazie surowym i po odsiarczeniu.

Podstawowe parametry techniczne stacji odsiarczania biogazu:

= metoda odsiarczania: sucha, zloze stale;

= drednica zbiorika z materiatem odsiarczajgcym: @ 2,30 m;
=  wysokos$¢ zbiornika: ~2,30m;

=  H,S wodplywie: < 150ppm;

*  typ: koszowy;

= max przeplyw biogazu na 1 szt.: 85 m*/h; ilos¢ szt.2

=  ci$nienie robocze: ~ 20 mbar;

= material: stal kwasoodporna AISI 304;

= jzolacja termiczna: welna mineralna 10cm;

= material odsiarczajgcy: granulat

* minimalna zywotnos¢ zloza: 180 dni;

Wezel rozdzielczo-pomiarowy biogazu

Wezel zamontowany zostanie w kontenerze o wymiarach (dh. x sz. x wys.) 4,0 x

2,3 x 2,2 m. W sklad wezla wchodza nastgpujace urzadzenia:

*  wentylatory od$rodkowe biogazu: 1+1 szt.;

*  ci$nienie po stronie ssawnej: ~ 18 mbar;

*  cisnienie po stronie tlocznej: ~ 40 mbar;

= nominalna wydajno$é: 90 m*/h dla kazdego wentylatora;
* medium ttoczone: biogaz;
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= silnik: 0,55 kW;
= zasilanie: 3x400 V; 50 Hz;

=  typ silnika w wykonaniu przeciwwybuchowym,

* filtry biogazu: 1+1 szt.,

= material filtracyjny mata polipropylenowa;

*  urzgdzenia pomiarowe:

przetworniki ci$nienia 2 szt. montowane na ssawnej i tlocznej stronie
wentylatoréw,

biogazu; w wykonaniu przeciwwybuchowym,

przeplywomierz zliczajacy turbinowy (zakres 0 — 100 m’/h) w wykonaniu
przeciwwybuchowym,

detektor metanu i siarkowodoru z modulem sterujgcym

dwa manometry po stronie ssawnej i ttocznej wentylatorow,

Zbiornik biogazu

Zbiomik biogazu dwumembranowy o nast¢pujgcych danych technicznych:

=  pojemnosc: 660 m’,

= $rednica zbiornika: 11,46 m,

= S$rednica kotwienia zbiornika: 10,12 m,

=  wysokos$¢ zbiornika: 8,59 m,

= cidnienie robocze: 20 mbar,

= max ci$nienie robocze: 25 mbar,

= projektowany max doplyw biogazu: 85 m’/h,

= projektowany max odptyw biogazu: 150 m*/h,

*  max obcigzenie wiatrem: 150 km/h,

=  max obcigzenie $niegiem: 154 kg/m?,

Gléwne elementy i wyposazenie:

=  zewngtrzna, wewnetrzna i denna membrana,

= pierScien mocujacy,

= gsystem kotew dla montazu pierScienia,
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system uszczelnien,

ultradZzwickowy czujnik polozenia membrany,

wizjer w membranie zewngtrznej,

czujnik cis$nienia biogazu,

lokalna szafka-zasilajaco sterownicza,

wentylator powietrza, typ promieniowy, moc silnika napedowego; 0,37 kW, 3 x
400 V, 50 Hz, wydajno$¢ 210 m3/h przy nadci$nieniu 20 mbar,

bezpiecznik cieczowy zabezpieczajgcy przed nadmiernym wzrostem cis$nienia,

wydajno$é wydmuchu 85 m*/h.

Pochodnia do spalania biogazu

Spalanie nadmiaru biogazu w pochodni o nastepujacych parametrach technicznych:

typ dzialania - z ukrytym gléwnym plomieniem;
wydajnosé 100 m*/h;

ci$nienie naplywu biogazu 18 mbar;

max ci$nienie naptywu biogazu 50 mbar;
zapotrzebowanie mocy 1 kW;

krociec przylagczeniowy DN65, PN 10.

Wyposazenie i wykonanie pochodni:

elementy konstrukcyjne wykonane ze stali kwasoodpornej;

komora spalania wykonana ze stali kwasoodpornej, odpornej na dzialanie,
wysokich temperatur;

kréciec doptywu biogazu wykonany ze stali kwasoodpornej;

przepustnica gléwna r¢ezna - z napgdem dzwigniowym;

zawOr glowny elektryczny - wolno otwierajgcy/ szybko zamykajacy si¢;
przerywacz plomienia, obudowa ze stali, siatka przerywacza ze stali
kwasoodpornej;

uklad manometryczny dla ci$nienia palnika;

detektor cisnienia dla automatycznego odciecia doptywu biogazu do palnika
pochodni gdy cisnienie biogazu jest zbyt niskie;

doptyw powietrza naturalnym ciggiem z r¢czna nastaws;
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= pilot zapalajgcy =z zaworem kulowym odcinajacym i zaworem
elektromagnetycznym;

* elektrody zaptonowe z transformatorem;

= czujnik UV dla detekcji ptomienia,

= termopara dla detekcji temperatury spalania w gléwnej komorze.

3.2.5.3.0BLICZENIA SPRAWDZAJACE

Teoretyczna maksymalna dobowa produkcja biogazu (dla wariantu z
przyjmowaniem do kofermentacji ttuszczéw i stracania wstgpnego bez hydrolizy)
wyniesie: Vbiog_max = Vbiog_ow_2017 + Vbiog_on_2017 + Vbiog_ﬂot =1742+ 1472+ 9752 =

2 8864 m>/d = 119,35 m’/h.

W przypadku gdy kosubstratem bedzie osad nadmierny z innych oczyszczalni
teoretyczna ilo$¢ biogazu wyniesie: Voiog = Vbiog ow 2017 T Vbiog on 2017 T Vbiog on_zew =

=1742+147,2+128,8 =2 018 m*/d = 84 m’/h.

Teoretyczna maksymalna produkcja biogazu jest wieksza od przepustowosci
istniejgce;j stacji odsiarczania biogazu wynoszaca 85 m*/h. W przypadku wprowadzenia

hydrolizy produkcja biogazu bedzie jeszcze wigksza.

3.2.6. PRZEPOMPOWNIA WODY TECHNOLOGICZNE]

3.2.6.1.ZADANIE TECHNOLOGICZNE

Funkcja tego zespolu obiektéw jest umozliwienie wykorzystania $ciekow

oczyszczonych jako wody technologicznej do zasilania nastepujacych obiektow:

* stacja zlewna $ciekdéw dowoZonych,
* prasoptuczka skratek

*  pluczki piasku,
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*  Dbiofiltry,
=  stacja odwadniania osadu ,,stara”,

= stacja odwadniania osadu ,,nowa”

Scieki oczyszczone poddawane sg procesowi filtracji oraz podnoszenia ci$nienia.

3.2.6.2.ROZWIAZANIE TECHNICZNE

Oczyszczone $cieki z osadnikdw wtornych doptywajg grawitacyjnie do zbiornika
wody technologicznej o pojemnosci 40 m’ zlokalizowanego w budynku obstugi
oczyszczalni. Oczyszczanie wody technologicznej za pomoca dwdch filtrow

samopluczgcych o nastgpujacych danych technicznych:

*  wydajnosé: 100 m*/h,
*  przeswit: 500 pm,

Podnoszenie ci$nienia za pomocg zestawu hydroforowego o nastgpujacych danych

technicznych:

*  wydajnos¢ zestawu: 0,5 + 25,0 dm®/s,

= ci$nienie wyjSciowe: 6,0 bar,

* ilo$¢ pomp: 4 (3+1) wyposazone w przetworniki czestotliwosci, moc silnikow
napgdowych pomp: 4 x 4,0 kW,

*  membranowy zbiornik ci$nieniowy o pojemnosci 300 dm>.

3.2.6.3.0BLICZENIA SPRAWDZAJACE

Zgodnie z danymi zawartymi w projekcie technologicznym oczyszczalni
zapotrzebowanie na wod¢ pluczacg wurzadzen zasilanych z pompowni wody

technologicznej jest nastepujace:
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»  stacja zlewna: 1,5 dm’/s

»  pluczka skratek: Q = 10 dm*/s, wymagane ci$nienie — nie podano

= phluczki piasku: Q=6 m*/h, wymagane cisnienie: 3 bar,

* stacja odwadniania osadu (przyjeto, ze réwnoczesnie moze pracowaé tylko jedna

stacja odwadniania): Q = 16 m*/h, wymagane ci$nienie — nie podano

Laczne zapotrzebowanie istniejacych urzgdzen na wode pluczacg wynosi: Qwod plucz =

17,6 dm’.

Zapotrzebowanie na wodg planowanej do zainstalowania zaggszczarki osadu wynosi:
3,2 m> (0,9 dm®/s) przy cisnieniu 6 bar. Wynika z tego, ze istniejaca stacja wody

technologicznej jest w stanie zaspokoi¢ potrzeby planowanej zageszczarki.

3.3.WNIOSKI Z ANALIZY STANU ISTNIEJACEGO

Dane wyjsciowe

= Stezenia zanieczyszczen w Sciekach naplywajacych na oczyszczalnie sg
stosunkowo wysokie. Zalecane jest okreslenie przyczyny tego zjawiska. By¢ moze
wskazane bedzie wyegzekwowanie od dostawcow $ciekoéw przemystowych dziatan
»U Zrédla” majacych na celu ,standaryzacje” $ciekéw wprowadzanych do sieci
kanalizacyjnej. Wydzielone na urzadzeniach podczyszczajacych zanieczyszczenia
mogly by trafia¢ bezposrednio do czeéci osadowej oczyszczalni.

= Po wyegzekwowaniu podczyszczania $ciekéw  przemyslowych  ilosci
produkowanych na oczyszczalni osadéw powinny ulec mniejszeniu.

= Ze wzgledu na prowadzone obecnie chemiczne strgcanie wstgpne stezenie fosforu
w odciekach jest na poziomie przy ktérym nie ma uzasadnienia ekonomicznego
jego stracanie pod postacig struwitu. Do obliczen w koncepcji przyjeto stezenia
odnotowywane na oczyszczalniach w ktorych nie jest prowadzony proces strgcania

wstepnego.
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Stopien konwersii osadéw w komorze fermentacyinej

Zgodnie z danymi Zamawiajagcego zawarto$¢ czesci organicznych w osadzie
przefermentowanym jest bardzo niska. Wynosi ona okolo 55%. Standardowo na
oczyszczalniach w ktérych nie jest prowadzony proces hydrolizy zawarto$¢ czegsci
organicznych w osadzie przefermentowanym wynosi okoto 62 — 68%. Z jednej strony
przyczyna takiej sytuacji sa prawdopodobnie bardzo korzystne parametry pracy komor
fermentacyjnych. Z drugiej strony zawarto$é czg¢sci organicznych w osadzie wstepnym

na oczyszczalni §ciekow w Trepczy jest nietypowo niska.

Produkcja biogazu

Produkcja biogazu na oczyszczalni charakteryzuje si¢ znaczacg zmiennoscig w
poszczegolnych miesigcach najwyzsza $redniag dobowa odnotowano za miesigc luty
Vbiog 2017 mty = 1 848 m3/d, najnizszg za miesiac pazdziernik Viiog 2017 pazdziemik = 1 090
m’/d. Srednia dobowa produkcja za rok 2017 wyniosla 1309 m’/d. Okreslona na
podstawie danych teoretycznych i $redniej dobowej iloSci osadow za rok 2017 ilosé

biogazu wynosi 1 889 m>/d.

Oczyszcezanie, podnoszenie cisnienia. magazynowanie i pochodnia biogazu.

W przypadku przyjmowania do fermentacji jako kosubstratow tluszczy ilosé
biogazu moze wynie$¢: Vpiog max = 2 8864 m’/d = 119,35 m’/h. Przepustowosé

istniejacych urzadzen linii biogazu wynosi:

*  odsiarczanie: 85 m’/h,
=  podnoszenie cinienia: 90 m>/h (dla jednego wentylatora),

= pochodnia gazowa: 100 m>/h

W przypadku stwierdzenia mozliwosci pozyskiwania thuszczy do kofermentaciji w ilodci

30 m>/h nalezy rozwazy¢é zwiekszenie przepustowosci istniejgcej linii biogazu.

Dodatkowo zwraca si¢ uwage na fakt, ze zgodnie z dokumentacjg projektowa

dmuchawa biogazu ma spr¢z 40 mbar. W przypadku planéw zastosowania agregatu
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kogeneracyjnego nalezy rozwazy¢ zwigkszenie sprezu w ukladzie podnoszenia ci$nienia

do minimum 80 mbar.

Sie¢ wody technologicznej

Wydajnos¢ istniejgcej przepompowni wody technologicznej jest wystarczajaca
dla potrzeb dodatkowego zuzycia wody zwigzanego z planowanym wprowadzeniem

zaggszczania mechanicznego.

Mieszanie komér fermentacyjnych

Mieszanie komor fermentacyjnych prowadzone jest poprzez recyrkulacje
zawarto$ci za pomoca pomp. Ilos¢ pomp pracujacych 3 kpl. x 7,5 kW. Standardowo
mieszanie na oczyszczalniach prowadzone jest za pomoca mieszadet $miglowych.

recyrkulacja prowadzona jest jedynie dla potrzeb ogrzewania komor.

Produkcija biogazu i ogrzewanie komér fermentacyinych

Yaczne zapotrzebowanie ciepla dla potrzeb ogrzewania komér fermentacyjnych wynosi:

* dla stragcania wstepnego

92017 =q1 2017t Q2 = 4471 +1605=6076 kWh/d

*  bez stracania wstepnego
Q2015 = q1 2015+ g2 =6 850 + 1 605 =8 455 kWh/d
Energia w wyprodukowanym biogazie wynosi:

* dlailodci biogazu wynikajace z obliczen teoretycznych:

* dlailoéci biogazu sredniej dobowej za rok 2017:
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Ebiog 2017 s = Vbiog_2017_ér X €biog _jedn = 1 309 x 6 = 7 854 kWh/d

= dlailosci biogazu maksymalnej w roku 2017:

Ebiog 2017 tuty = Vbiog 2017 luty X €biog jedn = 1 848 x 6 = 11 088 kWh/d

= dlailosci biogazu minimalnej w roku 2017:

Ebiog 2017 pazdziemik = Vbiog_2017_pazdziemik X €biog_jedn = 1 090 X 6 = 6 540 kWh/d

Rzeczywista ilo§¢ produkowanego biogazu jest nizsza od iloSci biogazu
wynikajgcej z obliczen teoretycznych. Jednoczesnie osad przefermentowany
charakteryzuje si¢ bardzo wysokim stopniem mineralizacji co $§wiadczyto by o co
najmniej prawidlowej konwersji materii organicznej do biogazu. W tej sytuacji nie jest

zrozumiala tak niska produkcja biogazu.

Energia zawarta w biogazie jest wieksza od teoretycznego zapotrzebowania na
cieplo dla potrzeb ogrzewania zwlaszcza, ze zapotrzebowanie to okreslone zostalo dla
okresu niskich temperatur. Przez wigkszg czg¢$¢ roku nadmiar ciepta powinien byé
zdecydowanie wickszy. Dodatkowo nalezy zwrdci¢ uwage na fakt, ze w teoretycznym
zapotrzebowaniu ciepta pokrycie strat przez przegrody stanowi okolo 25% (dla wersji z
mniejszg iloscig osadéw). Dlatego tez przyczyng braku nadmiaru ciepta na oczyszczalni
nie jest niewlasciwa izolacja termiczna komér. W praktyce dla sytuacji gdy biogaz jest
w calosdci zamieniany na energi¢ cieplng (kociol) a nie jak na wigkszosci oczyszczalni
na energi¢ cieplng i elektryczng (agregat kogeneracyjny) energia zawarta w biogazie
powinna wystarczy¢ roéwniez na ogrzewanie budynkow. Na dzien wykonania
opracowania Zamawiajgcy do ogrzewania budynkéw wykorzystuje energie ze spalania

paliw zewnetrznych.

Wprowadzenie zageszczania mechanicznego dodatkowo powinno (obliczenia pkt.
5.2.2.) zwickszy¢ nadwyzke energii cieplnej na oczyszczalni (mniejsza objetosé osadow

do ogrzania).

Proponuje si¢ opomiarowaé ciepto kiecrowane na potrzeb komér fermentacyjnych.
Pozwoli to na oszacowanie rzeczywistego jego zapotrzebowania oraz rzeczywistych
strat ciepla przez przegrody. Na tej podstawie mozliwe bedzie podjecie decyzji co do
celowodci zmiany izolacji termicznej istniejgcych komor.
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4. PROPONOWANA GOSPODARKA OSADOWA

4.1. WYMOGI ZWIAZANE Z HIGIENIZACJA, PASTERYZACJA LUB
STERYLIZACJA OSADOW

4.1.1. HIGIENIZACJA OSADU

Zgodnie z rozporzadzeniem Ministra Srodowiska z dnia 5 kwietnia 2011 w sprawie
procesu odzysku R-10 (Dz. U. Nr 86 poz. 476) osady $ciekowe o kodzie 19 08 05, 02
02 04, 02 05 02 mogg by¢ wykorzystywane w procesie odzysku R-10 ,rozprowadzanie
na powierzchni ziemi w celu nawozenia lub ulepszania gleby”. Zgodnie rozporzadzenie
Ministra Srodowiska z dnia 13 lipca 2010 r. w sprawie komunalnych osadéw
$cieckowych (Dz. U. Nr 137, poz. 924) osady Sciekowe stosowane w rolnictwie i
uzywane do rekultywacji gruntéw na potrzeby rolnicze musza speilnia¢ okre$lone

warunki sanitarne:

- w przypadku stosowania osadéw w rolnictwie i do rekultywacji gruntéw na cele
rolne — nie wyizolowano bakterii z rodzaju Salmonella w 100 g osadéw
przeznaczonych do badan,

- lgczna liczba zywych jaj pasozytéw jelitowych Ascaris sp., Trichuris sp., Toxocara

sp. w 1 kg suchej masy osadéw przeznaczonych do badan stosowanych;

*  w rolnictwie — wynosi 0,

®= do rekultywacji terenéw — jest nie wieksza niz 300,

* do dostosowywania gruntéw do okreslonych potrzeb wynikajacych z planow
gospodarki odpadami, planéw zagospodarowania przestrzennego lub decyzji o

warunkach zabudowy i zagospodarowania terenu — jest nie wieksza niz 300,
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= do prawy roélin przeznaczonych do produkcji kompostu — jest nie wigksza niz
300,
* do uprawy ro$lin nie przeznaczonych do spozycia i do produkcji pasz — jest nie

wieksza niz 300.

W krajowych uregulowaniach prawnych oraz w Dyrektywach Unii Europejskiej
brak $cistych wytycznych dotyczacych metod higienizacji czyli usuwania patogendw z
osadéw S$ciekowych. Uregulowania takie zostaly wprowadzone przez U.S. EPA
(Agencja Ochrony Srodowiska Stanéw Zjednoczonych). W uregulowaniach tych

okreslono dwa poziomy usuwania patogendow:

=  Procesy prowadzace do znaczgcej redukcji patogendw (PSRP - Processes to

Significantly Reduce Pathogens);

*  Procesy poglebionej redukcji patogendw (PFRP - Processes to Further Reduce
Pathogens).

Procesy pierwszej grupy redukujg liczbe, ale nie eliminuja patogenéw, wigc wcigz
pozostaje potencjalne zagrozenie przeniesienia przez osady mikroorganizméw
chorobotwoérczych. Procesy drugiej grupy redukuja patogeny ponizej znanego nam
dzisiaj poziomu detekcji. Dla zapewnienia nalezytej starannosci zaleca si¢ jednak
zachowanie chofby minimalnego stopnia monitoringu, z rejestracja danych i

sporzadzeniem raportow wlacznie.

Procesy prowadzace do znaczacej redukcji patogendw zgodnie z uregulowaniami US

EPA:

Tlenowa stabilizacja osadu - osady napowietrzane i mieszane:

* w temperaturze 20 °C - przez 40 dni;
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* wtemperaturze 15 °C - przez 60 dni.

Suszenie ,,atmosferyczne” - czas zatrzymania minimum 3 miesigce, w ciggu co

najmniej 2 miesigcy Sredniodobowe temperatury otoczenia powinny przekraczaé 0 °C.

Fermentacja beztlenowa:

= w temperaturze 20 °C - czas zatrzymania 60 dni;

= wtemperaturze 35+55 °C - czas zatrzymania 15 dni.

Kompostowanie - dotyczy zarowno reaktorow, pryzm napowietrzanych lub pryzm
przerzucanych - wzrost temperatury do 40 °C lub wyzszej przez 5 dni, przez 4 godziny

w ciggu tych 5 dni temperatura powinna wzrosnaé do 55 °C.

Stabilizowanie wapnem - uzyskanie pH 12 lub 2 godziny kontaktu.

Procesy prowadzace do poglebionej redukcii patogendw zgodnie z uregulowaniami US

EPA:

Kompostowanie:

*= Kompostowanie w reaktorze lub napowietrzanej pryzmie - temperatura minimum

55 °C przez 3 dni;

* Kompostowanie w pryzmie przerzucanej - temperatura minimum 55 °C lub wyzsza

przez 15 dni lub dluzej; pryzma co najmniej 5-cio krotnie przerzucana.
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Suszenie temperaturowe: Osady suszone w sposéb posredni 1 bezposredni - zawartosé

wody 10% lub mniej; osad osiaga temperature 80 °C.

Higienizacja temperaturowa - temperatura 180 °C lub wyzsza przez co najmniej 30

minut.

Fermentacja termofilowa - czas zatrzymania osadu minimum 10 dni i temperatura w

zakresie 55+60 °C.

Promieniowanie beta - osady napromieniowane dawka 1.0 megarada w temperaturze

pokojowej (ok. 20 °C).

Promieniowanie gama - osady napromieniowane dawka 1.0 megarada w temperaturze

pokojowej (ok. 20 °C).

Pasteryzacja - osady sg przetrzymane w 70 °C lub wyzej przez 30 minut.

Dodatkowo przyjmuje si¢ nast¢pujace zasady:

= przy suszeniu - konieczno$¢ suszenia calkowitego (powyzej 90% s.m.) oraz
konieczno$¢ uzyskania temperatury osadu co najmniej 80 °C; z uwagi na
bezpieczenstwo procesu zaleca si¢, by osad nie przekraczal temperatury 85 °C, co
prowadzi do dosy¢ ostrego rezimu uzyskania temperatury w osadzie z przedziatu
80+85 °C; nalezy tez zwrdci¢ uwage na to, ze pomiar temperatury osadu podczas

suszenia termicznego jest dosy¢ trudny.

= suszenie niskotemperaturowe nie jest uznane za proces o poglebionej redukcji

patogenow.

=  wsrod procesOw poglebionej redukcji patogendw nie ma stabilizacji wapnem.
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» dopuszcza si¢ higienizacj¢ poprzez utrzymanie tylko 70 °C przez 30 minut, ale w
procesie pasteryzacji; jezeli stosuje si¢ zwykle podgrzanie osadu, wymagane jest

180 °C przez 30 minut.

4.1.2. PASTERYZACJA STERYLIZACJA

Do procesu przerobki osadow prowadzone na oczyszczalni §ciekéw w Zdunskiej
Woli wprowadzane sg osady z zakladowych oczyszczalni $ciekdw, przemyst mleczarski
— kod 02 05 02 i przetwdrstwo produktéw spozywczych pochodzenia zwierzecego —
kod 02 02 04. Zgodnie z art. 9 b) rozporzadzenia Parlamentu Europejskiego i Rady (WE)
nr 1069/2009 okreslajacego przepisy sanitarne dotyczacym produktéw ubocznych pochodzenia
zwierzgcego, nieprzeznaczonych do spozycia przez ludzi material kategorii drugiej obejmuje
nastepujace produkty uboczne pochodzenia zwierzgcego: ,,produkty uboczne
pochodzenia zwierzgcego zgromadzone podczas oczyszczania $ciekéw, wymaganego
na mocy przepisdéw wykonawczych przyjetych zgodnie z art. 27 akapit pierwszy lit. ¢):
(i) z przedsigbiorstw lub zakladéw przetwarzajacych material kategorii 2; lub
(ii) z rzeZni, innych niz te objgte przepisami art. 8 lit. €)”

Zgodnie z rozporzadzeniem 142/2011 zalacznik IV sekcja 2 oczyszczanie
Sciekow wymagane przepisami weterynaryjnymi (czyli przywolane w rozporzadzeniu

1069/2009) to:

= ust. 1 Zaklady przetworcze przetwarzajace material kategorii 1 i inne obiekty, gdzie
usuwa si¢ material szczegélnego ryzyka, rzeznie oraz zaklady przetworcze
przetwarzajgce materiat kategorii 2 zobowigzane sa dokonywaé procesu wstepnego
oczyszczania w pierwszej fazie oczyszczania $ciekow, celem zatrzymania i
zebrania materialu pochodzenia zwierzecego. Wyposazenie stosowane do
wstgpnego oczyszczania skiada si¢ z syfondw kanalizacyjnych lub sit z otworami,
gdzie wielko$¢é porow filtrujacych lub oczek nie przekracza 6 mm, umieszczonych
na kofncowym etapie procesu przetwdrczego, lub z réwnowaznych systemoéw,
zapewniajacych zatrzymanie stalych czastek o rozmiarze przekraczajagcym 6 mm.

= ust. 2 Scieki z obiektéw okreslonych w ust. 1 muszg zosta¢ poddane wstepnemu
oczyszczaniu zapewniajgcemu filtracje  wszystkich $ciekow przed ich

odprowadzeniem z obiektéw. Materiatu stalego pochodzenia zwierzecego nie
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wolno rozdrabnia¢, macerowa¢ ani poddawaé zadnemu innemu przetwarzaniu ani
dzialaniu nacisku celem ulatwienia ich przejscia przez wstepny proces
przetwarzania.

= ust. 3 Wszystkie materialy pochodzenia zwierzgcego zatrzymane podczas
wstepnego oczyszczania w obiektach okreslonych w pkt 1 zbiera si¢ i przewozi
jako material kategorii 1 lub kategorii 2, w zaleznoéci od przypadku, oraz usuwa sie
je zgodnie z rozporzadzeniem (WE) nr 1069/2009.

= ust. 4. Scieki poddane wstepnemu oczyszczaniu w obiektach okreslonych w pkt 1
oraz Scieki z innych obiektéw, w ktérych dokonuje si¢ przetwarzania produktéw
ubocznych pochodzenia zwierzgcego lub innych czynnosci na tych produktach,
oczyszcza si¢ zgodnie z prawodawstwem UE, bez ograniczen przewidzianych

niniejszym rozporzadzeniem.

W przypadku odpadéw dowozonych do oczyszczalni sa to osadu z zakladowych
oczyszczalni $ciekow czyli zgodnie z przywolanym wczesniej ust. 4 nie s3 one
traktowane jako material pochodzenia zwierzgcego. W przypadku gdyby oczyszczalnia
planowata przyjmowa¢ odpady wymienione w ust. 1 podaje si¢ uregulowania prawne
dotyczace sposobu postgpowania z tego typu odpadami przed wprowadzeniem ich do
komér fermentacyjnych.

Zgodnie z rozporzadzeniem komisji UE nr 142/2011 z dnia 25 lutego 2011 r. w
sprawie wykonania rozporzgdzenia Parlamentu FEuropejskiego i Rady (WE) nr
1069/2009 okreslajacego przepisy sanitarne dotyczace produktow ubocznych
pochodzenia zwierzecego, nieprzeznaczonych do spozycia przez ludzi, oraz w sprawie
wykonania dyrektywy Rady 97/78/WE w odniesieniu do niektéorych prébek i
przedmiotéw zwolnionych z kontroli weterynaryjnych na granicach w mysl tej
dyrektywy wymagania dla wytworcoOw biogazu wykorzystujacych jako substrat

produkty uboczne pochodzenia zwierzecego sa nastepujace:

1) Wytwdrnia biogazu musi byé wyposazona w urzadzenie do pasteryzacji lub
oczyszczania, ktérego nie moga omingé wprowadzane do wytworni produkty
uboczne pochodzenia zwierzgcego lub produkty pochodne skladajace sie z czastek

o wielkosci maksymalnie 12 mm przed wprowadzeniem do urzadzenia, wraz z:
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2)

b)

d)

f)

a) instalacjami do monitorowania temperatury, ktéra powinna osiggng¢ wartos¢ 70
°C w czasie jednej godziny;
b) urzadzeniami do ciaglej rejestracji wynikow pomiaréw w ramach

monitorowania o ktérym mowa w lit. a) oraz:

¢) odpowiednim systemem zapobiegajacym niewystarczajagcemu podgrzewaniu

W drodze odstgpstwa od pkt 1 urzadzenie do pasteryzacji lub oczyszczania nie jest

obowigzkowe dla wytworni biogazu, ktére przeksztalcaja wylgcznie:

material kategorii 2 przetworzony zgodnie z metodg przetwarzania nr 1 opisang w
zalaczniku IV rozdziat III;

material kategorii 3 przetworzony zgodnie z ktdrgkolwiek z metod przetwarzania nr
1-5 lub nr 7 badz tez, w przypadku materiatu pochodzacego od zwierzat wodnych,

ktorgkolwiek z metod nr 1-7, o ktérych mowa w zalgczniku IV rozdziat III;

material kategorit 3 poddany pasteryzacji lub oczyszczaniu w innym

zatwierdzonym zakladzie;

produkty uboczne pochodzenia zwierzecego, ktére moga byé wykorzystywane jako
surowiec bez przetwarzania zgodnie z art. 13 lit. €) ppkt (ii) rozporzgdzenia (WE)

nr 1069/2009 oraz zgodnie z niniejszym rozporzadzeniem;

produkty uboczne pochodzenia zwierzecego poddane procesowi hydrolizy

zasadowe;j, opisanemu w zalaczniku IV rozdziat IV sekcja 2 pkt A;

nastepujace produkty uboczne pochodzenia zwierzecego, pod warunkiem wydania

zgody przez wlasciwy organ:

(i) produkty uboczne pochodzenia zwierzecego, o ktorych mowa w art. 10 lit. f)
rozporzadzenia (WE) nr 1069/2009, poddane przetwarzaniu zgodnie z jego
definicjg w art. 2 ust. 1 lit. m) rozporzadzenia (WE) nr 852/2004 w momencie
przeznaczenia ich do celow innych niz spozycie przez ludzi;

(i) produkty uboczne pochodzenia zwierzecego, o ktorych mowa w art. 10 lit. g)
rozporzadzenia (WE) nr 1069/2009 lub
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(iii) produkty uboczne pochodzenia zwierzecego przeksztalcane w biogaz, o ile
pozostaloSci  fermentacyjne s3 nastepnie kompostowane badz tez

przetwarzane lub usuwane zgodnie z niniejszym rozporzadzeniem.

3) Jezeli wytwomia biogazu znajduje si¢ w miejscu lub w sasiedztwie miejsca, w
ktérym trzyma si¢ zwierzgta gospodarskie, i nie wykorzystuje ona wylgcznie
obornika, mleka lub siary pochodzacych od tych zwierzat, woéwczas wytwornia
musi znajdowac si¢ w odpowiedniej odleglosci od obszaru, na ktéorym trzyma si¢
zwierzeta. Odleglos¢ te ustala si¢ tak, aby wykluczyé niedopuszczalne zagrozenie
przeniesienia z wytworni biogazu choroby przenoszonej na ludzi lub zwierzgta. W
kazdym przypadku konieczne jest zapewnienie catkowitego fizycznego oddzielenia
wytworni biogazu od zwierzat, ich paszy i $cidlki, w razie potrzeby takze za

pomoca ogrodzenia.PL L 54/38 Dziennik Urz¢dowy Unii Europejskiej 26.2.2011

Definicje procesu pasteryzacji i sterylizacji wynikajg z rozporzgdzenia Parlamentu
Europejskiego i Rady (WE) nr 1069/2009 z dnia 21 pazdziernika 2009 r. okre$lajacego
przepisy sanitarne dotyczace produktéw ubocznych pochodzenia zwierzecego,

nieprzeznaczonych do spozycia przez ludzi. Zgodnie z tym rozporzgdzeniem:

= sterylizacja ci$nieniowa oznacza przetwarzanie produktéw ubocznych pochodzenia
zwierzecego, po zmniejszeniu rozmiaru czgstki do nie wigcej niz 50 mm, w
temperaturze przekraczajacej 133 °C przez co najmniej 20 minut bez przerwy, przy

ci$nieniu bezwzglednym co najmniej 3 baréw;
* pasteryzacja:

- maksymalna wielkos¢ czastek przed wprowadzeniem ich do urzadzenia do
pasteryzacji: 12 mm,
- minimalna temperatura calego materialu w urzadzeniu do pasteryzacji: 70 °C,

- minimalny czas obrébki w urzadzeniu do pasteryzacji, bez przerw: 60 minut.
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4.2. PROCES TECHNOLOGICZNY

4.2.1. FERMENTACIJA, HYDROLIZA USUWANIE FOSFORU.

W zaleznosci od wariantu technologicznego w ukladzie technologicznym
gospodarki osadowej oczyszczalni potrzebne beda nastepujace zbiorniki (dla

rozwigzania optymalnego):

= czysta” fermentacja (bez hydrolizy i usuwania fosforu):
- zbiornik osadu nadmiernego niezageszczonego (rezerwa operacyjna dla
potrzeb pracy stacji zageszczania osadu),
- zbiornik osadu surowego (osad wstepny i zageszczony osad nadmierny)
- zbiornik osadu przefermentowanego (rezerwa operacyjna dla potrzeb pracy
stacji odwadniania osadu)
» fermentacja poprzedzona procesem hydrolizy osadu:
- zbiornik osadu nadmiernego niezagg¢szczonego (rezerwa operacyjna dla
potrzeb pracy stacji zageszczania osadu),
- zbiornik osadu surowego (osad wstepny i zageszczony osad nadmierny),
- zbiomik osadu przefermentowanego (rezerwa operacyjna dla potrzeb pracy

stacji odwadniania osadu)

W przypadku rozszerzenia prowadzonych proceséw o instalacje usuwania fosforu
z odciekéw wskazany jest dodatkowo zbiornik odciekéw jako rezerwa operacyjna stacji

kontrolowanego stracania struwitu.

W przypadku gdy proces usuwania struwitu poprzedzony jest dodatkowo
procesem uwalniania fosforu z osadu nadmiernego potrzebny jest dodatkowo zbiornik
w ktérym bedzie on prowadzony. Moze by¢ w tym celu wykorzystany zbiornik osadu

nadmiernego.

Na dzien wykonania opracowania na oczyszczalni sciekéw w Trepczy dostgpne sa

nastepujace zbiorniki:

=  Zageszczaczo fermenter osadu wstepnego objetosé czynna zbiornika: 225 m’,
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=  Zageszczacz osadu nadmiernego: 509 m?,
= Komora zbiorcza osadu wstepnego zageszczonego i flotatu: 69 m®,

=  Zbiornik magazynowy osadu przefermentowanego: 452 m’.

Funkcja zbiomika magazynowego osadu przefermentowanego pozostanie
niezmieniona. W ukladzie technologicznym gospodarki osadowej zageszczacz osadu
wstepnego nie jest konieczny. Osad wstgpny stosunkowo dobrze si¢ zageszcza w lejach
osadowych osadnikow (do okoto 4%). Mozna go rownomiernie pobieraé¢ z osadnikow i

kierowaé bezposrednio do zbiornika osadu surowego.

W przypadku prowadzenia wylgcznie procesu fermentacji proces technologiczny
przedstawial si¢ bedzie nastgpujaco. Osad nadmierny kierowany bedzie do istniejacego
zaggszczacza osadu nadmiernego. Ze zbiornika tego kierowany bedzie do procesu
zaggszezenia w planowanej stacji zaggszczania osadu. Nadmierny osad zageszczony
kierowany bedzie do zbiornika osadu surowego (adaptacja istniejgcego zageszczacza
osadu wstegpnego). Do zbiornika tego kierowany bedzie réwniez osad wstepny z
osadnikow oraz ewentualne osady dowozone. Ze zbiornika tego osady kierowane beda
do istniejacych komor fermentacyjnych. W ramach zadania zmianie ulegnie sposob
mieszania komor fermentacyjnych. Istniejace mieszanie za pomocg pomp
recyrkulacyjnych zastgpione zostanie mieszaniem za pomoca mieszadet $miglowych
zamontowanych w komorach. Recyrkulacja osadu prowadzona bedzie poprzez
wymienniki ciepta jedynie w iloSci potrzebnej dla przeniesienia wymaganego
strumienia ciepla. Osad przefermentowany kierowany bedzie do istniejagcego zbiornika

osadu przefermentowanego a nastg¢pnie do istniejacej stacji odwadniania osadu.

W przypadku prowadzenia procesu hydrolizy osad nadmierny zageszczony trafial
bedzie do nowoprojektowanego zbiornika osadu nadmiernego zageszczonego. Ze
zbiornika tego podawany bedzie do instalacji hydrolizy. Osad zhydrolizowany trafial
bedzie do zbiornika osadu surowego w ktorym igczyl si¢ bedzie z osadem wstepnym
oraz ewentualnymi osadami dowozonymi. Nastepnie kierowany bedzie do komor

fermentacyjnych.

W koncepcji uwzgledniono dwa mozliwe sposoby usuwania fosforu pod postacig

struwitu:
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* Stracanie fosforu z osadéw (proces AirPrex). Przed wprowadzeniem osadu
przefermentowanego na stacje odwadniania kierowany on bedzie do reaktora
Airlift. Do reaktora tego wprowadzany bedzie réwniez chlorek magnezu oraz
sprezone powietrze. Wydzielajacy si¢ w leju reaktora struwit kierowany bedzie do
separatora. Pozbawiony fosforu osad trafial bedzie na stacje odwadniania.

= Stracanie fosforu z odciekéw (proces Struvia). Odcieki z procesu odwadniania
trafialy beda do reaktora Struvia do ktérego dozowany bedzie réwniez chlorek
magnezu. Wytracony struwit separowany bedzie od odciekéw ktore skierowane

zostang do ukladu oczyszczania $ciekow.

4.2.2. KOMPOSTOWANIE OSADOW

W koncepcji przedstawiono nastgpujace mozliwe do zastosowania rozwigzania

kompostowania osadow:

= kompostowania bebnowa,
= kompostownia w zamknigtych reaktorach zelbetowych,

= kompostownia w boksach pokrytych membrang.
Kazde z tych rozwiagzan wymagalo bedzie nastepujacych placow magazynowych:

* plac magazynowy osadu odwodnionego (substratow),
* plac magazynowy materiatu strukturalnego,

= plac magazynowy produktu gotowego.

Jako plac magazynowy produktu gotowego proponuje si¢ wykorzystaé¢ istniejacy
zadaszony plac skladowy osadu odwodnionego. Pozostale place wymagajg wykonania.

We wszystkich rozwigzaniach zaladunek substratéow do instalacji przy uzyciu

ladowarki.

Kompostowanie zasadniczo niezaleznie od technologii przebiegalo bedzie w
podobny sposob. Ponizej opis procesu dla technologii bokséw zelbetowych pokrytych

membranami.
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Substraty podstawowe po wymieszaniu z materialem strukturalnym poddawane
beda procesowi kompostowania w reaktorach zamkni¢tych membrana.

Proces kompostowania przebiega¢ bedzie w III fazach:

= Faza intensywna: intensywne kompostowanie, higienizacja odpadu; odpad
przetwarzany jest 3 tygodnie,

= Faza dojrzewania: czas trwania 3 tygodnie

= Faza dodatkowego dojrzewania: czas trwania 2 tygodnie (na pryzmach, na placu

magazynowania kompostu)

Z osadow Sciekowych, skratek i piasku zmieszanych z materialem strukturalnym
powstaje wsad, z ktorego usypywane sa za pomoca ladowarki pryzmy do procesu
kompostowania. Pryzmy usypywane sa w boksach na kanalach napowietrzajacych i
przykrywane specjalng membrang, po czym zaczyna si¢ proces intensywnego
kompostowania. Podczas 3 tygodni intensywnego kompostowania pod membrang ma
miejsce przerzucenie kompostowanego materialu z boksu do boksu. Proces
kompostowania jest dokladnie monitorowany przez sondy temperatury i tlenu
oraz system komputerowy aby zapewni¢ poprawny przebieg procesu, w tym
higienizacje.

W pierwszej fazie kompostowania, w jej pierwszych dwdch tygodniach, wymagany
jest wzrost temperatury powyzej 55°C, aby higienizacja zloza poddanego
kompostowaniu mila miejsce. Dla fazy intensywnej i I fazy dojrzewania usypane
pryzmy s przykryte oddychajaca ale wodoodporng, poiprzepuszczalng membranag,
chronigcg przetwarzany materiat przed wplywem warunkéw atmosferycznych,
w tym deszczu. Unika si¢ w ten sposob nadwyzki wilgoci w materiale i dzigki temu
powstaje mniejsza ilo$§¢ odciekéw wymagajacych zagospodarowania.

Po okresie intensywnego kompostowania nastgpuje przerzucenie kompostowanego
materialu i zaczyna si¢ okres dojrzewania. Proces ten prowadzony jest takze =z
napowietrzaniem pod membrang i trwa 3 tygodnie.

Po I fazie dojrzewania kompostowany materiat jest przenoszony pod wiate na plac
magazynowania kompostu, gdzie w otwartych pryzmach zachodzi II faza dojrzewania,
trwajgca 2 tygodnie. Technologia umozliwia optymalng i wyréwnang gospodarke
cieplng w boksach. Ta retencja ciepla jest uzupelniona aktywnym napowietrzaniem,

ktére zapewnia calkowitg i nieustanng higienizacje¢ materialu podczas kompostowania.
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Jednoczesne zastosowanie wentylatora i membrany zapewnia wyréwnang dystrybucje
ciepta, nawet w takich obszarach krytycznych, jak powierzchnia pryzmy.
Podczas przetwarzania nastgpuje znaczna redukcja masy. Utrata masy podczas

calego procesu, to okoto 20% wzgledem masy wsadu.

5. PROPONOWANE ROZWIAZANIE TECHNICZNE

5.1.STACJA MECHANICZNEGO ZGESZCZANIA OSADOW

5.1.1. ZADANIE TECHNOLOGICZNE

Funkcja stacji zaggszczania jest usuwanie wody z osadu nadmiernego do
uwodnienia ktére po zmieszaniu z osadem wstepnym zapewni optymalng zwarto$é
suchej masy dla potrzeb prowadzenia procesu fermentacji w zamknietych komorach

fermentacyjnych.

5.1.2. OBLICZENIA

Dane wyjsciowe dla potrzeb doboru urzadzenia zageszczajacego osad nadmierny

okreslono przy nastepujacych zatozeniach:

Sucha masa osadu nadmiernego dla okresu bez stracania wst¢pnego powi¢kszono o
10%,

=  Zawarto$¢ suchej masy w osadzie odprowadzanym z osadnikéw wstepnych 1%

* Jlo$¢ osadu nadmiernego dowozonego zgodnie z danymi w pkt. 2.1.

=  Czas pracy urzadzenia 16 h dziennie przez 7 dni w tygodniu.

Dla powyzszych zalozen dane wyjsciowe sa nast¢pujace:

* sucha masa osadu nadmiernego: Mg nagm = 4,56 Mg s.m./d
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* dobowa ilos¢ osadu Qs nadm 1% = 430 m>/d

* godzinowa sucha masa osadu nadmiernego: Mos nadm n = 300 kg s.m./h

* godzinowa ilos¢ osadu nadmiernego: Qos nadm n_1% = 30 m3/h

Dobowa obj¢tos¢ osadu nadmiernego zageszczonego wyniesie:

» dla suchej masy 4%: Qos nadm 4% = Mos_nadm : 0,04 = 4,56 : 0,04 = 114 m’/d,
= dla suchej masy 5%: Qos nadm 5% = Mos nadm : 0,05 = 4,56 : 0,05 = 91,2 m%d,
= dla suchej masy 6%: Qos nadm 6% = Mos_naam : 0,06 = 4,56 : 0,06 = 76 m*/d,

5.1.3. ROZWIAZANIE TECHNICZNE

Ofert¢ na wyposazenie stacji zageszczania osadu przedstawiono w zalgczniku nr 1

do koncepcji. Wyposazenie stacji stanowito bedzie (przykladowe na podstawie oferty

Bellmer):

=  Zageszczarka Turbodrain TD Green 1C

naped elektryczny do automatycznego mycia dysz spryskujacych,

mieszacz osadu z flokulantem,

przetwornik czestotliwosci do napedu,

ostona dzwigkoszczelna, ostona przed aerozolami,

lej do osadu zageszczonego

dane techniczne:

(o]

0O O o

o

O

dtugosé: ok. 3.150 mm,

szeroko$¢ (bez napedu) ok. 2.015 mm,
szeroko$¢ z napedem: ok. 2.320 mm,
wysokosé: ok. 1.350 - 1650 mm,
cigzar maszyny: ok. 1.400 kg,

zapotrzebowanie na wode phuczaca: 3,2 m’/h, ci$nienie wody: ok. 4 bar

*  Pompa osadu rzadkiego (11-60 m3/h; 1-2 bar; 9,2 kW),
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przeplywomierz indukcyjny osadu niezaggszczonego,
przeptywomierz indukcyjny roztworu flokulanta,
przeptywomierz indukcyjny osadu zageszczonego (IDM)
Automatyczna stacja roztwarzania flokulantow (emulsja)

- Pompa koncentratu (5-26 1/h, 1-2 bar, 0,37 kW),

- Pompa roztworu polielektrolitu (400-2100 1/h, 2 bar, 1,5 kW)
Pompa wody do mycia sita (4,5 m3/h; 4 bar; 3 kW),

Pompa osadu zageszczonego (1,8-10 m3/h; 4-8 bar; 5,5 kW)

Wyposazenie sterownicze

Stacje zageszczania osadu nadmiernego proponuje si¢ zlokalizowa¢ w istniejagcym

budynku obslugi WKEF. Doprowadzenie osadu ze zbiornika osadu nadmiernego

(adaptacja istniejacego zageszczacza osadu nadmiernego). Odprowadzenie osadu do

zbiornika osadéw surowych (adaptacja istniejgcego zageszczacza osadu wstgpnego).

5.2.WYDZIELONE KOMORY FERMENTACYJNE

5.2.1. OBLICZENIA

Obliczenia zapotrzebowania ciepla dla potrzeb ogrzewania komoér fermentacyinych po

wprowadzeniu zageszczania osadu:

TIlo$¢ ciepta na pokrycie strat w ukladzie (zgodnie z obliczeniami w pkt. 5.2.2.): q2
= 66 868 W =1 605 kWh/d

No$é ciepta do ogrzania osadu:

objetos¢ osadow (wstgpny + nadmierny zaggszczony): Vo = 60 + 76 = 136
m*/d,

- temperatura osadu surowego — t; = 7°C,

- temperatura osadu podgrzanego — t, = 38°C,

- cieplo wlasciwe osadu — gw = 1,163kWh/m’ °C,

- iloé¢ ciepta do ogrzania osadu: q; = qwi X VesX (t2—1)=1,163 x 136 x 38 - 7)
=4903 kWh/d

57



* Yaczne zapotrzebowanie ciepta:

q=qi + q2=4903 +1 605 =6 508 kWh/d

5.2.2. ROZWIAZANIE TECHNICZNE

W zakresie zadania przewiduje si¢ zmian¢ sposobu mieszania komor
fermentacyjnych z pompowego na mieszadlo pionowe. Oferte na mieszadto pokazano w

zataczniku nr 2 do opracowania. Przyktadowa specyfikacja mieszadla:

=  Pozycja w zbiorniku pionowo, centralnie, na zbiorniku, na kolnierzu montazowym,

* Komierz montazowy mieszadta DN500 PN10,

* Silnik Celma, moc zainstalowana 5,5 kW (pobierana netto 5,04 kW)/1450 obr.,
3x400V, 50Hz, IP54, PTC. Wykonanie przeciwwybuchowe, certyfikat atex; silnik
przystosowany do wspotpracy z falownikiem.,

= Przekladnia walcowa — plaska, Nord,

* Lozyskowanie watu zespét tozyska wsporczego w obudowie

*  Dhugos¢ watu ~14m (czynna w zbiorniku). Wat gérny, petny o przekroju okragtym.
Wat srodkowy oraz dolny, drazone o przekroju okraglym.

= Sprzeglo kolierzowe,

*  Uszczelnienie cieczowe typu labiryntowego,

= Elementy mieszajgce (Smigla) dwa (2 szt.), typu CSP, topaty skrecane na wale

- gbrne dwulopatowe o $rednicy 2 600 mm.
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5.3.INSTALACJA HYDROLIZY

5.3.1. PODSTAWA TEORETYCZNA PROCESU

Celem procesu jest dezintegracja wielkoczasteczkowych — zwigzkéw
organicznych na zwigzki mniej zlozone. W wyniku tego procesu materia organiczna
zawarta w osadzie jest bardziej podatna na rozklad w procesie beztlenowym.

Dezintegracja osadu moze by¢ uzyskana w wyniku réznych procesow:

* metody chemiczne

= metody biologiczne (enzymatyczne)
*  metody mechaniczne

* metody chemiczno termiczne

= metody termiczne

W  wyniku dzialania proceséw termicznych dochodzi do calkowitej i
nieodwracalne]j higienizacji osadéw, jak rowniez do zmiany struktury czasteczkowej
osadu, ulatwiajac mechaniczny i biochemiczny rozktad zwigzkéw organicznych.

W wyniku dziatania procesow mechanicznych, jak np. oddziatlywania sit tnacych i
naglych zmian ci$nienia, material komoérkowy ulega rozbiciu, wigksze skupiska osadéw
zostaja rozbite.,

W  wyniku dzialania proceséw biochemicznych dochodzi do hydrolizy
wielotancuchowych zwigzkéw organicznych (polisacharydy, ttuszcze, biatka). Proces
hydrolizy do zwigzkoéw prostszych prowadzony jest przez bakterie termofilowe w
srodowisku enzymow zewnagtrzkomoérkowych.

Powyzsze procesy powodujg wickszy rozklad zwiazkéw organicznych w procesie
fermentacji beztlenowej, zwigkszenie produkcji biogazu oraz wigksza podatno$¢ osadu
przefermentowanego na odwadnianie, czego efektem jest mniejsza ilo$é

produkowanych osadéw.

5.3.2. MOZLIWE DO ZASTOSOWANIA TECHNOLOGIE HYDROLIZY
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Hydroliza termiczna moze by¢ prowadzona w roéznych wariantach
technologicznych réznigcych si¢ temperatura i ci$nieniem jakim oddziatuje si¢ na osad
oraz sposobem pozyskania ciepla do prowadzenia procesu. Generalnie dostepne

technologie mozna podzieli¢ na:

=, niskotemperaturowe”, w technologiach tych osad ogrzewany jest do temperatury
okoto 70°C charakterystycznej dla procesu pasteryzacji,

= ,,wyskotemperaturowe”, w technologiach tych osad ogrzewany jest do temperatury
okoto 135°C charakterystycznej dla procesu sterylizacji, temperatura ta uzyskiwana
jest poprzez dziatanie parag wodna w zwigzku z tym osad poddawany jest rowniez

dzialaniu podwyzszonego cis$nienia.

Systemy ,,wysokotemperaturowe” charakteryzuja si¢ zdecydowanie wyzszym
nakltadem inwestycyjnym w stosunku do niskotemperaturowych. Proces jest
prowadzony w reaktorach pracujacych pod cisnieniem okoto 9 bar. W celu ograniczenia
objetosci tych reaktoréw osad przed podaniem do procesu hydrolizy zageszczany jest
do zawartosci suchej masy okoto 16 — 20%. Czynnikiem grzewczym jest para wodna.
Stosunkowo skomplikowany jest odzysk ciepla z osadé6w po hydrolizie. Wymienniki
muszg pracowac¢ na wysokim cisnieniu oraz osadzie o wysokiej zawartosci suchej masy.
Przed wprowadzeniem do WKF musi zosta¢ zmniejszona zawarto$¢ w nim suchej
masy. Ze wzgledu na naklady inwestycyjne oraz stopien skomplikowania hydrolizy
»Wysokotemperaturowe” w zasadzie dedykowane sg do duzych oczyszczalni $ciekow.

W przypadku hydroliz ,,niskotemperaturowych” proces prowadzony jest pod
ciSnieniem atmosferycznym. W zwigzku z tym nie wymagaja one dodatkowego
zaggszczenia w stosunku do standardowego uzyskiwanego na oczyszczalniach $ciekow.
W zwigzku z tym nie musza one by¢ rowniez rozcienczane przed wprowadzeniem do
komoér fermentacyjnych. W prosty sposéb mozna odzyskaé ciepto z osadow
zhydrolizowanych — mozliwo$é zastosowania typowych wymiennikéw osadowych
stosowanych na oczyszczalniach $ciekow lub wrgcz nawet sprawiajacych mniej
probleméw eksploatacyjnych wymiennikéw ptaszczowych.

Systemy niskotemperaturowego moga si¢ roézni¢ miedzy soba sposobem

pozyskania ciepta do prowadzenia procesu. Ciepto moze by¢:

60



= uzyskiwane w calosci ze zrodia ciepta,

= pozyskiwane czesciowo ze zrédla ciepla oraz czesciowo z egzotermicznego
rozkladu materii organicznej zawartej w osadach, w tym przypadku oprocz efektu
hydrolizy w wyniku oddzialywania temperatury uzyskujemy rowniez efekt
hydrolizy w wyniku biologicznego rozkladu cze¢sci zlozonych zwigzkéw

organicznych.

Hydroliza termiczna moze by¢ prowadzone w roznych miejscach ukladu

technologicznego gospodarki osadowej oczyszczalni:

* hydroliza osadu wstepnego i nadmiernego — rozwigzania standardowe na
oczyszczalniach sciekow, posiadajgce duza ilo$¢ referencji w zwigzku z tym
gwarancje procesowe charakteryzuja sie duza wiarygodnoscia, rozwiazanie to jest
korzystniejsze do stosowania w przypadku hydroliz ,,niskotemperaturowych”, w
przypadku hydroliz ,,wysokotemperaturowych” osad przed hydrolizg jest
zaggszczany w zwigzku z tym przed wprowadzeniem do komoér musi byé
rozcienczony.

* hydroliza osadu nadmiernego - roOwniez rozwigzanie standardowe na
oczyszczalniach $ciekéw, posiadajace duzag ilo$¢ referencji w zwigzku z tym
gwarancje procesowe charakteryzuja si¢ duza wiarygodnoscig, w procesie tym
ogrzewany jest wylgcznie strumien osadu nadmiernego, rozwigzanie to stosowane
jest zwlaszcza w przypadku hydroliz ,,wysokotemperaturowych”, wowczas
zhydrolizowany osad nadmierny rozcienczany i schtadzany jest poprzez dodanie
osadu wstepnego.

*  hydroliza posrednia — rozwigzanie nowatorskie, posiadajace na dzien opracowania
koncepcji stosunkowo matg ilo§¢ referencji, wymagane zageszczenie osadu
przefermentowanego oraz ogrzewanie strumienia osadu kierowanego na pierwszy
stopien fermentacji,

= hydroliza konicowa — réwniez rozwigzanie nowatorskie posiadajace malg ilos¢
referencji, charakteryzuje si¢ najkorzystniejszym wpltywem na stopien odwodnienia

osadu.
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5.3.3. OBLICZENIA

Dane wyjsciowe do hydrolizy okre§lono przy nastepujacych zatozeniach:

* odpady organiczne nie beda poddawane hydrolizie, osady te skladajg sie w duzej
mierze z tluszczu ktory charakteryzuje si¢ okolo 80% konwersja w procesie
»klasycznej” fermentacji, w ramach modernizacji gospodarki osadowej
wprowadzone bedzie kompostowanie osadow ktdre zapewni ich higienizacje,

= ilo$¢ osadu nadmiernego i wstgpnego przyjgto dla stanu bez stragcania wstepnego z
dodatkiem rezerwy na poziomie 10%, zwigkszenie stopnia konwersji materii
organicznej w wyniku hydrolizy w sposob znaczacy osiggane jest jedynie dla osadu
nadmiernego, w przypadku gdy na oczyszczalni prowadzone bedzie strgcanie
wstepne ilo$¢ osadu nadmiernego w stosunku do osadu wstepnego jest tak mata, ze
prowadzenie procesu hydrolizy nie ma uzasadnienia ekonomicznego,

= zawarto$¢ suchej masy w osadzie wstgpnym jak dla stanu istniejgcego, zawartosé
suchej masy w osadzie nadmiernym 5,5 % (zalozono, ze wprowadzony zostanie
proces zageszczania mechanicznego),

= zawarto$¢ suchej masy w osadzie nadmiernym dowozonym 5,5 % (zatozono, ze

wprowadzony zostanie do projektowanego zageszczania mechanicznego),

Dla powyzszych zalozen dane wyjsciowe do procesu hydrolizy sa nastepujgce:

=  objetos¢ osadow: Vo qur = 151 m3/d w tym:

- osad wstepny: Vs wse = 66 m>/d

- osad nadmierny zaggszczony (wlasny + dowozony): Vs nadm _zag = 85 m>/d
* suchamasa osadu: Mo sur = 7,39 Mg s.m./d w tym:

- osad wstepny: Mgs wst = 2,64 Mg s.m./d,

- osad nadmierny (wlasny + dowozony): Mes naagm = 4,75 Mg s.m./d

*  sucha masa organiczna: My gur org = 5,41 Mg s.m.org/d w tym:
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- osad wstepny: Mos wst org = 1,85 Mg s.m./d,

- osad nadmierny (wlasny + dowozony): Mos nadm org = 3,56 Mg s.m./d

Obliczenia hydrolizy wykonano przy nastepujacych zatozeniach:

=  Warto$¢ ChZT suchej masy organicznej poszczego6lnych substratow:

osad wstgpny: 1,7 kg ChZT/kg s.m.org

- osad nadmierny: 1,45 kg ChZT/kg s.m.org

- Dbioodpady do kofermentacji (frakcja organiczne z selektywnej zbiorki
odpadéw): 1,7 kg ChZT/kg s.m.org

- tluszcze: 2,0 kg ChZT/kg s.m.org

=  Stopien konwersji ChZT
osad wstepny:

o fermentacja konwencjonalna: 55%,
o fermentacja po hydrolizie: 58%
- osad nadmierny o przedtuzonym napowietrzaniu:
o fermentacja konwencjonalna: 30%,
o fermentacja po hydrolizie: 50%
- osad nadmierny ,,typowy’:
o fermentacja konwencjonalna: 35%,
o fermentacja po hydrolizie: 52%
- osad nadmierny z biologiczng defosfatacja:
o fermentacja konwencjonalna: 30%,
o fermentacja po hydrolizie: 50%
- bioodpady do kofermentacji (frakcja organiczne z selektywnej zbidrki
odpadéw):
o fermentacja konwencjonalna: 65%,
o fermentacja po hydrolizie: 70%
- tluszeze:

o fermentacja konwencjonalna: 80%,
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o fermentacja po hydrolizie: 85%

= jednostkowa produkcja metanu: Vcus jedn chzr = 0,33 m3/kg ChZT,
= zawarto$¢ metanu w biogazie: 62%

= jednostkowa produkcja biogazu: Viiog jedn chzr = VcHa jedn chzr : 0,62 = 0,33 : 0,62
=0,53 m*/kg ChZTys.

Jednostkowa produkcja biogazu z osadu wstepnego:

Vbiog_jedn_ow_hydr = ChZTjedn ow X Skonw ow_hydr X Vbiog_jedn_ChZT

=1,7 x 0,58 x 0,53 = 0,522 m>/kg S.M.0TL.ost

Jednostkowa produkcja biogazu z osadu nadmiernego:

Vbiog _jedn_on_hydr — ChZTjedn_on X Skonw_on_hydr X Vbiog _jedn_ChZT

= 1,45 x 0,50 x 0,53 = 0,384 m>/kg 5.m.0rg.qost

Jednostkowa produkcja biogazu z odpadéw organicznych:

Vhiog_jedn_flot_hydr = ChZTjedn flot X Skonw_flot_hydr X Vbiog_jedn ChzT

=2,0x 0,85 x 0,53 = 0,901 m>/kg 5.m.0rg.qost
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Teoretyczna dobowa produkcja biogazu w wyniku wprowadzenia procesu hydrolizy

wyniesie:

= 7 osadu wstgpnego:

dla roku 2015: Viog_ow 2015 hyar =  Vbiog_jedn_ow_hydr X Mos_ow_org_2015 = 0,522 x 1
680 =877 m*/d
dla roku 2017: Vbiog_ow_2017_hydr = Vbiog _jedn_ow_hydr X Mos_ow_org_2017 =0,522x 3

520=1837m%d

=z osadu nadmiernego:

dla roku 2015: Vbiog on 2015 hysr =  Vbiog_jedn_on_hydr X Mos_on_org 2015 = 0,384 x 2
730 = 1048 m*/d,

dla roku 2017: Vbiog on 2017 hydr = Vbiog_jedn_on_hydr X Mos on_org 2017 = 0,384 x 640
= 246 m*/d

z osadu nadmiemego dowozonego: Viiog on zew hydr = Vbiog jedn on hydr X
Mos_on_org_zew = 0,384 x 560 = 215 m’/d

z odpadéw organicznych dowozonych: Viiog flot hysr = Vbiog jedn flot hydr X
Mos ot org = 0,901 x 1 150 = 1 036 m*/d

Obliczenie ilosci osadéw po hydrolizie:

Osad nadmierny

*  sucha masa osadu wprowadzanego do komory fermentacyjnej: Mos naam = 4 750 kg

s.m./d,

= zawarto$¢ czeSci organicznych: 75%

= sucha masa organiczna w osadzie kierowanym do WKF: Mos nadm org = 4 750 x

0,75 =3 562 kg s.m./d

= sucha masa mineralna w osadzie kierowanym do WKF: Mos nadm min = 4 750 —

3562=1188kgs.m./d

= redukcja osadu nadmiernego w komorze fermentacyjnej: Mos nadm rozt = Mos nadm org

x0,5=3562x0,5=1781kgs.m./d

65



» sucha masa osadu nadmiernego w komorach po fermentacji: Mos nadm przer =
Mos_nadm_min + (Mos_nadm_org - Mos_nadm_rozl) = 1188 + (3 562 -1 781) =2 969 kg

s.m./d

Osad wstepny

»  sucha masa osadu wprowadzanego do komory fermentacyjnej: Mos wst = 2 640 kg
s.m./d,

= zawarto$¢ czesci organicznych: 70 %

=  sucha masa organiczna w osadzie kierowanym do WKF: Mgs wst org = 2 640 x 0,70

=1 848 kg s.m./d

*  sucha masa mineralna w osadzie kierowanym do WKF: Mo wst min = 2 640 — 1 848
= 792 kg s.m./d

= redukcja osadu wstgpnego w komorze fermentacyjnej: Mos wst rozt = Mos_wst_org X
0,58=1848x 0,58 =1072kgs.m./d

=  sucha masa osadu wstepnego po fermentacji: Mos wst_przet = Mos_wst_min T (Mos_wst_org

- Mos_wst_roz]) - 792 + (1 848 - 1 072) - 1 568 kg S.m./d

}.3cznie:

= sucha masa osadu przefermentowanego: Mos przet = Mos nadm_przef + Mos_wst_przef =
2969 + 1 568 =4 537 kg s.m./d
* masa osadu odwodnionego (sucha masa 20%): Mos przet 20% = Mos przet : 0,2 = 4,537

£ 0,2 = 22,685 Mg/d.

5.3.4. ROZWIAZANIE TECHNICZNE

Biorac pod uwage fakt, ze w przypadku oczyszczalni Sciekdw w Trepezy procesowi

hydrolizy poddawane bedzie okoto 7,4 Mg s.m. osadu/d rekomenduje si¢ zastosowanie
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systemu niskotemperaturowego. Ze wzgledu na fakt, ze na oczyszczalni planowany jest
do wprowadzenia proces kompostowania zgodnie z uwarunkowaniami opisanymi w
pkt. 4.1. nie ma koniecznosci prowadzenia procesu hydrolizy w warunkach
odpowiadajacych pasteryzacji. Proces kompostowania zapewni higienizacje osadow.

Proponuje si¢ zastosowanie na oczyszczalni $ciekéw w Trepczy rozwigzanie
polegajace na zastosowaniu hydrolizy termicznej z czeSciowym rozkladem materii
organicznej zapewniajagce wigkszy stopien rozkladu materii organicznej w osadzie.
Oczyszczalnia na dzien dzisiejszy nie ma agregatow kogeneracyjnych w zwigzku z tym
nie ma konieczno$ci zapewnienia jak najwigkszej konwersji osadu do biogazu.

Ze wzgledu na fakt, ze zaproponowano rozwigzanie charakteryzujace sic
stosunkowo niskim nakladem inwestycyjnym proponuje si¢ zastosowanie na

oczyszczalni Sciekow w Trepezy hydrolizy osadu nadmiernego i wstgpnego.

Ofert¢ na instalacje hydrolizy zalaczono do opracowania — zalgcznik nr 8. Osad
wstepny oraz zageszczony osad nadmierny kierowane beda do zbiomika osadu

surowego (adaptacja istniejacego zaggszczacza osadu wstepnego).

Zmieszane osady surowe tloczone beda pompami do wewngtrznej komory
dwukomorowego wymiennika ciepla. W wymiennikach tych osad podgrzewany jest
osadem zhydrolizowanym z reaktora hydrolizy do temperatury 33 — 40°C. Po
osiggni¢ciu zadanej temperatury osad kierowany jest do reaktora hydrolizy w ktérym
zachodzi wlasciwy proces hydrolizy termicznej. Zawarto$¢ reaktora jest napowietrzana
za pomocg inzektora zamontowanego na przewodzie ttocznym pompy cyrkulacyjne;.
Nast¢pujg reakcje egzotermiczne i samoogrzewanie osadu. Dodatkowo reaktor moze
by¢ dogrzewany cieplem zewnetrznym. Do tego celu wykorzystywane jest cieplo z
istniejgcego zrodia zasilajacego komory fermentacyjne. Ze wzgledu na fakt, ze reaktor
hydrolizy pracuje cyklicznie a kociol w sposob ciagly w ukladzie zasilania w cieplo
wystepuje zasobnik ciepta. W uktadzie zachodza trzy grupy proceséw prowadzace do
hydrolizy osadéw:

* procesy mechaniczne (inzektor): w wyniku oddzialywania sit tnacych i nagtych

zmian ci$nienia wicksze skupiska osadow i material komorkowy zostaje rozbity,
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= procesy biochemiczne: w wyniku dziatania bakterii termofilowych dochodzi do
hydrolizy wielotancuchowych zwigzkéw organicznych (polisacharydy, tluszcze,

biatka),

= procesy termiczne: w wyniku oddziatywania temperatury dochodzi do zmiany
struktury czasteczkowej osadu oraz rozbicia blon komoérkowych ulatwiajacej

biochemiczny rozklad zwigzkéw organicznych w komorach fermentacyjnych.

Po zakonczeniu procesu hydrolizy czg$é zawartosci reaktora przepompowuje si¢ do
zewnetrznej komory wymiennika gdzie oddaje on swoje ciepto osadowi surowemu. Po
oddaniu ciepta osad zhydrolizowany pompowany jest do istniejagcych komor
fermentacyjnych obiekt. [lo$¢ energii cieplnej w osadzie jest wystarczajgca do pokrycia
strat ciepla na instalacjach oraz przez $ciany komor fermentacyjnych. W zwigzku z tym

nie ma koniecznosci dodatkowego ogrzewania komor w istniejacej stacji ogrzewania.

Osad zhydrolizowany wprowadzany do istniejgcego ukladu zasilania WKF-6w w

nastepujacy sposob za wymiennikami ciepla,

5.4INSTALACJA ODZYSKU FOSFORU

54.1. ZADANIE TECHNOLOGICZNE

Celem wprowadzenia tego procesu w ukladzie technologicznym oczyszczalni jest:

- ochrona rurociagébw, obiektow technologicznych 1 wurzadzen przed

niekontrolowanym wytragcaniem si¢ struwitu,

- brak konieczno$ci stosowania $rodkéw chemicznych do stracania fosforu (czesé

fosforu jest wbudowywana w struwit),

- zmniejszanie ilosci azotu w odciekach (czg$¢ azotu jest wbudowywana w struwit),

- wytwarzanie nawozu fosforowego ktoéry ma status produktu,
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5.4.2. PODSTAWA TEORETYCZNA

Struwit jest krystalicznym mineralem skladajagcym si¢ z amonu, magnezu i
fosforanu NHsMgPO, x 6 H,O, ktory powstaje, kiedy w roztworze jest obecny kazdy z
tych jondw powyzej punktu nasycenia roztworu. Mineral ten w sposob niekontrolowany
wytrgca sie na oczyszczalni w urzadzeniach technologicznych i rurociagach powodujac
problemy eksploatacyjne. Poniewaz jego wytracanie jest reakcja chemiczng moze ona
by¢ rowniez prowadzona w sposob kontrolowany w pozadanych przez operatora
oczyszczalni miejscach procesu technologicznego. Proces oparty jest na dodawaniu
reagentéw w celu intensyfikacji krystalizacji struwitu i w rezultacie jego usuwania. W
oczyszczalniach $ciekéw komunalnych limitujacym jonem jest magnez i dlatego musi
on byé dodawany w celu usuwania fosforu. Punkt nasycenia roztworu jest silnie
uzalezniony od pH, dlatego w celu podniesienia wydajno$ci moze by¢ podnoszona
zasadowo$¢ strumienia zasilajacego. Zazwyczaj proces jest prowadzony w zakresie pH
od 7 do 8. Ze wzgledu na fakt, ze w sklad struwitu wchodzi jon amonowy intensyfikacja
jego wytracania poprzez dozowanie magnezu skutkuje roéwniez dodatkowym
usuwaniem azotu z ukladu technologicznego oczyszczalni. Udzial poszczegdlnych

jonoéw w struwicie przedstawia si¢ nastepujaco:

Tabela 1

Réwnanie chemiczne | Mg~ + NH4" + HPO,~ + 6 H,0O = MgNH4PO, x 6H,0 + H'
Mg NH4 HPO4 6 H,O

Masa molowa [g/mol] 243 18,0 96,0 108,0

Struwit: 246 g/mol

Udziat procentowy [%] 9,8 7.3 39,0 43,9

5.4.3. OBLICZENIA

Zgodnie z informacjami zawartymi w pkt. 2.2. do obliczen procesu usuwania

struwitu przyj¢to nastepujace dane wyjsciowe:
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dobowa objetosé osadu przefermentowanego: Vs prer = 191 m’/d,

dobowa ilos¢ odciekoéw z prasy: Voge oaw = 262,7 m3/d,

stezenie fosforu fosforanowego w osadzie przefermentowanym: Sp_pos os_przer = 172
g P-PO4/m’.

zalozone st¢zenie fosforu fosforanowego w odciekach: Sppos oac =125 g P-PO4/m’ ,

Zuzycia reagentéw oraz ilosci fosforu i azotu wbudowywanego w struwit okreslono

przy nastepujacych zalozeniach:

ilosé¢ fosforu w struwicie: 13%,

ilo$¢ azotu w struwicie: 5,7%,

jednostkowe zuzycie MgCla: mjedn mgcr2 = 3,1 kg MgCly/kg P,

jednostkowe zuzycie NaOH: Mjedn naon = 0,2 kg NaOH/kg P,

jednostkowe zuzycie energii elektrycznej: e = 0,24 kWh/kg struwitu,

jednostkowe zuzycie energii cieplnej do suszenia struwitu: e. =0,44 kWh/kg
struwitu,

jednostkowe zuzycie wody technologicznej: qu = 0,06 m*/kg struwitu,

sprawnos$¢ procesu: 80%

Dobowa ilo$¢ produkowanego struwitu:

Matruwit = (Vods,_odw X Sppos_ode X 0,8) : 0,13 = (262,7 x 0,125 g x 0,8) : 0,13 = 202 kg/d,

Zuzycie reagentéw i ilosci fosforu i azotu wbudowywanego w struwit przedstawia si¢

nastepujaco:

Wskaznik Jednostka Tlos¢
produkcja struwitu [kg struwitu/d] 202
ilos¢ wbudowywanego fosforu [keP/d] 26
ilo§¢ wbudowywanego azotu [kgN/d] 114
dobowe zuzycie MgCl, [kg MgCly/d] 80,6
dobowe zuzycie NaOH [kgNaOH/d] 5,2
dobowe zuzycie energii elektrycznej [kWh/d] 48
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dobowe zuzycie energii cieplnej [kWh/d] 88

dobowe zuzycie wody technologicznej [m/d] 12

Dobowe zuzycie czynnika grzewczego:

= czynnik grzewczy: woda z sieci zakladowej,
= cieplo wlasciwe: € jean = 1,163 kWh/m3K,

=  parametry pracy: 70/60°C

= dT=10°C,
= ilo§¢ czynnika grzewczego na potrzeby suszenia: Voo = Ec : € jean : dT = 88 : 1,163
:10=7,57 m*/d

Zapotrzebowanie powietrza dla potrzeb suszenia: Vpow max = 140 m’/h.

5.4.4. ROZWIAZANIE TECNICZNE

W koncepcji rozwazono dwa rozwiazania usuwania fosforu pod postacia struwitu:

» strgcanie struwitu z odciekdw w procesie Struvia,

= strgcanie struwitu z osadu w procesie AirPrex

Oferte na technologie Stuvia zawarto w zalgczniku nr 6 do opracowania. Oferte na

technologi¢ AirPrex zawarto w zalgczniku nr 7 do opracowania.

5.4.4.1. PROCES AIRPREX

Zasada dzialania polega na podwyzszeniu pH do okoto 8. Osigga si¢ to przez
napowietrzanie osadu przefermentowanego w specjalnie skonstruowanym reaktorze. Do
reaktora dodawany jest chlorek magnezu. Struwit wytragcony w postaci krysztalow
zbiera si¢ w stozku dennym z ktorego kierowany jest do sepratora pluczki. Nastepnie
odseparowany struvit kierowany jest do kontenera. Ze wzgledu na fakt, ze fosfor

usuwany jest z osadéw uzyskiwana jest poprawa stopnia odwonienia osadu o okoto 3 —
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7 punktéw procentowych. Spada réwniez zuzycie polielektrolitu o okoto 20 — 30%. W
rozwigzaniu tym czes¢ wytragconego struwitu (okoto 50%) nie jest odzyskiwana jako

produkt tylko odprowadzana jest wraz z osadem.

5.4.4.2.PROCES STRUVIA

Technologia Struvia polega na krystalizacji struwitu z fosforu zawartego w
odciekach oraz jego separacje od wod w jednym reaktorze. Reaktor Struwia podzielony

jest na trzy strefy:

= strefa mieszania (dolna) wyposazona w mieszadto Turbomix w ktérej zachodzi
proces krystalizacji struwitu,
= strefa separacji (gérna)w ktorej nastepuje separacja odcieku od struwitu, w sklad tej
strefy wchodzi:
o wklady lamelowe ulozone pod kgtem 60°,
o przestrzen posrednia
o wklady lamelowe ulozone pod kgtem 60°, w kierunku przeciwnym do
pierwszej strefy wkiadow,

= strefa posrednia

Odbiér struwitu prowadzony jest ze strefy mieszania. Kierowany jest on na uklad
filtracji.

Podstawowymi elementami instalacji sa:

*  zbiomik buforowy odciekdéw,

= reaktor do produkcji struwitu,

* instalacje dozujace MgCl, oraz NaOH,

* jednostka do filtracji MAP (granulat struwitu)

*  miejsce magazynowe na produkt koficowy
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5.5.INSTALACJA KOMPOSTOWANIA OSADU PRZEFERMENTOWANEGO

5.5.1. OBLICZENIA

Zgodnie z informacjami zawartymi w pkt. 2.3. dane wyjSciowe do procesu

kompostowania sg nastepujace:

= sucha masa osadu przefermentowanego: Mo przet = Mos nadm przef T Mos_wst_przef =
3681 +1098=4779kgs.m./d

=  sucha masa organiczna osadu przefermentowanego: Mos przef org = Mos_nadm_przef or
Mos wst przef org = 2 493 +306 = 2 799 kg s.m./d

= masa osadu kierowanego do kompostowni: Mos przef 20% = Mos preer : 0,2 = 4,779 :

0,2 = 23,895 Mg/d.

Kompostownia zaprojektowana zostala przy nastepujacych zalozeniach:

* roczna iloSci odpadéw do kompostowania: Mgbs r = 8 722 Mg/rok (ok. 8 722
m’/rok),

= $rednig dobowg ilo$¢ odpadéw do kompostowania okre$lono przy zalozeniu czasu
prowadzenia procesu 320 dni w roku wyniesie ona: Meubst d = Mgubst r © 320 = 8 722
: 320 = 27,3 Mg/d (ok. 27,3 m*/d),

* roczna ilo$¢ materiatu strukturalnego: Myosuns; r = 8 700 Mg/rok,

=  gesto§é materiatu strukturalnego: Mjedan xosubste = 0,35 Mg/m3 ,

*  roczna objeto$¢ materiatu strukturalnego: Viosubstr r = Miosubst 1 © Mjedn_kosubstr = 8700
: 0,35 = 24 857 m’/rok = 2 071 m*/m-c

= catkowita ilo$¢ mieszanki kompostowej: Mgubst+kosubs = 17 422 Mg/rok (33 579
m>/rok),

= przewidywana roczna ilo$¢ gotowego kompostu po 6 tygodniach procesu
tlenowego (ubytek masy okoto 20%): Miompost = 13 938 Mg/rok,

*  cigzar wlaSCiWy: Mjedn rompost = 0,7 Mg/m®,
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* roczna objetos¢ gotowego kompostu: Viempost = Miompost | Mjedn kompost = 13 938 :

0,7=19 911 m*/r = 1 659 m*/m-c.

Obliczenia placéw magazynowych:

= Wymagana powierzchnia pod plac magazynowani odpadéw kierowanych do
kompostowania przy wysokosci skladowania ok. 1 m (zalozenie 4 tygodni
magazynowania w porze zimowej jezeli pojawig si¢ duze mrozy i nie bedzie mozna
zatadowaé odpadéw do boksow) — 670 m?,

* Wymagana powierzchnia pod plac skiadowania materiatu strukturalnego przy
wysokosci sktadowania ok 4,0 m z uwzglednieniem 3 miesiecznego zapasu — 1 553
m?,

= Wymagana powierzchnia pod plac skladowania kompostu z zadaszeniem przy
wysokosci sktadowania ok. 4 m z uwzglednieniem 1 miesiecznego dojrzewania —

415 m>.

5.5.2. ROZWIAZANIE TECHNICZNE

5.5.2.1.PLACE MAGAZYNOWE

Jaka plac magazynowy produktu gotowego proponuje si¢ wykorzystaé istniejacy
plac sktadowy osadu o powierzchni okolo 500 m’. Plac magazynowania materiatu
strukturalnego oraz plac magazynowania odpadéw do kompostowania nalezy wykonaé
w ramach planowanego zadania. Proponowana lokalizacji obiektéw — teren na wschod

od istniejacych obiektow oczyszczalni.
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5.5.2.2.KOMPOSTOWANIE

5.5.2.2.1. KOMPOSTOWANIE BEBNOWE

Oferte na kompostowanie w technologii bebnowej dotgczono do pracowania —

zalacznik nr 3.

W odrdznieniu od innych technologii, proces intensywnego kompostowania w
komposterze trwa ok 10-14 dni. Swiezy kompost po opuszczeniu bebna automatycznie
przekazywany jest przenosnikiem na plac dojrzewania. Czas dojrzewania kompostu
wynosi ok. 3 miesigcy. W tej fazie kompost okresowo przesypywany jest za pomocg
fadowarki. Ma to na celu eliminacj¢ ognisk silnego utleniania kompostu i jego
spopielenia. Kontrole prowadzi si¢ réwniez za pomocg badania temperatury w
komposcie. Dojrzaly kompost charakteryzuje si¢ stabilng proporcjg wegla do azotu
wynoszacg ponizej 10:1. Zawartos¢ czgéei organicznych stabilizuje si¢ zazwyczaj na

poziomie ok. 50%. W sklad instalacji wchodzi:

* Komposter (beben kompostujacy). Komposter to wolno obrotowy beben,
wyposazony w trzy rodzaje lopat: mieszajacych, podajacych oraz roztadowujacych.
Lopaty mieszajgce zapewniaja optymalng aeracje kompostowanej mieszaniny,
ulatwiajac dostgp mikroorganizméw odpowiedzialnych za kompostowanie do
kazdej czastki osadéw i dodatkéw organicznych. Odpowiednie napowietrzenie
wraz z kontrolg wilgotnosci sprzyja rozwojowi mikroorganizméw i rozkladowi
materii organicznej zawartej w komponentach. Lopaty podajace przesuwajg
kompostowana mas¢ rozprowadzajagc ja stopniowo po catym wnetrzu bebna. Z
kolei topaty roztadowujace przesuwaja mas¢ do wylotu kompostera wprost do
gardzieli przenosnika rozladowujgcego. Komposter jest zsynchronizowany z
ukladem zaladunku tak, ze po zakonczeniu tego procesu, przelagcza si¢ na
automatyczne sekwencje obracania i aeracji. Temperatura w komposterze
utrzymywana jest na stalym poziomie ca 55°C, a gazy odlotowe odciggane sg
poprzez biofiltr. W komposterze kontrolowana jest réwniez i utrzymywana na

stalym poziomie wilgotno$¢ kompostowanej masy.
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Acracja. Niezbedna w procesie aeracja jest realizowana przy uzyciu wentylatorow
zlokalizowanych po obu stronach bgbna, przy wlocie i wylocie.
Oczyszczanie powietrza wychodzacego. Powietrze wychodzgce nalezy skierowaé

na biofiltr.

Dane techniczne kompostownika:

Pojemnos¢ catkowita 130 m?,

Srednica bebna kompostownika - 3,4 m,

Maksymalna $rednica wienica zebatego - 3,8 m,

Dhlugosé bebna - 14 m,

Masa catkowita - 16 ton,

Obudowa kompostownika wykonana z blachy stalowej o grubosci 8 mm jakosci
S355J2+N 1 wzmocniona oddzielnymi obrgczami wzmacniajacymi,

Wewnatrz kompostownika zainstalowane 24 lopaty, ktérych ustawienie mozna
zmienia¢ spoza bebna,

Przy wlotach do napeiniania i oprézniania bebna stale topaty,

Wewnatrz bebna zamontowany na stale uklad napowietrzania,

Wewngtrzna powierzchnia bebna i fopaty powleczone masa plastyczna (Inerta 250),
Beben kompostownika wyposazony w dwa wilazy o $rednicy 60 cm,

W dostawie z kompostownikiem dmuchawa wysokiego ci$nienia do zasilania

uktadu napowietrzania

Hydraulika 1 mechanizm obrotowy

Uklad hydrauliczny jest napedzany silnikiem elektrycznym o maksymalnej mocy 3
kW,
Zbiomik oleju hydraulicznego o pojemnosci min. 25 litréw,

Blokada obrotu wstecz.

Ocieplenie

Izolacja termiczna dwuskladnikowym uretanem o grubosci min 50 mm.

Temperatura mierzona w rurze wylotowej powietrza
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Uklad napowietrzania

= Do odsysania powietrza wylotowego wykorzystywany jest wentylator osiowy.
(wydajnosé min. to 1800 m*/h),

* Dodatkowo nalezy wtlaczaé powietrze do wnetrza bebna, gdzie bedzie
rozprowadzane rurami ze stali kwasoodpornej bezposrednio w kompost. (2 rury

wewnatrz bebna)

Uktad kompostowania wyposazony w zespol przeno$nikéw zatadowczych, ktore beda
zapewnialy wymieszanie podawanego materialu bezposrednio przed bgbnem oraz

zespol przenosnikéw wyladowczych (dwuslimakowych).

Uktad kompostowania wyposazony w integralny ukltad sterowania zarzadzajacy calym
procesem kompostowania. System automatyki nalezy wlaczy¢ w uklad sterowania
oczyszczalni Sciekow. Wszystkie sygnaly z urzadzenia przekazywane do centralnej

dyspozytorni.

5.5.2.2.2. KOMPOSTOWANIE ,,GARAZOWE”

Ofert¢ na kompostowanie w technologii bioreaktorow zamkni¢tych dotaczono

do opracowania — zalacznik nr 4.

W sklad instalacji wchodzi siedem bioreaktorow w zamknigtej konstrukcji
zelbetowej o wymiarach w rzucie ok. 20m x 7m i wysokosci uzytecznej okoto 5 m.
Dostep do komoér poprzez szczelne wrota. Napowietrzanie reaktoréw poprzez ruszt
zamontowany w posadzce. Ruszt ten jednoczeénie stuzy do odprowadzania odciekéw z
procesu kompostowania.

Zuzyte powietrze procesowe dezodoryzowane jest w ukiadzie oczyszczania
sktadajacym si¢ z pluczki chemicznej kwasnej oraz biofiltra.

System zraszania odpadéw zainstalowany w goérnej czesci przestrzeni
bioreaktora. Do zraszania moze by¢ wykorzystywana woda technologiczna ($cieki

OCZYSZCZOone).
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Sterowania praca kompostowni w oparciu o pomiar temperatury i tlenu w

przetwarzanym biologicznie ztozu reaktora.

5.5.2.2.3. KOMPOSTOWANIE W BOKSACH PRZYKRYTYCH MEMBRANA

Ofert¢ na kompostowanie w technologii bokséw pokrytych membrang

dolgczono do opracowania — zatagcznik nr 4.

W skiad instalacji wchodzi:

= 7 bioreaktorow w zamkni¢tej konstrukcji zelbetowej o wymiarach ok. 20 m x 7 m;

=  wysoko$é jednego boksu 1,5 m,

* odleglos¢ pomigdzy boksami 1 m (przestrzen manewrowa dla nawijarki membran),

= System napowietrzania odpadow zainstalowany w posadzce reaktorow;

*  System odbioru odciekéw zintegrowany z systemem napowietrzania;

= Hermetyzacja 1 dezodoryzacja powietrza poprocesowego za pomocy
polprzepuszczalnych membran;

* System sterowania pracg kompostowni w oparciu o pomiar temperatury i tlenu w

przetwarzanym biologicznie ztozu reaktora;

5.5.2.3.ZABEZPIECZENIE PRZECIWPOZAROWE

Wartos¢ ciepta spalania materialu  strukturalnego zgromadzonego w

bioreaktorach na poczatku procesu Qqg; wynosi 15,00 MJ/kg.

Maksymalna objetosé materiatu strukturalnego zgromadzonego na placu wynosi

6 212 m’. Powierzchnia placu magazynowani materiatu strukturalnego F; wynosi 1 553

m®.

Przyjeto gestos¢ nasypowa odpaddéw na placach wynoszacg 350 kg/m3 .

78



Obcigzenie ogniowe wyniesie: (15 MJ/kg x 6 221 m> x 350 kg/m®) : 1 553 m? = 21 030
MJ/m’,

Obciazenie ogniowe powyzej 4 000 MJ/m?.

Wymagana ilo$¢ wody do celéw przeciwpozarowych dla obiektéw budowlanych

produkcyjnych i magazynowych, sluzaca do zewn¢trznego gaszenia pozaru dla strefy

pozarowej zgodnie z rozporzadzeniem Ministra Spraw Wewnetrznych i Administracji z

dnia 24 lipca 2009 r w sprawie przeciwpozarowego zaopatrzenia w wode oraz drog

pozarowych:
Lp. | Gestosé obcigzenia Powierzchnia strefy pozarowej [m"]
ogniowego [MJ/m?]
powyzej 500 | 1000 ( 2000 | 3000 | 4000 | 5000
do [500| 1000 | 2000 | 3000 | 4000 | 5000

powyzej do wydajnos$¢ wodociagu [dm3/s]*
1 200 10 10 10 10 15 15 20
2 200 500 10 10 10 20 20 30 30
3 500 1 000 10 10 20 20 30 30 40
4 1000 2 000 10 20 20 30 30 40 40
5 2000 4 000 20 20 30 30 40 40 50
6 4 000 20 30 30 40 40 50 60

Wynikajace z tego zapotrzebowanie na wodg dla strefy pozarowej obejmujacej plac

magazynowy materiatu strukturalnego: 30 dm®/s; Czas pozaru okreslono jako 8 godzin.

W zwigzku z czym minimalna ilo§¢ wody do celéw pozarowych wynosi 864 m’.

Przyjeto zbiornik do celéw pozarowych o pojemnosci 900 m®.
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5.6.PUNKT PRZYJIMOWANIA SUBSTRATOW ZEWNETRZNYCH

5.6.1. ZADANIE TECHNOLOGICZNE

Funkcja tego obiektu jest wprowadzanie do ukladu technologicznego
fermentacji substratow zewnetrznych. Mogg to by¢ osady dowozone z innych

oczyszczalni Sciekow lub inne wysokoenergetyczne odpady w formie ptynnej lub

pOiplynne;j.

5.6.2. ROZWIAZANIE TECHNICZNE

Proponowany punkt przystosowany jest do przyjmowania osadéw w stanie plynnym
lub poélptynnym. Nie jest przystosowany do przyjmowania osadéw odwodnionych (nie
jest wyposazony w instalacje do roztwarzania osadéw). Osady wprowadzane sg do
zbiornika o wymiarach w rzucie 3,0 x 3,0 m, glebokosci uzytecznej 2,7 m. Objetosé
uzyteczna 24,3 m’. Wprowadzanie osadu poprzez otwor zamykany klapa lub poprzez
rurocigg zakonczony szybkozlagczem. Wyposazenie zbiornika stanowi mieszadto
zatapialne N = 2,0 kW. Sciany i strop zbiornika zabezpieczone chemoodpornie dla pH2,

dno dla pH 4.

Ze zbiorika osad pobierany jest pompg $limakowa o wydatku 8 m’/h przy 220
obr/min. Przed pompa lapacz wigkszych czesci statych i macerator sitowo nozowy.

Substraty dowozone tloczone do zbiornika osadu surowego.
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5.7.LINIA OCZYSZCZANIA, OSUSZANIA, MAGAZYNOWANIA,
PODNOSZENIA CISNIENIA I POCHODNIA BIOGAZU.

W przypadku przyjmowania do fermentacji jako kosubstratow tluszczy ilo§é
biogazu moze wynie$¢: Vyjos max = 2 8864 m/d = 119,35 m>/h. Przepustowos¢

istniejgcych urzadzen linii biogazu wynosi:

»  odsiarczanie: 85 m3/h,
= podnoszenie ci$nienia: 90 m’/h (dla jednego wentylatora),

= pochodnia gazowa: 100 m*/h

W przypadku stwierdzenia mozliwosci pozyskiwania thiszczy do kofermentaciji w ilosci

30 m*/h nalezy rozwazyé zwickszenie przepustowosci istniejacej linii biogazu.

Dodatkowo zwraca si¢ uwage na fakt, ze zgodnie z dokumentacja projektowa
dmuchawa biogazu ma sprez 40 mbar. W przypadku planéw zastosowania agregatu
kogeneracyjnego nalezy rozwazyé zwigkszenie sprezu w ukladzie podnoszenia ci$nienia

do minimum 80 mbar.

6. ZAGADNIENIA KOSZTOWE

6.1.SZACUNKOWE NAKLADY INWESTYCYJNE

6.1.1. ZAGESZCZANIE OSADOW

Zgodnie z oferta firmy Bellmer (zalacznik nr 1) koszt zakupu linii do
zageszczania osadu wynosi: 211 090 EUR (okoto 910 000 zt). Szacunkowy naklad
inwestycyjny zwiazany z pracami. towarzyszacymi (adaptacja istniejagcego budynku,

adaptacja istniejgcego zaggszczacza, rurociagi, zasilanie elektroenergetyczne, AKPiA).
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Okoto 400 000 zt. Zwraca si¢ uwage, ze na rynku dostgpne sa zageszczarki innych

producentéw kosztujace mniej niz zaggszczarka Bellmera.

6.1.2. KOMORY FERMENTACYJNE

Zgodnie z ofertg firmy Agimix (zalagcznik nr 2) koszt zakupu dwoch kompletéw
mieszadel do komoér fermentacyjnych wynosi 359 600 zt. L.aczny naktad inwestycyjny
na wymiane mieszadel (zakup + montaz, zasilanie, przemiennik czestotliwosci

sterowanie) to okoto 450 000 zi.

6.1.3. HYDROLIZA

Oferta firmy SEEN na instalacj¢ hydrolizy w technologii Aerotherm — zalgcznik
nr 8 do opracowania. Szacunkowe naklady inwestycyjne dla tego zadania okreslono na
podstawie oferty SEEN oraz na podstawie kosztorysow inwestorskich wykonanych dla

porownywalnej instalacji pracujacej w technologii Aerotherm:

= branza konstrukcyjna (przy zalozeniu wykorzystania istniejacego zbiornika dla
potrzeb magazynowania osadéw kierowanych do hydrolizy: 1 300 000 zi

*  branza drogowa: 90 000 zi,

=  branza elektryczna i AKP: 230 000 zt

=  branza cieplna: 200 000 zt

*  branza technologiczna (wraz z dostawg urzadzen): 3 500 000 zt

Yacznie: 5 320 000 zt
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6.1.4. USUWANIE FOSFORU

6.1.4.1. TECHNOLOGIA AIRPREX

Oferta firmy WaWaTech na dostawe instalacji usuwania fosforu w technologii
AirPrex — zalacznik nr 7 do opracowania. Catkowity naklad inwestycyjny zwigzany z

tym zadaniem wynosi: 3 600 000 zi.

6.1.4.2.TECHNOLOGIA STRUVIA

Oferta firmy Veolia na dostawe instalacji usuwania fosforu w technologii
Struvia — zalagcznik nr 6 do opracowania. Koszt zakupu instalacji: 700 000 EUR (okoto
3000000 zi. Koszt robot budowalnych (przy zatozeniu wykorzystania istniejgcych
zbiornikéw) okoto 500 000 zi.

6.1.5. KOMPOSTOWANIE

6.1.5.1.INFRASTRUKTURA TOWARZYSZACA

Plac sktadowy osadu, plac sktadowy materiatu strukturalnego, drogi obstugowe,
zbiornik ppoz., przepompownia odciekéw: okoto 1 000 000 z.

6.1.5.2. KOMPOSTOWANIA ,,GARAZOWA”

Oferta firmy Instytut Energii na dostawe kompostowni w technologii reaktoréw

zamknigtych — zalgcznik nr 4.
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Koszt dostawy wyposazenia technologicznego: 3 850 000 zi.
Koszt wykonania konstrukcji reaktoréw: 2 500 000 zt

Y.acznie: 6 350 000 zt

6.5.1.3. KOMPOSTOWANIE W BOKSACH Z MEMBRANA

Oferta firmy Instytut Energii na dostawe kompostowni w technologii bokséw

pokrytych membrang — zatacznik nr 5.
Koszt dostawy wyposazenia technologicznego: 2 350 000 zi.
Koszt wykonania konstrukcji reaktoréow: 1 300 000 zi

Lacznie: 3 650 000 zt

6.5.1.4. KOMPOSTOWNIA BEBNOWA

Oferta firmy Stalbudom na dostawg kompostowni w technologii bebnowej —

zalgcznik nr 3.
Koszt dostawy wyposazenia technologicznego: 11 600 000 zi.
Budynek techniczny: 900 000 zt

Lacznie: 11 900 000 zt
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6.6. KORZYSCIZ TYTULU PRACY PROPONOWANYCH INSTALACII

6.6.1. ZAGESZCZANIE OSADU

Korzysci z tytutu pracy zaggszczacza osadu wynikajg ze zmniejszenia objetosci

osadow kierowanych do komor fermentacyjnych dzieki temu:

=  zmniejszeniu ulega zapotrzebowanie instalacji na energie cieplng,
= zwigkszenie czasu zatrzymania osadu w komorach fermentacyjnych a co si¢ z tym
wigze zwigkszenie produkcji biogazu ora zmniejszenie ilosci osadu

przefermentowanego.

Zgodnie z obliczeniami w pkt. 3.2.2.3. zapotrzebowanie energii cieplnej dla potrzeb
ogrzewania komor fermentacyjnych (bez stracania wstepnego) wynosi: 8 455 kWh/d.
Po wprowadzeniu zageszczania mechanicznego (bez stracania wstgpnego)
zapotrzebowanie energii cieplnej wyniesie: 6 508 kWh/d. Uzyskana w ten sposdb
nadwyzka energii cieplnej wyniesie: E¢ paaw = 8 455 — 6 508 =1 947 kW.

Na dzien wykonania opracowania oczyszczalnia $ciekow w Trepczy do ogrzewania

budynkéw wykorzystuje gaz ziemny. Obliczenie korzy$ci wykonano przy zatozeniu:

* jednostkowy koszt energii cieplne;j: Kjedn_oc = 0,16 zZV/kWh

®  czas trwania sezonu grzewczego: t = 150 dni

Zysk z tytulu oszczednosci energii cieplnej wyniesie:

Ze = Ec nadw X Kjean ec X t=1947 x 150 x 0,16 = 46 728 zl/rok
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W rachunku ekonomicznym nie uwzgledniono:

= kosztow polielektrolitu dla potrzeb zaggszczania osadu
= kosztow energii elektrycznej dla potrzeb zageszczania osadu
= zyskow z tytulu zwigkszonej produkcji biogazu zmniejszenia ilo$ci osadu

przefermentowanego w wyniku zwigkszenia czasu zatrzymania osadu w komorach.

6.6.2. KOMORY FERMENTACYJNE

Korzysci z tytulu zastapienia mieszania pompowego mieszaniem mieszadlem
pionowym wynikajg z:

*  mniejszego zapotrzebowania energii elektrycznej na mieszanie,
= lepszego wymieszania co powinno skutkowaé¢ zwigkszong produkcjg biogazu oraz

zmniejszeniem iloéci osadu przefermentowanego.
Szacunkowe zmniejszenie zapotrzebowania mocy: dN = 7 kW
Zalozony koszt energii elektryczne;j: Kee jean = 0,35 z/kWh
Roczna korzys¢ z tytulu zmniejszenia zuzycia energii:

Zee WKF = Kee joan X AN x 365 x 24 =7 x 0,35 x 365 x 24 =21 462 71

6.6.3. HYDROLIZA

Korzysci z tytutu wprowadzenia procesu hydrolizy wynikajg z:

*  wzrostu produkcji biogazu,

=  ubytku ilosci osadow
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Na oczyszczalni Sciekéw w Trepczy nie ma agregatu kogeneracyjnego w zwiazku
z tym do rachunku korzys$ci nie przyjmuje si¢ wzrostu produkcji biogazu (w okresie

letnim nadmiar biogazu wypalany bedzie w pochodni).

Korzysci z tytulu ubytku osadow:

* ilo$¢ osadow bez hydrolizy (zgodnie z obliczeniami w pkt. 2.3.): Mos pref 20% =
26,523 Mg/d,

* ilos¢ osadéw z hydrolizg (zgodnie z obliczeniami w pkt. 5.3.3.): Mos pref 20% =
22,685 Mg/d,

* rdznica: dM,s = 3,838 Mg/d

* dla zagospodarowania przyrodniczego (koszt jednostkowy Kjedn rom = 100 zV/Mg
osadu): Zos nyar = dMos X Kjedn_roln X 365 = 3,838 x 100 x 365 = 140 087 zt/rok

= dla kompostowania ((koszt jednostkowy Kjedn xompost = 150 zZFMg osadu): Z pysr =

dMos X Kiedn roin X 365 = 3,838 x 150 x 365 = 210 131 zb/rok

6.6.4. USUWANIE FOSFORU

Korzyici z instalacji:

= cena sprzedazy struwitu (cen¢ okresla si¢ na podstawie ceny azotu i fosforu w

dostepnych na rynku nawozach sztucznych):

- Cena fosforu

o Fosdar — superfosfat wzbogacony: 40% P,Os — cena netto 1 225 zi/Mg w Big
Bag

o zawarto$¢ fosforu: 0,437 x 0,4 x 1 000 = 175 kg P/Mg

o cena fosforu: 1 225 : 175 =7 zt/kgP

- Cena azotu:
o Mocznik: 46% N — cena netto 925 zt/Mg w Big Bag
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o zawarto$¢ azotu: 460 kg/Mg
o cena azotu: 925 : 460 =2 zl/kg N

- Cena struwitu:

zawartos$¢ azotu w struwicie: 14 : 246 =5,7%

zawartos$¢ fosforu w struwicie: 31 : 246 = 12,6%

o
o
o cena azotu w struwicie: 0,057 x 1 000 x 2 = 114 zI/Mg struwitu
o cena fosforu w struwicie: 0,126 x 1 000 x 7 = 882 zl/ Mg struwitu
o maksymalna cena za struwit: 114 + 882 = 996 zt/Mg

=  przyjeto, ze realna cena za ktéra mozna odsprzedaé struwit wynosi Zjean struwit = 600
zV/Mg

= produkcja struwitu: Mg = 202 kg struwitu/d,

= zysk ze sprzedazy struwitu: Zgruwit = Msruw hydr X Ziedn_strawit = 0,202 x 600 = 121,2
zl/d = 44 238 zl/rok

=  zysk z braku koniecznosci stosowania chemikaliow do stragcania fosforu przyjeto na

poziomie kosztéw zakupu PIX w roku 2017: Zpx = 84 384 zl/rok
.acznie korzyéci: Zgwitrpix = 128 622 zl/rok

Koszty:

=  dobowe zuzycie MgCly: Mumgcrz = 80,6 kg MgCly/d

= koszt jednostkowy MgCly: Kjean Mgco = 1140 zFMg (w tym 467 z¥/Mg koszt
zakupu, 673 zl/Mg koszt transportu na teren oczyszczalni Sciekow w Trepczy)

= koszt MgCla: Kmger = Mmgenr X Kjean Mecrz = 0,0806 x 1 140 = 92 zl/d = 33 538
zl/rok

= dobowe zuzycie NaOH: My,0n = 5,2 kg NaOH/d

*  koszt jednostkowy NaOH: Kjean naon = 2 z/kg

*  koszt NaOH: Knaon = Mnaon X Kjean Naon = 5,2 x 2 = 10,4 z¥/d = 3 796 zl/rok

* dobowe zuzycie energii elektrycznej: E.. = 48 kWh/d

= koszt jednostkowy energii elektryczne;j: Kee jean = 350 zZt/MWh

= koszt energii elektrycznej: Kee = kee jean X Eee = 350 x 0,048 = 16,8 zl/d = 6 132
z¥/rok
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dobowe zuzycie energii cieplnej: E.. = 88 kWh/d

koszt jednostkowy energii cieplnej (przy zalozeniu jako paliwa na oczyszczalni gaz
ziemny): Kec jean = 160 Z/MWh

koszt energii cieplnej: Kee = Kec jean X Eec = 160 x 0,088 = 14,08 z/d = 5 139 zl/rok

L.acznie koszty eksploatacji: Kyawit = 48 605 zl/rok

Zysk z tytulu pracy instalacji: Zsgywit = 80 017 zVrok

Uwaga:

w kosztach nie uwzgledniono wody technologicznej oraz zyskow z tytutu usuwania
azotu

w korzySciach nie uwzgledniono uniknigtych kosztéw zwigzanych z
niekontrolowanym wytracaniem sie¢ struwitu w urzadzeniach, rurociggach i
armaturze,

w korzy$ciach nie uwzgledniono wplywu zmniejszenia st¢zenia fosforanow w
osadzie na jego lepko$¢ a co si¢ z tym wigze lepszym jego odwadnianiem si¢ oraz
mniejszym zuzyciem polielektrolitu,

W kosztach nie uwzgledniono amortyzacji.

6.6.5. KOMPOSTOWANIE

Koszt przetwarzania osadéw w procesie kompostowania przyjeto na podstawie

danych okreslonych dla pracujgcej na oczyszczalni $ciekdbw w Shupsku instalacji

kompostowania. Wynosza one: Kjedn kompost = 180 zI/Mg osadoéw uwodnionych. Ceng

sprzedazy kompostu rowniez ustalono na podstawie danych pracujgcej w Stupsku

instalacji kompostowania: Zjedn kompost = 25 — 45 zZt/Mg.

roczna ilosci odpadéw do kompostowania: Mgupst r = 8 722 Mg/rok,
koszt kompostowania: Kyompost = Kjedn_kompost X Maubst r = 180 x 8 722 = 1 569 960
zl/r

roczna ilos¢ gotowego kompostu: Myompost = 13 938 Mg/rok,
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= zysk z tytulu sprzedazy kompostu (dla 30 zt/Mg): Zxompost = Miompost X Zjedn_kompost =
13938 x 30 =418 140 zl/rok

418 140 =1 151 820 z¥/rok (132 zl/Mg osadu uwodnionego)

Jednostkowy koszt operacyjny zagospodarowania osadéw w procesie
kompostowania jest wyzszy od obecnie ponoszonego kosztu zagospodarowania w
procesie R-10. Nalezy jednak zwroci¢ uwage na fakt coraz wigkszych ograniczen dla
zagospodarowania osadu w procesie R-10. W rejonie oczyszczalni $ciekow w Trepezy
brak wystarczajagcego arealu na ktorym osad w tym procesie moze byé
zagospodarowany. Po przeksztalceniu go w kompost uzyskuje on status produktu.
Stosowanie kompostu nie podlega ograniczeniom wynikajacym z ustawy o odpadach i

moze by¢ on stosowany w rejonie oczyszczalni Sciekéw w Trepezy.

Zwraca si¢ rOwniez uwage na fakt, ze coraz cz¢sciej oczyszczalnie $ciekow w
Polsce uzyskuja status polepszacza glebowego dla osadu higienizowanego wapnem
(proces obecnie stosowany na oczyszczalni $cieckéw w Trepczy). Stosowanie

polepszacza rowniez nie podlega rygorom usfawy o odpadach.

6.6.6. WPROWADZENIE AGREGATOW KOGENERACYJNYCH

Na dzien wykonania opracowania oczyszczalnia $ciekéw w Trepczy nie ma
agregatow kogeneracyjnych. Teoretyczne korzysci z ich wprowadzenia okreslono przy

zalozeniu:

= sprawnos¢ elektryczna agregatu kogeneracyjnego: 40%,

= koszt zakupu energii elektrycznej: Kee jean = 350 zZt/MWh,
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Korzysci z tytulu uniknigcia zakupu energii elektrycznej wyniosa:

= dlailosci biogazu wynikajgce z obliczen teoretycznych: Zee agr teor = Ebiog_teor X 0,4 X
Kee jean = 11,334 x 0,4 x 350 =1 587 zt/d = 579 167 zl/rok

* dla ilosci biogazu Sredniej dobowej za rok 2017: Zee agr 20176 = Ebiog 2017 & X 0,4 x
kee jean = 7,854 x 0,4 x 350 = 1 062 z¥/d = 387 542 zl/rok

W obliczeniach nie uwzgledniono korzysci ze sprzedazy §wiadectw energii elektryczne;j
(zgodnie z planowanymi uregulowaniami moga one siega¢ do 500 zi/MWh i by¢

gwarantowane przez 15 lat).

7. PODSUMOWANIE

Podstawowe wnioski wynikajgce z przeprowadzonej analizy stanu istniejgcego
oczyszczalni Sciekow w Trepczy oraz proponowanych do wprowadzenia zmian s3

nast¢pujace.

7.1. STAN ISTNIEJACY

Dane wyjsciowe

* Stegzenia zanieczyszczen W S§ciekach naplywajacych na oczyszczalnie sg
stosunkowo wysokie. Zalecane jest okreSlenie przyczyny tego zjawiska. By¢ moze
wskazane bedzie wyegzekwowanie od dostawcow sciekdéw przemystowych dziatan
»U Zrodla” majacych na celu ,standaryzacje™ sciekow wprowadzanych do sieci
kanalizacyjnej. Wydzielone na urzadzeniach podczyszczajacych zanieczyszczenia
mogly by trafia¢ bezposrednio do czeéci osadowej oczyszczalni.

= Po wyegzekwowaniu podczyszczania $ciekéw  przemystowych ilosci

produkowanych na oczyszczalni osadow powinny ulec zmniejszeniu.
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* Ze wzgledu na prowadzone obecnie chemiczne stragcanie wstgpne stezenie fosforu
w odciekach jest na poziomie przy ktérym nie ma uzasadnienia ekonomicznego
jego stracanie pod postacig struwitu. Do obliczen w koncepcji przyjeto stezenia
odnotowywane na oczyszczalniach w ktérych nie jest prowadzony proces stracania

wstepnego.

Stopien konwersii osadéw w komorze fermentacyinej

Zgodnie z danymi Zamawiajacego zawarto$¢ czesci organicznych w osadzie
przefermentowanym jest bardzo niska. Wynosi ona okoto 55%. Standardowo na
oczyszczalniach w ktdrych nie jest prowadzony proces hydrolizy zawarto$¢ czesci
organicznych w osadzie przefermentowanym wynosi okoto 62 — 68%. Z jednej strony
przyczyna takiej sytuacji sa prawdopodobnie bardzo korzystne parametry pracy komor
fermentacyjnych. Z drugiej strony zawarto$é czgsci organicznych w osadzie wstepnym

na oczyszczalni §ciekéw w Trepczy jest nietypowo niska.

Produkcja biogazu

Produkcja biogazu na oczyszczalni charakteryzuje si¢ znaczacg zmienno$cia w
poszczegblnych miesiacach najwyzszg $rednia dobowsg odnotowano za miesigc luty
Vbiog 2017 1y = 1 848 m*/d, najnizsza za miesiac pazdziernik Vijog 2017 pasdziemix = 1 090
m?/d. Srednia dobowa produkcja za rok 2017 wyniosla 1309 m*d. Okreslona na
podstawie danych teoretycznych i $redniej dobowej ilosci osadéw za rok 2017 ilo$é¢

biogazu wynosi 1 889 m*/d.
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Oczyszczanie, podnoszenie ci$nienia, magazynowanie i pochodnia biogazu.

W przypadku przyjmowania do fermentacji jako kosubstratow tluszezy ilosé
biogazu moze wynie$¢: Vpiog max = 2 8864 m>/d = 119,35 m>h. Przepustowos¢

istniejgcych urzadzen linii biogazu wynosi:

=  odsiarczanie: 85 m3/h,
=  podnoszenie cinienia: 90 m>/h (dla jednego wentylatora),

=  pochodnia gazowa: 100 m*/h

W przypadku stwierdzenia mozliwosci pozyskiwania thuszczy do kofermentacji w ilo$ci

30 m*/h nalezy rozwazyé zwickszenie przepustowosci istniejacej linii biogazu.

Dodatkowo zwraca si¢ uwage na fakt, ze zgodnie z dokumentacjg projektowag
dmuchawa biogazu ma sprez 40 mbar. W przypadku planéw zastosowania agregatu
kogeneracyjnego nalezy rozwazy¢ zwigkszenie sprezu w ukladzie podnoszenia ci$nienia

do minimum 80 mbar.

Sie¢ wody technologicznej

Wydajnos¢ istniejacej przepompowni wody technologicznej jest wystarczajaca
dla potrzeb dodatkowego zuzycia wody zwigzanego z planowanym wprowadzeniem

zageszczania mechanicznego.

Mieszanie komdr fermentacvinych

Mieszanie komér fermentacyjnych prowadzone jest poprzez recyrkulacje

zawartosci za pomocg pomp. Ilo§¢ pomp pracujacych 3 kpl. x 7,5 kW. Standardowo
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mieszanie na oczyszczalniach prowadzone jest za pomocg mieszadet $miglowych.

recyrkulacja prowadzona'jest jedynie dla potrzeb ogrzewania komor.

Produkcija biogazu i ogrzewanie komor fermentacyvinych

Eaczne zapotrzebowanie ciepla dla potrzeb ogrzewania komoér fermentacyjnych wynosi:
= dla stragcania wstepnego

Q2017 = q1 2017+ 42 =4 471 + 1 605 = 6 076 kWh/d
=  bez stracania wstepnego

Q015 =q1 2015t @2 = 6 850 + 1 605 =8 455 kWh/d

Energia w wyprodukowanym biogazie wynosi:

= dlailosci biogazu wynikajace z obliczen teoretycznych:

= dlailosci biogazu sredniej dobowej za rok 2017:
Ebiog_2017_¢r = Vhbiog_2017_¢r X €biog_jean = 1 309 x 6 =7 854 kWh/d

= dlailosci biogazu maksymalnej w roku 2017:
Ebiog 2017_tuty = Vbiog 2017_uty X €biog_jetn = 1 848 x 6 =11 088 kWh/d

* dlailo$ci biogazu minimalnej w roku 2017:

Ebiog 2017 _pazdziemik = Vbiog 2017_pazdziemik X €biog_jedn = 1 090 x 6 = 6 540 kWh/d

Rzeczywista ilo§¢ produkowanego biogazu jest nizsza od ilosci biogazu
wynikajacej z obliczen teoretycznych. Jednoczesnie osad przefermentowany

charakteryzuje si¢ bardzo wysokim stopniem mineralizacji co $wiadczylo by o co
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najmniej prawidtowej konwersji materii organicznej do biogazu. W tej sytuacji nie jest

zrozumiala tak niska produkcja biogazu.

Energia zawarta w biogazie jest wigksza od teoretycznego zapotrzebowania na
cieplo dla potrzeb ogrzewania zwlaszcza, ze zapotrzebowanie to okreslone zostalo dla
okresu niskich temperatur. Przez wigksza czg¢$é roku nadmiar ciepla powinien byé
zdecydowanie wigkszy. Dodatkowo nalezy zwréci¢ uwage na fakt, ze w teoretycznym
zapotrzebowaniu ciepla pokrycie strat przez przegrody stanowi okolo 25% (dla wersji z
mniejszg iloScig osaddw). Dlatego tez przyczyng braku nadmiaru ciepla na oczyszczalni
nie jest niewlasciwa izolacja termiczna komdr. W praktyce dla sytuacji gdy biogaz jest
w cato$ci zamieniany na energie cieplng (kociol) a nie jak na wigkszos$ci oczyszczalni
na energi¢ cieplng i elektryczng (agregat kogeneracyjny) energia zawarta w biogazie
powinna wystarczy¢ réwniez na ogrzewanie budynkéw. Na dzier wykonania
opracowania Zamawiajgcy do ogrzewania budynkow wykorzystuje energie ze spalania

paliw zewnetrznych.

Wprowadzenie zaggszczania mechanicznego dodatkowo powinno (obliczenia pkt.
5.2.2.) zwigkszy¢ nadwyzke energii cieplnej na oczyszczalni (mniejsza objetosé osadow

do ogrzania).

Proponuje si¢ opomiarowa¢ cieplo kierowane na potrzeb komor fermentacyjnych.
Pozwoli to na oszacowanie rzeczywistego jego zapotrzebowania oraz rzeczywistych
strat ciepla przez przegrody. Na tej podstawie mozliwe bedzie podjecie decyzji co do

celowosci zmiany izolacji termicznej istniejgcych komor.

7.2. PROPONOWANE ROZWIAZANIE

Stacja mechanicznego zageszczania osadu

Korzysci z tytuhu pracy zaggszczacza osadu wynikajg ze zmniejszenia objetosci

osadow kierowanych do komoér fermentacyjnych dzigki temu:
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*  zmniejszeniu ulega zapotrzebowanie instalacji na energie¢ cieplna,
*  zwigkszenie czasu zatrzymania osadu w komorach fermentacyjnych a co si¢ z tym
wigze zwigkszenie produkcji biogazu oraz zmniejszenie ilosci osadu

przefermentowanego.

W nakiadach inwestycyjnych ceng¢ okreslono dla zageszczacza tasmowego firmy
Bellmer. Na rynku dostepne sa urzadzenia innych producentéw charakteryzujace sie
nizszym nakladem inwestycyjnym.

Celowo$¢ wprowadzenia zaggszczania mechanicznego jest bezdyskusyjna.
Rozwigzanie takie jest praktycznie rzecz biorgc standardem na oczyszczalniach

prowadzacych proces beztlenowej fermentacji osadow.

Komory fermentacyine

Zaproponowano zmian¢ systemu mieszania komoér fermentacyjnych z
pompowego na dwusmiglowe mieszadla wspoélpracujace z tamaczami strugi. Korzyéci z

tego rozwigzania sg nast¢pujace:

= mniejszego zapotrzebowania energii elektrycznej na mieszanie,

* lepszego wymieszania co powinno skutkowaé¢ zwigkszong produkcjg biogazu oraz
zmniejszeniem ilosci osadu przefermentowanego,

* mniejsze prawdopodobienstwo powstawania kozucha w komorach (mieszadlo

powoduje jego zatapianie).

Podobnie jak w przypadku wprowadzenia zageszczania mechanicznego celowosé
wprowadzenia mieszadel $miglowych jest bezdyskusyjna. Rozwigzanie takie jest

standardem na oczyszczalniach $ciekow.

Zwraca si¢ uwage na fakt, ze zgodnie z informacjami zawartymi we wnioskach

dotyczacych stanu istniejacego osad przefermentowany na oczyszczalni $ciekéw w
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Trepczy charakteryzuje si¢ niska zawarto$cig materii organicznej. Swiadczy to o bardzo
dobrej pracy komér fermentacyjnych (lub o nietypowo duzej ilos¢ czesci mineralnych w
osadzie wstgpnym). W zwigzku z tym wszelkie dziatania w wyniku ktérych powinna
wzrosng¢ produkcja biogazu moga odnies¢ skutek nizszy od oczekiwanego.
Jednoczesnie zwraca si¢ uwage, ze osiggany wysoki stopien konwersji organiki nie

koreluje z deklarowana produkcja biogazu.

Dzialania zwigzane ze zmiana/zwigkszeniem izolacji termicznej zbiornikéw
powinny by¢ podj¢te na podstawie pomiaru rzeczywistego zuzycia ciepla na potrzeby
ogrzewania komor. Ilo$¢ ciepla na potrzeby ogrzania osadu wynika wprost z ciepla

wiasciwego natomiast pozostala czg$¢ ciepla to straty na instalacjach i poprzez

przegrody.

Hydroliza

Ze wzgledu na fakt, ze na oczyszczalni planowany jest do wprowadzenia proces
kompostowania zgodnie z uwarunkowaniaxﬁi opisanymi w pkt. 4.1. nie ma
koniecznosci prowadzenia procesu hydrolizy w warunkach odpowiadajacych
pasteryzacji. Proces kompostowania zapewni higienizacje osadow.

Zaproponowano rozwigzanie polegajace na zastosowaniu hydrolizy termicznej z
czgSciowym rozkladem materii organicznej zapewniajgce wiekszy stopien rozktadu
materii organicznej w osadzie. Oczyszczalnia na dzien dzisiejszy nie ma agregatow
kogeneracyjnych w zwigzku z tym nie ma konieczno$ci zapewnienia jak najwiekszej
konwersji osadu do biogazu.

Ze wzgledu na fakt, Ze zaproponowane rozwigzanie charakteryzuje si¢ stosunkowo
niskim nakladem inwestycyjnym proponuje si¢ zastosowanie na oczyszczalni $ciekow

w Trepczy hydrolizy osadu nadmiernego i wstgpnego.

W ukladzie zachodza trzy grupy proceséw prowadzgce do hydrolizy osadéw:

= procesy mechaniczne (inzektor): w wyniku oddzialywania sil tnacych i naglych

zmian ci$nienia wigksze skupiska osadéw i material komorkowy zostaje rozbity,
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= procesy biochemiczne: w wyniku dzialania bakterii termofilowych dochodzi do
hydrolizy wielolancuchowych zwiazkéw organicznych (polisacharydy, thuszcze,
biatka),

= procesy termiczne: w wyniku oddziatywania temperatury dochodzi do zmiany
struktury czasteczkowej osadu oraz rozbicia blon komoérkowych ulatwiajacej

biochemiczny rozklad zwigzkéw organicznych w komorach fermentacyjnych.

Standardowo korzysci z tytutu wprowadzenia procesu hydrolizy wynikajg z:

*  wzrostu produkcji biogazu,

*  ubytku ilosci osadow

Na oczyszczalni Sciekow w Trepczy nie ma agregatu kogeneracyjnego w zwigzku
z tym wzrost produkcji biogazu nie znajdzie odzwierciedlenia w zmniejszeniu ilo$ci
energii elektrycznej kupowanej na potrzeby oczyszczalni (w okresie letnim nadmiar

biogazu wypalany bedzie w pochodni).

Proponuje si¢ decyzje o celowosci wykonania instalacji hydrolizy podjaé
réwnolegle z decyzja o celowosci wprowadzenia do ukladu technologicznego
agregatow kogeneracyjnych. Ewentualnie rozwaza¢ hydrolize jako element pasteryzacji

osadéw w przypadku:

= nie wykonywania kompostowni,
= przyjmowania na oczyszczalni¢ odpadéw pochodzenia zwierzecego kategorii II i

IIL

Odzysk fosforu

W koncepcji rozwazano dwa rozwigzania usuwania fosforu pod postacig struwitu:

* stracanie struwitu z odciekdw w procesie Struvia,

* strgcanie struwitu z osadu w procesie AirPrex
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Przedstawione w analizie kosztowej korzysci z wprowadzenia instalacji bazuja na
zalozeniu, ze stgzenie fosforu w osadach/odciekach bedzie standardowe. Obecnie
rzeczywiste stezenia sa zdecydowanie nizsze. Wynika to z prowadzenia procesu

stragcania wst¢pnego.

Dla st¢zen obecnych wprowadzenie procesu usuwania fosforu pod postacig struwitu nie
ma uzasadnienia ekonomicznego. Dla stezen zalozonych czas zwrotu nakladow
inwestycyjnych jest bardzo diugi. Ten element inwestycji ma uzasadnienie w przypadku

mozliwo$ci pozyskania pieni¢dzy zewnetrznych.

Kompostowanie

Rozwazono trzy technologie kompostowania:

=  kompostowania bebnowa,
*  kompostowanie w zamknigtych bioreaktorach,

* kompostowanie w boksach pokrytych membrang

Zdecydowanie najnizszym nakladem inwestycyjnym charakteryzuje sie rozwigzanie na

bazie boksow pokrytych membranami.
Kazde z rozwigzan wymaga dodatkowych elementdw infrastruktury:

=  plac magazynowy wyrobu gotowego (mozliwo$¢ wykorzystania istniejgcego placu
magazynowego osadu),
=  plac magazynowy osadu,

=  plac magazynowy materialu strukturalnego

Ze wzgledu na obcigzenie ogniowe placu magazynowego materiatu strukturalnego
prawdopodobnie konieczne begdzie wykonanie zbiornika wody ppoz (osiggnigcie
wydatku istniejacej sieci wodociagowej (hydrantow) na oczyszczalni na poziomie 30

dm®/s jest malo realne.

Dla obecnych kosztéw zagospodarowania osadéw w procesie R-10 celowosé

inwestycji wynika glownie z ,,zarzadzania ryzykiem”.
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Przvimowanie substratow zewnetrznvch

Bioragc pod uwage rezerwg¢ zdolnosci przerobowej istniejagcych komor
fermentacyjnych proponuje si¢ rozwazenie wykonania na oczyszczalni punktu
przyjmowania substratéw zewnetrznych. Zaproponowano punkt przyjmowania
substratow w postaci plynnej lub polptynnej. W przypadku gdy analiza rynku
potencjalnych dostawcdw substratéw wykaze celowos¢ takiego dzialania nalezy

rozwazy¢ dodatkowo:

= mozliwos¢ przyjmowania substratow statych,

= mozliwo$¢ przyjmowania odpadéw pochodzenia zwierzecego kategorii I1 i III.

Korzysci z przyjmowania kosubstratéw do fermentacji wynikaty beda:

=  oplat od dostawcow substratow,

= zwigkszonej produkcji biogazu.

Agregaty kogeneracyjne

Proponuje si¢ rozwazy¢ zainstalowanie na oczyszczalni agregatéw
kogeneracyjnych. Na dzien wykonania opracowania nadwyzka biogazu spalana jest w
pochodni gazowej bez korzysci ekonomicznych. Pozostaly biogaz wykorzystywany jest
na cele grzewcze. Koszt zakupu kWh energii elektrycznej jest co najmniej dwukrotnie
wyzszy od kosztu zakupu kWh energii cieplnej. Dodatkowo bedzie mozna wykorzystaé

system wsparcia dla producentéw energii elektrycznej z paliw odnawialny.
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