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Agnieszka URBANOWSKA!

Oczyszczanie cieklej frakeji pofermentu
pochodzenia komunalnego z wykorzystaniem
zintegrowanych procesow membranowych

Malejaca dostepnos¢ zasobow surowcéw nieodnawialnych jest powodem zmian w zakresie
strategii zawigzanych z szeroko pojetg ochrong Srodowiska, ukierunkowanych na rozwdj tzw. czy-
stych produkgji. Zmiany te moga by¢ realizowane przez np. wyeliminowanie lub zmniejszanie iloSci
powstajacych zanieczyszczen oraz wytwarzanie produktéw mozliwych do ponownego wykorzysta-
nia. Wedtug zasad czystej produkgji odpady powinny stanowi¢ nowe, petnowartosciowe produkty.

Rosnaca ilos¢ odpadéw komunalnych stanowi problem zaréwno natury srodowiskowej, jak
i ekonomicznej. W zwigzku z tym podejmuje sie dziatania zwigzane z ograniczaniem wytwarza-
nia odpadéw oraz odzyskiem substancji w nich zawartych. Aktualnie za najbardziej korzystng
metode utylizacji odpadéw uznaje sie beztlenowe przeksztatcanie biologiczne, prowadzace do
produkgji zielonej energii (biogazu) oraz nawozu organicznego. Funkcjonowanie biogazowni
zwigzanejest z powstawaniem duzych ilosci masy pofermentacyjnej, odpowiadajacej w przybli-
Zeniu masie substratow wykorzystywanych w procesie fermentagji.

Jednym z racjonalnych sposobdw zagospodarowania pofermentu jest odzysk wody oraz
substancji odzywczych, ktére w nastepnej kolejnosci moga by¢ wykorzystywane rolniczo bez po-
trzeby magazynowania lub sprzedawane na rynku nawozowym. W ostatnim czasie, ze wzgledu

1 Politechnika Wroctawska, Wydziat Inzynierii Srodowiska, Katedra Inzynierii Ochrony Srodowiska,
Wybrzeze S. Wyspianskiego 27, 50-370 Wroctaw. Email: agnieszka.urbanowska@pwredu.pl



4 Streszczenie

na postepujacy deficyt wody stosowanej m.in. w rolnictwie, coraz czesciej poferment zaczyna sie
traktowac nie tylko jako alternatywny nawdz, ale takze jako Zrédto wody. Jednak aby odzyskana
woda mogta postuzy¢ do nawadniania upraw, musi zostac tak oczyszczona, aby ewentualne za-
nieczyszczenia pochodzace z fermentowanej biomasy nie powracaty do Srodowiska.

W niniejszej monografii przedstawiono badania nad mozliwoscig zastosowania zintegro-
wanych proceséw membranowych do oczyszczania ciektego pofermentu, tak aby w dalszych
krokach mozliwe byto odzyskanie z niego wody do celéw rolniczych. Przedmiotem badan byta
ciekta frakcja pofermentu pochodzacego z biogazowni przetwarzajacej frakcje organiczng odpa-
déw komunalnych, usytuowanej w jednym z polskich zaktadéw gospodarki odpadami w woje-
wodztwie dolnoslgskim. W pierwszym etapie badano skuteczno$¢ podczyszczania ciektej frakgji
pofermentu w konwencjonalnych procesach oczyszczania, tj. w procesie sedymentadji, filtragji,
koagulagji/stragcania chemicznego oraz wytracania struwitu. W drugim etapie najpierw dokona-
no analizy oczyszczania ciektego pofermentu z zastosowaniem ci$nieniowych proceséw mem-
branowych (MF, UF, NF) przy uzyciu ptaskich membran polimerowych i ceramicznych. W dalszej
czesci badan okreslono skutecznosé uktadow zintegrowanych taczacych zaréwno poszczegélne
procesy membranowe, jak i procesy konwencjonalne z filtracja przy uzyciu membran. W ostat-
nim etapie badan oceniono przydatnos¢ procesu wymuszonej osmozy do oczyszczania ciektego
pofermentu jako alternatywy dla ci$nieniowych proceséw membranowych. W pracy okreSlono
réwniez wptyw wybranych parametréw na efektywno3¢ analizowanych procesow.

Zastosowanie do oczyszczania cieczy pofermentacyjnej zintegrowanych proceséw w konfi-
guracjach: mikrofiltracja/ultrafiltracja/nanofiltracja, koagulacja/chemiczne strgcanie potaczo-
ne z filtracjg z wykorzystaniem membran polimerowych lub ceramicznych roztworu wczesniej
podczyszczonego w procesie sedymentagji i filtracji oraz wytrgcanie struwitu potaczone z filtra-
Gja przy uzyciu membran ceramicznych pozwolity na znacznie skuteczniejsza, niz stwierdzong
w przypadku proceséw realizowanych samodzielnie, poprawe koncowej jakosci badanego roz-
tworu oraz na ograniczenie intensywnosci blokowania membran. Ponadto wykazano, ze lepsze
efekty oczyszczania pofermentu uzyskano, stosujgc w uktadach zintegrowanych ptaskie mem-
brany ceramiczne. Potwierdzono réwniez mozliwos¢ zastosowania procesu wymuszonej osmo-
zy do odzysku wody z cieczy pofermentacyjnej, a zastosowanie wytrgcania struwitu na etapie
podczyszczania roztworu poprawito jego kornicowa jakos¢. Najlepszg koncows jakosé oczyszcza-
nej cieczy pofermentacyjnej zapewnit proces zintegrowany: sedymentacja/filtracja/koagulacja/
sedymentacja/ filtracja membranowa przy uzyciu membran ceramicznych (72 h sedymentacja,
filtr workowy o $rednicy poréw 1 um, 10 g/dm? FeCl, - 6 H,0, cut-off 1 kDa).

Uzyskane wyniki badan dowodza, iz dotychczas niewykorzystywana woda pochodzgca z ko-
munalnej cieczy pofermentacyjnej (po doczyszczeniu) moze by¢ uzywanaw rolnictwie. Takie dzia-
tania doprowadza do poprawy zaréwno funkcjonowania gospodarki, jak i ochrony Srodowiska.



Wykaz wazniejszych skrotow i symboli

BZT, — 5-dniowe biochemiczne zapotrzebowanie na tlen, g O,/m?

C — regenerowana celuloza

ChzT — chemiczne zapotrzebowanie na tlen, g O,/m?

CFP — kapilarna porometria przeptywowa (ang. capillary flow porometry)

c, — stezenie zanieczyszczen w roztworze poddawanym filtracji membra-
nowej, g/m?3

o — stezenie zanieczyszczef w permeacie, g/m?

cross-flow (ang.) — uktad filtracji z przeptywem krzyzowym (dwukierunkowym)
d;o, dsg, dgg — Srednice czastek (um), odczytywane z krzywej rozktadu (odpowiednio
10, 50, 90% czastek ma Srednice nie wieksze od tych wartosci)

dead-end (ang.) — uktad filtracji z przeptywem jednokierunkowym

Ap — ciSnienie transmembranowe, Pa

DLS — metoda dynamicznego rozpraszania Swiatta

FBP — punkt pierwszego pecherzyka (ang. first bubble point)
FO — wymuszona osmoza (ang. forward osmosis)

GOz — gospodarka o obiegu zamknietym

IEP — punktizoelektryczny

pH e — warto$¢ pH dla punktu izoelektrycznego

] — objetosciowy strumien permeatu, m3/m?.d

M, — wspbtczynnik wzglednej przepuszczalnosci membrany
To — strumied wody redestylowanej nowej membrany, m3/m?.d
LD — metoda dyfrakcji laserowej

MF — mikrofiltracja

NF — nanofiltracja

OwWoO — og6lny wegiel organiczny, g C/m?

PES — polieterosulfon

R — wspdtczynnik zmniejszania (usuniecia/retencji), %

Renzr — wspdtczynnik zmniejszenia ChZT, %



Wykaz wazniejszych skrotow i symboli

Rz,

Rawo
RLM

RO
RWO
UF

wspbtczynnik zmniejszania BZT,, %
wspdtczynnik usuniecia RWO, %
réwnowazna liczba mieszkancéw
odwrécona osmoza (ang. reverse osmosis)
rozpuszczony wegiel organiczny, g C/m?
ultrafiltracja



1. Wprowadzenie

Wozrost demograficzny, konsumpcyjny styl zycia, rozwoj gospodarki i przemystu oraz zmiany
klimatyczne to niektdre z przyczyn zmagania sie wielu regionéw Swiata z problemem, ktérym
jest konieczno$¢ zapewnienia odpowiedniej ilosci wody nie tylko na potrzeby komunalne i prze-
mystowe, ale takze dla rolnictwa. Naktada to na wspdtczesne i przyszte pokolenia duzg odpowie-
dzialnos¢ za Srodowisko przyrodnicze oraz przywrdcenie zachwianej rownowagi ekologiczne;.
Rozsgdna gospodarka wodna w rolnictwie moze prowadzi¢ bezposrednio do produkgji zywnosci
we wiasciwy sposob. Szacuje sie, Zze przy obecnej gospodarce wodami do 2025 roku 1,8 mld oséb
bedzie cierpiec¢ z powodu ich znacznego niedoboru, a 2/3 populadji na Swiecie (ok. 5,5 mld) znaj-
dzie sie w sytuadji tzw. stresu wodnego [1]. Niedobér wody jest problemem dotyczacym réwniez
1/3 terytorium Unii Europejskiej [2]. Sytuacja ta spowodowata wprowadzenie nowych reguladji
prawnych, dzieki ktorym dotychczas nieprzydatna woda moze by¢ wykorzystywana do celéw rol-
niczych, co ma doprowadzi¢ do poprawy funkcjonowania gospodarki oraz ochrony srodowiska.

Coraz mniejsza dostepnos¢ zasobow surowcdéw nieodnawialnych jest powodem zmian stra-
tegii ochrony Srodowiska w kierunku rozwoju tzw. czystych produkcji. Zmiany takie mogg by¢
realizowane zardwno poprzez zmniejszenie lub catkowite wyeliminowanie ilosci powstajacych
zanieczyszczen, jak i przez wytwarzanie produktéw mozliwych do ponownego wykorzystania.
Wedtug zasad czystej produkcji powstajacy odpad powinien stanowi¢ substrat do uzyskania
nowego, petnowartosciowego produktu. W biogazowniach, zaréwno komunalnych, jak i rolni-
czych, zasady takiego dziatania polegaja m.in. na wykorzystaniu procesu fermentacji metanowej
do produkgji biogazu. Technologia ta jest postrzeganajako jedno z najbardziej przysztosciowych
rozwigzan w sektorze zagospodarowania odpadéw i produkgji energii odnawialne;j.

Zagadnieniem $ciSle zwigzanym z funkcjonowaniem biogazowni odpadéw komunalnych
jest prawidtowa gospodarka powstajacg masg pofermentacyjng (pofermentem). Jego cechg
charakterystyczng sg zréznicowane wtasciwosci fizyczno-chemiczne, zalezne od rodzaju su-
rowcow uzywanych w produkdji biogazu, zrédet ich pochodzenia oraz stosowanych technologii
fermentagji. Poferment sktada sie gtéwnie z nieroztozonych zwigzkdéw organicznych i sktadni-
kéw mineralnych, przy czym wszystkie sktadniki sg w iloSciach poréwnywalnych z ich zawarto-

Scig w substratach uzytych w biogazowni.
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Przy uruchomianiu biogazowni niezwykle waznym aspektem stajg sie mozliwosci zago-
spodarowania powstajgcego pofermentu, co jest uzaleznione od rodzaju uzytych odpadéw.
Niestety, takie dziatania sg ktopotliwe nie tylko pod wzgledem logistycznym, inwestycyjnym,
ale réwniez prawnym, przez co z roku na rok wzrasta zainteresowanie instalacjami do produk-
Gji biogazu, a takze przetwarzaniem pofermentu.

Rozwigzaniem tego problemu moze by¢ separacja masy pofermentacyjnej na frakcje statg
i ciektg z uzyciem wiréwek, pras Srubowych oraz réznego rodzaju sit. Frakcja stata moze by¢
wykorzystywana do nawozenia p6l w okresie wiosenno-letnim, kompostowania w okresie zi-
mowym oraz do produkcji nawozu w postaci granulatu. Natomiast frakcja ciekta nadaje sie do
nawadniania pdl oraz nawadniania wsadu do komory fermentacyjnej. Wydaje sie zatem, iz
koncepcja zagospodarowania pofermentu moze by¢ szansg dla wielu matych i srednich przed-
siebiorstw, ktére mogtyby by¢ zaangazowane na tym etapie w realizacje biogazowni komu-
nalnych.

Ze wzgledu na to, iz poferment traktuje sie nie tylko jako alternatywny nawdz, ale jako
Zrédto wody, wymaga on takiego oczyszczenia, aby zanieczyszczenia pochodzace z fermento-
wanej biomasy nie powracaty do Srodowiska. Przydatne w tym zakresie mogg by¢ zaréwno
konwencjonalne procesy fizyczno-chemiczne (sedymentacja, filtracja, koagulacja/chemicz-
ne strgcanie, wytracanie struwitu), jak i procesy membranowe (mikrofiltracja, ultrafiltracja,
nanofiltracja, odwrécona osmoza). O ile zagadnienie oczyszczania ciektej frakcji pofermentu
z biogazowni rolniczej jest obecne w literaturze przedmiotu, o tyle niewiele jest doniesierr do-
tyczacych oczyszczania cieczy pofermentacyjnej z biogazowni odpadéw komunalnych.

Nowatorskim rozwigzaniem, rozwazanym w monografii, jest taczenie wyzej wymienio-
nych proceséw w uktady zintegrowane, co wydaje sie koniecznoscig w Swietle obowigzujgcych
przepisow prawnych. Dziatania takie majg na celu uzyskanie wysokiej efektywnosci oczysz-
czania ciektego komunalnego pofermentu, wydtuzenie czasu eksploatacji membran oraz
ograniczenie zjawiska ich blokowania. Dzieki tego typu procesom mozliwy bedzie odzysk
wody, ktérg po usunieciu soli (np. w procesie odwrdconej osmozy) bedzie mozna z powodze-
niem wykorzystywac do celéw rolniczych.

Niniejsza praca stanowi efekt badan nad mozliwoscia zastosowania proceséw membrano-
wych, wspomaganych réznymi metodami konwencjonalnymi, do oczyszczania cieczy pofer-
mentacyjnej. Przedstawione rezultaty odnosza sie do badarn prowadzonych na ciektej frakgji
pofermentu pochodzgcego z biogazowni przetwarzajgcej frakcje organiczng odpadow komu-
nalnych, usytuowanej w jednym z polskich zaktadéw gospodarki odpadami w wojewddztwie
dolnoslgskim. W opracowaniu zwrécono uwage na skuteczno$¢ usuwania zanieczyszczen
z badanego roztworu w samodzielnych oraz zintegrowanych procesach oraz na ograniczenie

niekorzystnego zjawiska, jakim jest fouling (ang.) membran.



2. Cel, zakres i teza pracy

Celem badan byta ocena mozliwosci zastosowania zintegrowanych proceséw membrano-
wych do oczyszczania ciektej frakcji komunalnego pofermentu, a w konsekwencji odzyskanie
z niej wody do celéw rolniczych.

W przeprowadzonych badaniach podjeto prébe:

* okreslenia skutecznosci podczyszczania ciektej frakcji pofermentu pochodzgcego z bio-
gazowni odpadéw komunalnych w konwencjonalnych procesach oczyszczania (filtracji, sedy-
mentadji, koagulacji/chemicznego stracania, wytrgcania struwitu).

* oceny mozliwosci oczyszczania ciektej frakcji pofermentu z zastosowaniem ci$nienio-
wych proceséw membranowych przeprowadzonych przy uzyciu polimerowych i ceramicznych
membran oraz w uktadach tgczacych poszczegblne procesy membranowe i procesy konwen-
cjonalne z filtracjg na membranach.

* okreslenia wptywu wybranych parametréw na efektywnos¢ procesu.

* oceny przydatnosci procesu wymuszonej osmozy do oczyszczania ciektej frakcji pofer-

mentu jako alternatywy dla ciSnieniowych proceséw membranowych.

Teza pracy

Integracja proceséw membranowych (mikro-, ultra- i nanofiltracji na ptaskich membra-
nach polimerowych lub ceramicznych oraz wymuszonej osmozy) z konwencjonalnymi pro-
cesami oczyszczania zapewni poprawe koncowej jakosci ciektej frakcji pofermentu pocho-
dzacego z biogazowni odpadéw komunalnych oraz wptynie na ograniczenie intensywnosci
blokowania membran. Dziatanie takie zapewni odpowiedni stopier oczyszczenia ciektej frak-
¢ji pofermentu przed procesem, w ktérym nastgpi usuniecie soli (np. w procesie odwréconej
osmozy), tak aby wykorzystywac odzyskana wode do celéw rolniczych.

Zakres pracy
1. Badanie skutecznosci usuwania zanieczyszczen z ciektej frakcji pofermentu pochodza-
cej z biogazowni odpadéw komunalnych oraz analiza parametréw fizyczno-chemicznych

wptywajacych na skutecznos¢ podczyszczania w konwencjonalnych procesach oczyszczania.
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2. Okreslenie wtasciwosci transportowych i separacyjnych membran polimerowych i ce-
ramicznych o réznej granicznej rozdzielczosci w stosunku do ciektej frakcji pofermentu wraz
z oceng wptywu parametréw fizyczno-chemicznych cieczy pofermentacyjnej na skutecznosé
jej oczyszczania.

3. Badanie efektywnosci oczyszczania ciektej frakcji pofermentu w uktadach taczacych po-
szczegblne procesy membranowe i procesy konwencjonalne z filtracjg membranowa.

4. Ocena mozliwosci oczyszczania ciektej frakcji pofermentu za pomocg procesu wymu-

szonej osmozy poprzedzonego stracaniem struwitu.



3. Odnawialne zrédta energii w swietle
gospodarki o obiegu zamknietym

3.1. Gospodarka o obiegu zamknietym a biogazownie

Przyczyng zmiany strategii ochrony srodowiska w kierunku tzw. czystej produkgji sg stale
rosnace zanieczyszczenia wod, gleby i powietrza oraz ograniczenie dostepnosci zasobéw su-
rowcow nieodnawialnych. Zmiane te mozna realizowac przez np. zapobieganie, zmniejszanie
ilosci powstajacych zanieczyszczen lub wytwarzanie produktéw mozliwych do ponownego
zagospodarowania. Czysta produkcja wpisuje sie w zatozenia koncepcji gospodarki o obiegu
zamknietym (GOZ), a zgodnie z jej zasadami wytworzone odpady powinny stanowi¢ nowe,
petnowartosciowe produkty [3-5]. Celem takiego rozwigzania jest ograniczenie zuzycia za-
sob6w i energii oraz ograniczenie ilosci powstajacych odpadéw. Pierwsze prace promujace
GOZ pojawity sie juz w latach 60. XX wieku. W 1966 roku Boulding [6], przedstawiajgc system
zréwnowazonego gospodarowania, wskazat na potrzebe zachowania réwnowagi miedzy Sro-
dowiskiem a gospodarka. Natomiast w 1976 roku Stahel i Reday [7] zaproponowali koncepcje
zamknietej petli jako strategii zapobiegania powstawaniu odpadéw oraz efektywniejszego
wykorzystania zasobéw.

Intensywny wzrost ilosci odpadéw powoduje, ze model gospodarki liniowej, opisujacy cykl
zycia produktu od wydobycia surowcéw potrzebnych do jego wykonania az do generowania
produktéw ubocznych staje sie niewystarczajgcy. W zwigzku z powyzszym model COZ, w kt6-
rym surowce sg kilkukrotnie wprowadzane do obiegu, wydaje sie jedynym rozsgdnym rozwig-
zaniem (rys.3.1).

Dziatania zwigzane z modelem GOZ idealnie wpisujg sie w zatozenia Unii Europejskiej
(UE), zktérych wynika, ze strategia racjonalnej gospodarki zasobami powinna polegaé na [8—9]:

* rozwijaniu gospodarki niskoemisyjnej efektywnie korzystajacej z zasobéw;

* wytwarzaniu zasobéw odnawialnych;

* uniezaleznieniu wzrostu gospodarczego od wykorzystywania zasobéw nieodnawial-
nych i energii;

e ograniczeniu emisji CO,;

* zwiekszeniu konkurencyjnosci oraz zapewnieniu bezpieczenstwa energetycznego.
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Model gospodarki liniowej Model gospodarki o obiegu zamknigtym

Ztoza i surowce naturalne

[T Ecopoesionane ] |

Zloza i surowce naturaine
Produkcja /
przetwarzanie

II
Zréwnowazona
produkcja
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Rys.3.1. Etapy zycia produktu w modelach gospodarki liniowej

i gospodarki o obiegu zamknietym

W 2015 roku Komisja Europejska opublikowata pakiet GOZ, ktéry obejmuje Plan dziatai
na rzecz zasobooszczednej Europy [8] oraz komunikat Ku gospodarce o obiegu zamknietym: program
zero odpadow dla Europy [10]. Zgodnie z obydwoma dokumentami GOZ stanowi strategie roz-
woju, ktéra zaktada wzrost gospodarczy bez zwiekszania konsumpcji zasobéw oraz zmiane
struktury taricuchéw produkgji i przemiane systemow przemystowych.

Obecnie GOZ jest bardzo popularng koncepcja, promowang nie tylko przez UE, ale row-
niez przez wiele krajow i przedsiebiorstw na catym Swiecie. Jednym z kluczowych elementéw
wptywajacych na realizacje zasad GOZ sg technologie ktadgce nacisk na poszanowanie Srodo-
wiska naturalnego. Elementem budowania GOZ moze by¢ wykorzystanie instalacji biogazo-
wych, traktowanych jako element przejsciowy lub koricowy zycia wybranych produktéw (sub-
stratéw) organicznych, ulegajacych biodegradacji i mozliwych do wykorzystania w produkgji
biogazu. Biogazownie produkujg biogaz z biomasy roslinnej, odchodéw zwierzecych, odpa-
déw organicznych (pochodzacych np. z przemystu spozywczego), odpadéw poubojowych lub
osadoéw biologicznych wydzielanych ze $ciekéw. Ich popularnosé wynika z tendencji do wyko-
rzystywania odnawialnych Zrédet energii oraz poszukiwania technik zagospodarowania od-
padéw i osadéw zawierajacych duze ilosci wegla organicznego. W zaleznosci od rodzaju wyko-
rzystywanego substratu organicznego wyréznia sie trzy rodzaje instalagji:

* biogazownie na sktadowiskach odpaddw;

* biogazownie przy oczyszczalniach Sciekdow;

* biogazownie rolnicze.

Ze wzgledu na wieloletnig dziatalno$¢ oraz intensywne badania w zakresie produkgji
energii odnawialnej i alternatywnych sposobéw zagospodarowania odpaddéw europejskimi
liderami w sektorze produkcji biogazu sg takie kraje, jak: Niemcy, Wielka Brytania, Wtochy,
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Rys. 3.3. Perspektywy globalnego zuzycia biogazu wg sektoréw;
1 Mtoe =11,63 MWh (oprac. wtasne na podstawie [17])

Czechy i Francja [11-13]. Rysunek 3.2 przedstawia liczbe instalacji w stosunku do liczby ludno-
Sci kazdego kraju. Dane te pokazuja, ze wszystkie kraje europejskie nadal wykazujg ogromny
potencjat do dalszego rozwoju swoich rynkéw biogazu, a stale rosngca liczba nowych bioga-
zowniwskazuje na to, ze technologia tajest postrzeganajakojedno z najbardziej przysztoscio-
wych rozwigzah w tym zakresie (rys. 3.3) [14-15].
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Rys.3.4. Liczba biogazowni w Europie w latach 2010-2017 (a) oraz

liczba biogazowni na1mln mieszkancéw w 2017 r. (b) (oprac. wiasne na podstawie [16])

W krajach europejskich tendencja rozwoju produkdji biogazujest rosnaca (rys. 3.4). Szacu-
je sie, iz obecnie dziata w Europie 18 943 biogazowni [18]. W5rdd nich dominujg biogazownie
rolnicze, wykorzystujace substraty organiczne. Okoto 20% udziatu ma biogaz produkowany
na terenie sktadowisk odpadéw komunalnych. Tylko 9% catkowitej produkcji biogazu w Eu-
ropie stanowi biogaz produkowany w oczyszczalniach Sciekéw. W ciagu ostatnich pieciu lat
powstato 3 122 nowych instalacji, co oznacza wzrost 0 18%. W 2017 roku osiggnieto wzrost
liczby biogazowni 0 2% [16]. Realizowane obiekty sg coraz wieksze. Juz w latach 90. XX wie-
ku ilo$¢ biomasy przetwarzanej w przecietnej instalacji wynosita 12 000 t/rok, a w 2010 roku
wzrosta znaczgco, bo do30 000 t/rok. [19]. W krajach, gdzie selektywna zbidrka nie jest prowa-
dzona, tj. we Frangji, Hiszpanii i w Wielkiej Brytanii, powstajg instalacje na odpady zmieszane
oilosci ponad 100 000 t/rok. Natomiast w krajach, w ktérych taka zbiérka jest prowadzona, tj.
w Szwajcarii, Austrii, Szwecji i Norwegii, buduje sie znacznie mniejsze instalacje o ilosci 8000—
15000 t/rok. Instalacje o Sredniej wielkosci, tj. przeznaczone na 30 000-50 000 t odpaddéw/rok
sa w Niemczech, Belgii i we Wtoszech [20].

Do produkdji biogazu mozna wykorzystac szerokg game substratéw. Raport [17] przedsta-
wia rézne rodzaje pozostatosci lub odpaddw, ktdre pogrupowano w cztery kategorie substra-
toéw: uprawy (w tym uprawy energetyczne, pozostatodci po uprawach itd.), obornik zwierzecy,
organiczne frakcje odpadéw komunalnych statych (w tym odpadéw przemystowych) oraz

osady Sciekowe. Dane przedstawione na rys. 3.5 sugerujga, iz wiekszo$¢ biogazowni, szczegol-
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Rys.3.5. Produkcja biogazu na Swiecie w podziale na Zrédta (oprac. wtasne na podstawie [17])

nie w Europie i Chinach, przetwarza rosliny pochodzgce z upraw i odchody zwierzece. Nieco
odmiennajest sytuacja w USA.

Wedtug danych Urzedu Regulacji Energetyki w 2020 roku w Polsce funkcjonowato ponad
320 biogazowni [21-22]. Pod wzgledem liczebno3ci dominujacym typem (ponad 100 insta-
lacji) byly biogazownie funkcjonujace w oczyszczalniach Sciekéw. Na drugim miejscu byty
biogazownie wytwarzajgce biogaz pochodzacy ze sktadowisk odpadéw (réwniez ponad 100
instalagji), ktéry moze by¢ w dalszym kroku uzyty do produkcji energii. Zaledwie 1% stanowig
biogazownie wytwarzajgce biogaz pochodzacy ze zrédet mieszanych. Aktualnie najwiekszy
przyrost odnotowuje sie w przypadku biogazowni rolniczych (przetwarzajacych gtéwnie od-
pady rolnicze) —jest wiecej o 114 instalacji, co stanowi 31% wszystkich biogazowni w Polsce.
Z rejestru [21] wynika, ze roczna wydajnos¢ wszystkich biogazowni rolniczych w Polsce wy-
nosi ok. 490 mln m?3 biogazu/rok, a sumaryczna moc wytwarzanej energii 120,4 MW (stan na
1.07.2021).

Prawie dwie trzecie produkcji biogazu na Swiecie w 2018 roku zostaty wykorzystane
do wytwarzania energii elektrycznej i ciepta (z mniej wiecej rownym podziatem na zaktady
wytwarzajace wytacznie energie elektryczng i kogeneracyjne) [17]. Szczegdtowy sposdb spo-
zytkowania biogazu przedstawia rys. 3.6. Okoto 30% zostato zuzyte w budynkach, gtéwnie
w mieszkaniach, do gotowania i ogrzewania. Pozostata cze$¢ zostata przeksztatcona w bio-
metan i wykorzystana jako paliwo transportowe. Obecnie na Swiecie istnieje ok. 18 GW mocy
wytworczej zasilanej biogazem (w latach 2010-2018 zanotowano wzrost Srednio 0 4% rocz-
nie), przy czym wiekszos¢ w Niemczech, Stanach Zjednoczonych i Wielkiej Brytanii. Koszt wy-
twarzania energii elektrycznej z biogazu jest rozny —zalezy od wykorzystanych surowcéw oraz
stopnia zaawansowania instalacji i waha sie od 50 do 190 USD/MWh. Warto3¢ ta jest wyzsza
od kosztéw wytwarzania energii elektrycznej z wiatru i ogniw fotowoltaicznych, ktére w ostat-

nich latach znacznie spadty. W przeciwiernistwie do elektrowni wiatrowych i fotowoltaicznych,
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Rys. 3.6. Spozytkowanie biogazu w 2018 r. (oprac. wiasne na podstawie [23])

biogazownie moga jednak dziata¢ elastycznie, Swiadczac ustugi bilansujace i inne ustugi po-
mochnicze na rzecz sieci elektroenergetycznej. Dostrzezenie znaczenia tych zalet pomogtoby
w zwiekszeniu perspektyw rozwoju biogazowni w przysztosci. W przypadku, gdy mozliwy jest
lokalny odbidr ciepta, argumenty ekonomiczne, przemawiajgce za kogeneracjg biogazows
sg silniejsze niz w przypadku elektrowni. Wynika to z faktu, ze kogeneracja moze zapewnic
wyzszy poziom efektywnosci energetycznej: ok. 35% energii z biogazu jest wykorzystywane
do produkgji energii elektrycznej, a dodatkowe 40-50% pozostatego ciepta do ogrzewania.
Niektére sektory przemystu, takie jak sektor produkcji zywnosci i napojow oraz chemiczny,
wytwarzajg odpady o wysokiej zawartosci substancji organicznych, ktére stanowig odpowied-
ni surowiec do fermentacji beztlenowej. W wymienionych branzach produkcja biogazu moze
réwniez przynies¢ dodatkowa korzy$¢ w postaci przetwarzania odpadéw, a jednoczesnie wy-
twarzania ciepta i energii elektrycznej. Obecnie stosunkowo niewielka, ale rosngca czes¢ bio-
gazu produkowanego na Swiecie jest przetwarzana na biometan. Obszar ten moze by¢ dalej
rozwijany, lecz jest to uzaleznione od sity i ksztattu polityki majacej na celu dekarbonizacje
dostaw gazu w réznych czesciach Swiata.

3.2. Koncepcja biogazowni opartej na odpadach komunalnych

Biogazownia, w ktorej wykorzystuje sie wyselekcjonowang frakcje biodegradowalng od-
padéw komunalnych, nazywana jest biogazownig komunalng. £3czy ona w sobie dwie zasad-
nicze funkcje: zagospodarowanie odpadéw i produkcje energii odnawialnej. Jako organiczne
odpady komunalne nalezy rozumie¢ strumief pochodzacy z gospodarstw domowych (tzw.
odpady kuchenne) oraz strumien zieleni miejskiej (tzw. odpady zielone). Odpady tego rodzaju
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zbierane s3 w dwoch odrebnych systemach: jako zmieszane badz jako zbierane selektywnie.
Dostarczane i przetwarzane w zaktadzie utylizacyjnym organiczne odpady komunalne dzielo-
ne sg na dwa strumienie [24]:

* odpady organiczne wystepujgce w zmieszanej frakcji odpaddw, nazywane biofrakcja;

* odpady organiczne zebrane selektywnie u Zrodta, nazywane mokrymi.

Oba strumienie przetwarzane sg niezaleznie w procesie biologicznej stabilizacji, zachodza-
cej podczas intensywnego kompostowania w zamknietej hali, potgczonego z dojrzewaniem na
placu. Strumien bio stanowi frakcje organiczna, wyselekcjonowang ze strumienia zmieszanych
odpadéw komunalnych, w przypadku ktérych nie stosuje sie podziatu. Strumier odpadéw su-
chych poddawany jest recznej i mechanicznej separacji celem odzyskania surowcéw wtérnych
i frakcji energetycznej. Pozostata po procesie mechanicznym frakcja bio poddawanajest kompo-
stowaniu, a koncowym produktem jest tzw. stabilizat. Ze wzgledu na wysoki stopien zanieczysz-
czenia (np. szktem, foliami itp.) jest on uwazany za odpad, przez co nie spetnia wymagan, jakim
powinien odpowiadaé sktadnik nawozéw organicznych. Z kolei strumierr odpadéw mokrych
traktowany jest jako Zrédto czystego surowca przeznaczonego do proceséw biologicznych. Bez-
posSrednio po zdeponowaniu go w hali wytadowczej jest transportowany do hali kompostowe;j.

Wsréd podstawowych miejsc powstawania odpadéw komunalnych mozna wyréznic go-
spodarstwa domowe oraz réznego rodzaju obiekty, np. infrastruktury handlowej i ustugowej,
zaktady rzemieslnicze, szkoty, przedsiebiostwa, w ktdrych znajdujg sie pomieszczenia socjalne,
iin.[25].

Wedtug CUS 3rednia produkcja odpadéw komunalnych przypadajgca na jednego miesz-
kanca Polski w 2020 roku wynosita 342 kg/M/rok [26]. Wartos¢ ta jest sporo nizsza niz wartosé
charakterystyczna dla catej UE (502 kg/M/rok w 2019 roku) [27]. llos¢ odpaddw zalezy od pory
roku, zamoznosci mieszkancéw, rodzaju zabudowy oraz charakterystyki terenéw, na ktérych
powstajg i sg zbierane [28—29]. Nie bez znaczenia jest réwniez system zbidrki odpadéw. We-
dtug Ernst & Young [30] selektywna zbidrka u zrédta zwykle pozwala na dostarczenie do bio-
gazowni odpadéw organicznych o wyzszej jakosci. Niestety, nawet przy ciggtym zwiekszaniu
stopnia tego typu selektywnej zbiorki nie ma mozliwosci catkowitego wyeliminowania stru-
mienia zmieszanych odpadéw.

Realizacje biogazowni odpadéw komunalnych oparte sg na systemie rozwazan zawartych
w prawie odpadowym oraz w prawie energetycznym. Biogazownia bazujaca na frakgji bio jest
instalacjg zasadniczo podobng do biogazowni rolniczej, jednakze rozbudowana o dodatkowe
moduty technologiczne na etapie wstepnego przetwarzania odpadéw komunalnych. Kluczo-
wym elementem tego typu biogazownijest lokalizacja na terenach zurbanizowanych lubwich
sasiedztwie, gdzie wystepuje lepsza infrastruktura dla pozyskania wysokoenergetycznych od-

padéw (m.in. gospodarstwa domowe, gastronomia, zaktady zbiorowego zywienia, jednostki
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handlu detalicznego, zaktady produkujace zywnos¢ itp.). Nie bez znaczenia pozostaje rowniez
dostep do infrastruktury technicznej, m.in. drég dojazdowych, linii energetycznych, instalagji
wodociggowo-kanalizacyjnych itp.

Z uwagi na coraz bardziej restrykcyjne przepisy dotyczace ochrony Srodowiska ciggle ob-
serwowany jest wzrost zainteresowania biogazowniami komunalnymi ze strony gmin i przed-
siebiorcéw zajmujacych sie gospodarka odpadami. Trend ten obserwowany jest réwniez
w Polsce. Prawdopodobnie jest to wynik obowigzkéw zapisanych w znowelizowanej ustawie
o odpadach [31] oraz ustawie o utrzymaniu czystosci i porzgdku w gminach [32].

Zapewnienie recyklingu lub odzysku frakcji bio odpadéw komunalnych umozliwia stoso-
wanie trzech metod [33]:

* przeksztatcania termicznego (spalarni);

* przeksztatcania biologicznego tlenowego (kompostowania);

* przeksztatcania biologicznego beztlenowego (fermentacji metanowej).

Ze §rodowiskowego punktu widzenia, za najbardziej pozadang metode przerébki frakgji
bio uznaje sie beztlenowe przeksztatcanie biologiczne, prowadzace do produkdji energii od-
nawialnej (biogazu) oraz nawozu organicznego. W Polsce, w duzych miastach gtéwng metoda
zagospodarowania odpadéw komunalnych jest termiczny odzysk frakcji zmieszanej (spala-
nie). Natomiast w mniejszych gminach, w ktérych w przewaza zabudowa jednorodzinna, co-

raz czeSciej stosowana jest fermentacja metanowa.

3.2.1. Proces fermentacji metanowej w biogazowni komunalnej

Przygotowanie odpowiedniego wsadu do komory fermentacyjnej, najczesciej zmiesza-
nych odpadéw komunalnych, wymaga poddaniaich mechaniczno-biologicznemu przeksztat-
caniu (MBP). Przeksztatcenie to jest uznawane za pierwszy element ciggu technologicznego
i obejmuje: rozdrabnianie, przetwarzanie, sortowanie i separacje frakcji celem mechaniczne-
go rozdzielenia strumieni odpaddw [34], zmniejszenie rozmiardw czesci sktadowanych wsadu
do komory fermentacji oraz ich homogenizacje. Ten etap jest szczegélnie istotny w przypadku
zmieszanych odpaddw komunalnych, z ktérych na potrzeby fermentacji metanowej wyodreb-
nia sie frakcje bio. Oprocz tego wstepna maceracja (mielenie) oraz przesiewanie na kratach
o grubych oczkach znacznie poprawiajg efektywnos¢ produkgji biogazu.

Istotg procesu fermentacji metanowej jest rozktad substancji organicznych z wytworze-
niem CH, i CO, przy udziale mikroorganizméw anaerobowych. Proces ten przebiega etapowo,
zaréwno w ekosystemach naturalnych, jak i sztucznie wytworzonych przez cztowieka, w Sro-
dowisku catkowicie pozbawionym tlenu i $wiatta, cechujgcym sie odpowiednim rezimem

temperaturowym.
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Rys. 3.7. Proces fermentacji metanowej (oprac. wiasne na podstawie [35])

Wytwarzanie biogazu z biomasy obejmuje: hydrolize, kwasogeneze, octanogeneze oraz
metanogeneze (rys. 3.7). Kazdy z czterech etapdw wymaga specyficznych warunkéow srodowi-
skowych oraz udziatu odpowiednich grup mikroorganizmow.

Pierwszym etapem fermentacji metanowej jest hydroliza ztozonych polimeréw do zwigz-
kéw prostszych: biatka sg rozktadane do aminokwaséw, polisacharydy do cukréw prostych,
a lipidy do alkoholi i wyzszych kwaséw ttuszczowych [36]. Odbywa sie ona dzieki bakteriom
hydrolitycznym, uwalniajgcym enzymy: celulaze, celobione, ksylanaze, amylaze, lipaze i pro-
teaze [37]. W drugim etapie, kwasogenezie (nazywanej réwniez etapem zakwaszajacym),
nastepuje przetworzenie produktéw hydrolizy i substancji chemicznych rozpuszczonych
w wodzie do krétkotaficuchowych kwaséw organicznych, alkoholi, aldehydéw, CO, i H, [38].
Wiekszos¢ bakterii zaangazowanych w ten proces stanowia bakterie acydogenne. Efektem
ubocznym jest bardzo nieprzyjemny i intensywny zapach powstajacych produktow. W fazie
octanogenezy wyzsze kwasy sa rozktadane do CH,COOH, CO, i H, przez bakterie acetogenne
(autotrofy i heterotrofy), ktorych aktywnosé, jak dotad, nie zostata w petni wyjasniona. Bagi
i in. [39] sugeruja, iz duze ilodci wodoru mogg by¢ czynnikiem limitujgcym rozwéj metano-
gendw. Z termodynamicznego punktu widzenia octanogeneza jest jednym z najtrudniejszych
etapdw, a powodem jest panujaca syntrofia octanogenéw z metanogenami, podczas ktorej
jeden produkuje, a drugi konsumuje wodoér. Etap ten jest réwniez decydujacy pod wzgledem
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produkgji biogazu, gdyz wszelkie przemiany kwaséw organicznych sg zrodtem ok. 25% ilosci
octanéw i 11% wodoru [40]. W koficowym etapie procesu fermentacyjnego — metanogenezie
—przy udziale bakterii metanogennych oraz CO, wytwarza sie gtéwnie CH,, w mniejszych ilo-
Sciach H,S,NH, oraz H,0 [41].

Poszczegdlne etapy procesu fermentacji metanowej sg wzajemnie ze sobg powigzane —
metabolity dziatalnosci jednej grupy reducentéw stanowig pozywke dla kolejnej grupy. Jed-
noczeSnie mozna obserwowaé hamujace dziatanie jednej grupy bakterii na inng. Niezwykle
waznym elementem prawidtowego przebiegu fermentacji metanowej jest zatem zachowanie
kinetycznej rownowagi w poszczegblnych fazach. Zaktécenie ktéregokolwiek etapu moze po-
ciagna( za soba negatywne skutki w postaci drastycznego spadku ilosci produkowanego bio-

gazu.

3.2.2. Czynniki decydujace o przebiegu procesu fermentacji metanowe;j

Waznym elementem prawidtowo prowadzonej fermentacji metanowej jest utrzymanie
podczas procesu statej temperatury. Nalezy jednak mie¢ na uwadze, ze aktywnos¢ poszczegél-
nych rodzajéw bakterii jest uzalezniona od charakterystycznej dla nich temperatury [41-42].
W zaleznodci od zakresu temperatury wyrdznia sie 3 rodzaje fermentagji: psychrofilng, mezo-
filng i termofilng (tabela 3.1). Aktualnie ok. 70% instalacji pracuje w warunkach mezofilowych
[43], poniewaz umozliwiajg one produkcje najwiekszej ilosci biogazu oraz dobrg stabilnosé
procesu.

Tabela 3.1. Rodzaje fermentagji i ich charakterystyka

Rodzaj fermentagji
Parametr
psychrofilna mezofilna termofilna
Rodzaj bakterii psychrofilne mezofilne termofilne
Zakres temperatury,°C 5-25 2545 45-60
Optymalny zakres temperatur
ptymainy emperatury 10-20 30-35 52-55
ze wzgledu na szybkos¢ przemian, °C
Wrazliwos¢ temperaturowa, °C +2 +1 +0,5

Zrédto: oprac. whasne na podstawie [41].

Istotnym parametrem, warunkujacym wiasciwy przebieg fermentacji metanowej jest
restrykcyjne utrzymanie pH w granicach 4,5— 7,5 oraz zapewnienie dostepnosci makro- i mi-

kroelementdw [44]. Proces moze by¢ destabilizowany lub zahamowany w warunkach zwiek-
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szonej ilosci amoniaku z rozktadu biatek (wzrostu pH) lub nagromadzenia lotnych kwaséw
ttuszczowych (spadku pH). W sytuacji, gdy pH jest zbyt niskie, mozna je zwiekszy¢, dodajac
tlenek wapnia, weglan sodu, weglan wapnia lub wodorotlenek sodu [45—46].

Do podstawowych substancji pokarmowych, niezbednych do zachowania odpowiedniej
zywotnosci mikroorganizmow zalicza sie zwigzki: azotu, fosforu, wegla oraz siarki [47-51].

Rozw6j mikroorganizméw, jak réwniez struktura i wtasciwosci biomasy wymagaja obec-
nosci wody w masie pofermentacyjnej. W zwigzku z tym parametrem o szczegblnym zna-
czeniu jest zawarto$¢ suchej masy wsadu. Warunki sg uznawane za optymalne, gdy jest ona
mniejsza niz 17%, poniewaz gwarantuje to przepompowalno$¢ miedzy urzadzeniami [52].
Z uwagi na zmieniajaca sie zawartos¢ wody dokonano podziatu fermentacji na mokrg (zawar-
tos¢ suchej masy <15%), pbtsuchg (zawartos¢ suchej masy wynosi ok. 20%) i suchg (zawartosé
suchej masy miesci w przedziale 20-40%) [53]. W sytuacji zbyt matej ilosci wody w masie po-
fermentacyjnej proces biologicznego rozktadu moze zostaé zaktécony [54].






4. Masa pofermentacyjna — wlasciwosci
i oddzialywanie na srodowisko

4.1. Charakterystyka substancji pofermentacyjnej

Pod pojeciem masy pofermentacyjnej, nazywanej takze: pulpa pofermentacyjng, osadem
pofermentacyjnym, pofermentem lub dygestatem, nalezy rozumie¢ pozostatosé, tj. odpad,
produkt uboczny, powstajgcy w biogazowniach w procesie beztlenowej fermentacji metano-
wej. Zawiera przede wszystkim nieprzefermentowane pozostatosci substancji organicznych
oraz sktadniki mineralne wilosciach poréwnywalnych do ich zawartosci w substratach uzytych
w biogazowni. Szacuje sie, ze ilo$¢ wytwarzanej substancji pofermentacyjnej stanowi 85-95%
masy uzytych substratéw, przy czym im wiecej jest w surowcu tatwo fermentujgcych substan-
cji organicznych, tym mniejsza jest ilos¢ pofermentu [55-57]. W procesie produkcji biogazu
zachodzi wiele zmian w substratach, m.in. zmniejszenie zawartosci substancji organicznej,
zwiekszenie zawartosci substancji mineralnych w przeliczeniu na suchg mase, rozdrobnienie
zwigzkow statych, catkowita lub czesciowa higienizacja, a takze rozktad zwigzkéw odorotwor-
czych [58]. Poferment, zawierajgc wszystkie substancje, ktére nie ulegty procesowi fermen-
tacji, zawiera tym samym wszystkie zanieczyszczenia zawarte w substracie. Dlatego dobrej
(badz ztej) jakosci surowiec poddany procesowi fermentacji prowadzi¢ bedzie do powstania
dobrej (bgdz ztej) jakosci masy pofermentacyjnej [59].

Innym czynnikiem majgcym wptyw na jako3¢ pofermentu jest czas trwania fermentacji.
Dtuzszy czas procesu, ze wzgledu na bardziej efektywna metanogeneze, skutkuje mniejsza
zawartoscig substancji organicznych w pulpie pofermentacyjnej [60].

WSsréd podstawowych parametréw, ktére charakteryzujg poferment, nalezy wyrdznic:
zawartoS¢ suchej masy, odczyn, zawarto$¢ substandji organicznych, zawarto$¢ azotu, fosforu
i metali ciezkich. Usredniony sktad mas pofermentacyjnych pochodzgcych z r6znego typu bio-
gazowni przedstawiono w tabeli 4.1.

Mase pofermentacyjng stanowi zawiesina wodna zawierajaca 2-5% s.m. Odczyn Swieze-
go pofermentu okreslanyjestjako obojetny/lekko zasadowy (pH ~7).Jest on wyzszy niz odczyn

gnojowicy lub gnojowki (lekko kwasny) oraz poréwnywalny z pH obornika (obojetny lub lekko
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Tabela 4.1. Kompilacja sktadu mas pofermentacyjnych

pochodzacych z réznego typu biogazowni

Wskaznik Wartos¢ +odch. stand.
pH 8,040,3
Zawarto$¢ suchej masy, g/kg 57 +26
Zawarto$¢ suchej masy organicznej, g/kgs.m.* 697 +106
Og6blny wegiel organiczny, g/kg s.m. 386 +61
Azotogblny, g/kgs.m. 100 +53
Azot amonowy, g/kgs.m. 60 +43
K,0, g/kg s.m. 56 +29
P,O., g/kg s.m. 35418
Zn, mg/kgs.m. 361+294
Cu, mg/kgs.m. 102 +131
Hg, mg/kgs.m. 10,2-1072+13,2-1072
Azot amonowy/azot ogblny, % 58 +17
Og6lny wegiel organiczny/azot ogblny 4,943,5

“s.m.—sucha masa

Zrédto: [61].

Tabela 4.2. Zawartos¢ sktadnikéw mineralnych w pofermencie

Sktadnik mineralny Zawartos¢
N, %s. m. 3,1-14,0
P%s.m. 0,2-3,5
K,%s.m. 1,943

Mg, % s$w.m. 0,03-0,13
Ca, % sw. m. 0,01-0,04

" éw.m.—$wieza masa

Zr6dto: [67-68).

zasadowy) [62—63]. Istotny wptyw na odczyn pofermentu majg zaréwno witasciwosci substra-
téw uzywanych w biogazowni, jak i przebieg procesu fermentacji beztlenowej. Przyktadowo,
tworzenie sie weglanu amonu ((NH,),CO;) oraz usuniecie CO, w wyniku transformacji jonéw
CO,* i H,0"do CO, i H,0 skutkuje wzrostem pH [64]. Wzrost pH powoduje natomiast trawie-
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Tabela 4.3. Sktad chemiczny masy pofermentacyjnej i naturalnych nawozéw

Zawartos¢, g/kg Sw. m.

Suchamasa, %

Rodzaj nawozu naturalnego
N P K
Obornik 21-24 4,6—5,4 2,7-4,4 6,5—6,7
Gnojéwka 3-5 1,2-35 0,1-0,2 2,8-8,0
Cnojowica 5-9,5 0,6—8,2 0,2-9,6 0,1-51
Masa pofermentacyjna 4-7 3,0-5,0 1,0-1,5 35-55

Zrédto: [72).

Tabela 4.4. Sktad nieprzetworzonego pofermentu

Wtasciwosé Jednostka | 10centyl | 50centyl | 90 centyl

Sucha masa % mas. 4,98 8,70 12,0
Substancje organiczne % mas. 2,8 53 7,6
pH 8,1 83 8,6
Przewodnos¢ elektryczna mS/cm 20 32 45

Azot ogblny % mas. 0,17 0,42 0,75
N-NH, g/dm? 0,52 2,15 3,41

N-NO, mg/dm? 3,10 5,85 10,0

C:N 3,89 6,58 13,7

PO, % mas. 0,14 0,39 0,65

K,0 % mas. 0,20 0,35 0,50

Cao % mas. 0,16 0,30 0,55

MgO % mas. 0,03 0,09 0,20

Zrédto: oprac. whasne na podstawie [71].

nie lotnych kwaséw ttuszczowych podczas fermentacji beztlenowej [65]. Odwrotny efekt, czyli
obnizenie wartoéci pH, powoduje wytracanie weglandw, takich jak weglan wapnia (CaCO,),
oraz fosforandw zelaza [66].

Poferment moze by¢ Zrédtem sktadnikéw mineralnych, np.: azotu, fosforu, potasu i in.
(tabela 4.2). Ich zawartos¢, podobnie jak odczyn, zalezy od substratéw uzytych w biogazowni
oraz od przebiegu procesu fermentacji. Oprocz tego zawartos¢ tych sktadnikéw w pofermen-
cie mozna zmieniaé w zaleznosci od jego pdzniejszego wykorzystania przez monitorowanie

oraz prowadzenie procesu fermentacji w odpowiedni sposéb.
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Tabela 4.5. Srednia zawarto$¢ metali ciezkich we frakji statej i ciektej pofermentu

Zawartosé, mg/kgs.m.
Nazwa
frakcjastata | frakcjaciekta

Zawarto$¢ suchej masy 22-27 2,7-43

Cr 1,15-4,55 4,52-6,73

Ni 1,07-9,54 11,6-18,5

Pb 0,50-2,16 4,12-6,01

Cd 0,25-0,50 0,55-0,71

Zn 27,8-105,0 9,4-11,5

Cu 7,9-27,9 1,5-1,7

Zrédto: [72].

W przeciwienstwie do innych nawozéw naturalnych masa pofermentacyjna odznacza sie
stosunkowo duzg zawartoscig azotu, fosforu i potasu, w zwigzku z czym moze by¢ uznana za
zrédto makroelementoéw, ktérych brakuje w glebach. Tambone i in. [69] oraz Borjesson i in. [70]
wskazuja, ze fosfor w pofermencie ma posta¢ fatwo przyswajalna dla rodlin. Sredni stosunek
fosforu i potasu wynosi ok. 1:3, co jest warto3cig optymalna w nawozeniu zb6z i rzepaku. Sktad
chemiczny masy pofermentacyjnej i naturalnych nawozéw zawiera tabela 4.3. Vaneeckhauteiin.
[71] zestawili wyniki badan 213 réznych nieprzetworzonych pofermentéw, ktérych sktad podano
w tabeli4.4.

W procesie fermentadji azot organiczny ulega amonifikagji, dlatego jego dominujaca for-
me stanowi azot amonowy (85%), wystepujacy w postaci (jonowej lub gazowej) zaleznej od pH
roztworu. Wraz ze wzrostem zawartosci pH roztworu zwieksza sie udziat amoniaku, ktéry moze
by¢ eliminowany w procesie desorpgji [55]. W warunkach beztlenowych zwigzki fosforu ulegajg
mineralizacji. W masie pofermentacyjnej fosfor wystepuje w postaci jonu PO,*". Jego zawarto$¢
stanowi 86% fosforu ogdlnego i siega kilkunastu g/kg s.m. W substratach uzywanych w bioga-
zowniach obecne sg réwniez metale ciezkie, nieulegajace rozktadowi podczas fermentadji beztle-
nowej. Pochodzg ze Zrédet antropogenicznych, np. z odpadéw z przemystu spozywczego, osadéw
flotacyjnych, pozostatosci ttuszczéw czy Sciekéw komunalnych. Zawartosé metali ciezkich we frak-
qji statej i ciektej pofermentu jest rézna i zalezy od wtasciwosci fizyczno-chemicznych zwigzkéw,
w ktérych sg zawarte. We frakgji statej sg kumulowane Zn i Cu, natomiast we frakdji ciektej Cr, Ni,
Pb i Ca. Usredniong zawarto$¢ metali ciezkich w obu frakcjach masy pofermentacyjnej przedsta-
wiono w tabeli 4.5. Niektére metale ciezkie, tj. Cu, Ni i Zn, wystepujace w $ladowych ilosciach sg
niezbedne do prawidtowego funkcjonowania roslin, zwierzat oraz ludzi. Pozostate, tj. Cd, Cr, Hg
i Pb, dziataja, niestety, toksycznie w stosunku do organizméw zywych. Majchrzakiin. [73], badajac
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Tabela 4.6. Wydajnos¢ produkcji metanu w przypadku réznych zrodet

substratow beztlenowych komér fermentacyjnych

Wydajnos¢,
Substrat dm?CH,/1 g lotnych
substancji statych

Obornik bydlecy 0,061
Obornik bydlecy, kiszonka z pszenzyta i sorgo 0,157
Obornik bydlecy, kiszonka z sieczki ryzowej i kukurydzy on7
Gnojowica Swinska, kiszonka z traw i kiszonka z kukurydzy 0,071
Obornik, pozostatosci rolnicze, odpady przemystowe 0,80
Obornik $winski 0,1M

Ptynny obornik bydlecy i jego mieszanina z kukurydza 0,075-0,140

Obornik, odpady przemystowe i Scieki 0,156-0,240
Kukurydza i sorgo, kiszonka, obornik bydlecy, drobiowy i wiriski 0,066
Kiszonki z kukurydzy i traw, obornikii ziarno 0,117
Odpady rolnicze (kiszonki bydlece, konskie itp.) 0,134

Zr6dto: [76].

wiasciwosci nawozowe pofermentu, stwierdzili, ze wykorzystanie go jako nawozu powoduje mi-
nimalne zwiekszenie w glebie ilosci metali ciezkich (Cu, Zni Mn), tj. do poziomu poréwnywalnego
Z poziomem osigganym w wyniku nawozenia gnojowicg lub azotanem amonu.

W trakcie procesu fermentacji beztlenowej zachodzacej w biogazowniach nastepuje rozktad
tatwo degradowalnych zwigzkéw wegla. Wptywa to na zmniejszenie zawartosci suchej masy
organicznej oraz zawartoSci wegla podczas procesu wytwarzania biogazu [74]. Zawartos¢ OWO
waha sie od kilku do kilkudziesieciu g C/dm?, za$ BZT na ogét nie przekracza 7 g O,/dm?. Proces
fermentagji skutkuje réwniez obnizeniem stosunku zawartoSci wegla i azotu w poréwnaniu do
wsadu do bioreaktora [75].

Powstajacy w procesie fermentacji metanowej biogaz sktada sie gtéwnie z metanu i dwu-
tlenku wegla oraz niewielkich ilosci wodoru, siarkowodoru, azotu, pary wodnej i innych gazéw.
Sktad ten zalezy od rodzaju biomasy uzytej do fermentacji oraz od sposobu prowadzenia fer-
mentagji. Do wytworzenia biogazu mogg by¢ uzyte zaréwno odchody zwierzece, jak i wszystkie
inne odpadki pochodzenia roslinnego i zwierzecego, zawierajgce zwigzki organiczne. W tabe-
li 4.6 podano ilosci metanu mozliwe do uzyskania z r6znych substratow.

Fermentacja beztlenowa nie tylko powoduje zmiany sktadu surowca, ale takze wptywa na
zmiane wtasciwosci fizycznych. Mozna zaobserwowad zmniejszenie lepkoSci masy pofermen-
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tacyjnej w stosunku do lepkosci surowca. Jest to efekt zaréwno zmniejszenia zawartosci suchej
masy, jaki pojawiania sie w pofermencie CO, i CH, [55]. Ponadto proces fermentacji przyczynia
sie do eliminagji patogendw, m.in. bakterii chorobotwérczych z rodzaju Salmonella, czy paso-
zytow jelitowych takich jak: Ascaris sp., Trichuris sp., Toxocara sp. [77—78]. Ich ilo$¢ w pofermencie
jest wiec zdecydowanie nizsza niz w surowcu, a stopien eliminacji zalezy od czasu retencji oraz

od temperatury procesu.

4.2. 0ddzialywanie masy pofermentacyjnej na srodowisko
przyrodnicze

Rosngca na catym Swiecie ilo$¢ biogazowni réznego typu oznacza jednoczesny wzrost
iloci masy pofermentacyjnej. Sredniej wielkosci biogazownia o mocy 500 KW w ciagu roku
wytwarza ponad 10 000 t produktu ubocznego, jakim jest poferment [79]. Duze ilosci pofer-
mentu wymagajg odpowiednich metod jego utylizacji. Zagospodarowanie tego typu produk-
tu, z wyjatkiem pozyskania z niego substratow, jest najwiekszym wyzwaniem w zarzgdzaniu
biogazownia. Istnieje wiele metod umozliwiajacych realizacje tego zadania, a ich wybér zale-
zy od sktadu, charakterystyki oraz usytuowania geograficznego obszaru wykorzystania pofer-
mentu. Dziatania w tym zakresie powinny by¢ zaréwno bezpieczne, jak i optacalne [80].

Obecnie mozna wyrdznic trzy podstawowe kierunki zagospodarowania pulpy pofermen-
tacyjnej: rolniczy, energetyczny oraz technologiczny, przy czym jedynie kierunek rolniczy po-
zwala najej uzycie bez obrébki, w przypadku dwbch pozostatych wymaga dalszego przetwa-
rzania.

Oddziatywanie masy pofermentacyjnej na Srodowisko jest rézne. Ma zaréwno zalety, jak
i wady. Koszel i in. [59] oraz Vaneeckhaute i in. [81] okreSlili stosunek wegla do azotu decydujacy
o0 szybkosci mineralizacji (rozktadu) zwigzkéw organicznych. W przypadku pofermentu miesci
sie w zakresie 15:1-25:1, podczas gdy w przypadku gnojowicy, powszechnie wykorzystywanej
w rolnictwie, stosunek ten wynosi 6,8:1. Autorzy obu publikacji wskazujg na duzy udziat azo-
tu amonowego w azocie ogdlnym (do 90%), co czyni poferment produktem o szybkim dzia-
taniu plonotwérczym. Obecny w nawozie azot w formie amonowej ulega w glebie tzw. sorpdji
wymiennej, stajac sie mniej podatnym na wymywanie, zupetnie przeciwnie niz azot azotano-
wy [72].

Zastosowanie pofermentu zmniejsza ryzyko eutrofizacji wéd oraz zanieczyszczenia wod
gruntowych zwigzkami azotu i fosforu w poréwnaniu do surowych nawozéw organicznych,
tj. obornika czy gnojowicy. Poza tym, wykorzystywanie w rolnictwie pozwala unikng¢ ryzyka
wprowadzania do gleby patogendw oraz nasion chwastéw [72, 82], co ma ogromne znaczenie

ekonomiczne, poniewaz pozwala na zmniejszenie zuzycia chemicznych srodkéw chwastobéj-
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czych i herbicydéw. Dodatkowo poprawia wykorzystanie sktadnikéw przez rosliny oraz wpty-
wa korzystnie na wtasciwosci gleby.

Kolejng zaletg pofermentu jest w zasadzie znikoma ucigzliwos¢ zapachowa. Jesli bioga-
zownia jest zaprojektowana i eksploatowana we wtasciwy sposdb, surowiec zostaje w petni
przefermentowany, a otrzymana pulpa pofermentacyjna ma stabo wyczuwalny, nieucigzliwy
zapach. Ze wzgledu na magazynowanie pofermentu, jak i jego aplikowanie na polach zmniej-
szenie stezenia odoréw o ponad 80% w stosunku do nieprzefermentowanych nawozéw natu-
ralnych jest niezwykle istotnym aspektem.

Z drugiej strony, wedtug wielu autoréw [83—86] masa pofermentacyjna stanowi gtéwne
zrédto emisji azotanéw do wéd gruntowych oraz amoniaku i tlenku diazotu do atmosfery.
Oproécz tego niekorzystny stosunek azotu do fosforu w pofermencie przyczynia sie do nad-
miernego nawozenia fosforem gruntu. Autorzy [87-89] zwracaja uwage na to, iz nie wszystkie
grunty nadajg sie do nawozenia masa pofermentacyjng ze wzgledu na uksztattowanie terenu
(nachylenie zbocza, bliskos¢ zbiornikéw wodnych), istniejace zanieczyszczenia gleby oraz re-
strykcyjne kontrole regulacyjne. Natomiast Bateman i in. [90] twierdza, iz znaczna ilos¢ po-
fermentu w odniesieniu do powierzchni, na ktérej mogtby by¢ rozsaczony, moze by¢ gtéwna
przeszkodg dla zréwnowazonego recyklingu. Podobnie Svoboda i in. [91] reprezentujg poglad,
ze niewtasciwe zagospodarowanie pofermentu w gruncie moze prowadzi¢ do wyptukiwania
zwigzkoéw azotu z gleby lub ich infiltracje do wdd podziemnych. Prowadzitoby to do zanie-
czyszczania pobliskich rzek i wywierania negatywnego wptywu na rozwdéj fauny i flory wodne;j.

Kwestig sporng jest tez emisja gazéw cieplarnianych. Wedtug Askri i in. [92] oraz Walsh
i in. [93] rolnicze wykorzystanie pofermentu pozwala w znacznym stopniu ograniczy¢ emisje
gazow cieplarnianych do atmosfery. Innego zdania sg Baldé i in. [94] oraz Gioelli i in. [95], kt6-
rzy wykazuja, ze powoduje to emisje do atmosfery pewnej ilosci gazow cieplarnianychiinnych
zanieczyszczen, stanowiacych produkt uboczny procesu rozktadu materii organicznej, obecnej
w masie pofermentacyjnej. Baldé i in. [94] obliczyli, ze emisja metanu z pofermentu uzytego
na gruntach uprawnych stanowita 1/10 rocznej produkcji metanu wytwarzanego w biogazow-
ni, z ktorej ten poferment pochodzit.

Ze wzgledu na pojawiajgce sie watpliwosci dotyczace rolniczego wykorzystania pofermen-
tuijego wptywu na Srodowisko wtasciciele biogazowni poszukujg alternatywnych rozwigzan.
Doniesienia w literaturze przedmiotu [79, 96—99] wskazujg na rézne mozliwosci wykorzysta-
nia statej frakcji jako np. Sciétki dla zwierzat gospodarskich, biatkowego dodatku do pasz dla
bydta ze wzgledu na wysokg zawartos¢ aminokwaséw lub substratu do produkgji paliwa sta-
tego, biowegla i bioetanolu.

Obecnie, m.in. ze wzgledu na duze uwodnienie pofermentu, coraz czesciej jako pierwszy

stopien jego przerébki stosuje sie separacje na frakcje statg i ciekty, co zapewnia wiecej moz-
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liwosci ich dalszego zagospodarowania lub przetwarzania [100-102]. Zastosowanie bezpo-
Srednie frakgji statej jako nawozu zwieksza ilos¢ zawartych w glebie zwiazkéw organicznych,
ktére moga by¢ dodatkowo wykorzystywane przez rosliny. Poza tym frakcja stata pofermentu
moze by¢, po wczesniejszym suszeniu lub zageszczaniu, wprowadzana do gleby badZ pod-
dawana peletyzacji/granulacji, a nastepnie spalana jako jedno ze Zrédet energii odnawialnej
[103-104]. Natomiast frakcja ciekta masy pofermentacyjnej, o ile nie zawiera niepozadanych
sktadnikéw, moze by¢ bezposrednio wykorzystywana do nawadniania pél za pomocg desz-
czowni czy traktowana jako ciecz technologiczna i recyrkulowana w uktadzie, stuzgc do roz-
cieficzania substratéow w reaktorze fermentacyjnym. Jesli frakcja ciekta zostanie poddana
zageszczeniu przez odparowanie, wowczas otrzymany produkt moze by¢ bezposrednio stoso-
wany do nawozenia gruntéw rolnych.

Z tego wzgledu, ze proces fermentacji metanowej jest coraz popularniejszg metodg prze-
rébki frakcji organicznej odpadéw komunalnych oraz osadéw Sciekowych w oczyszczalniach
Sciekdw, przetwarzanie, magazynowanie oraz transport ciektego odpadu powstajgcego w bio-
gazowniach przysparza wielu probleméw. Ich lekcewazenie prowadzi¢ bedzie nie tylko do
stratekonomicznych, ale przede wszystkim do degeneracji Srodowiska naturalnego [105-108].
Z tego wzgledu niezwykle waznym aspektem wydaje sie odzysk wody oraz substancji odzyw-
czych z pofermentu bez potrzeby ich magazynowania.

Z wiekszosci doniesien w dostepnej literaturze przedmiotu wynika, ze masa pofermenta-
cyjna nie powinna by¢ traktowana jako odpad, ale jako potencjalne Zrédto wody, sktadnikéw
mineralnych oraz energii, poniewaz jej wykorzystanie przyczyni sie do wielu korzysci Srodowi-
skowych.



5. Status prawny masy pofermentacyjnej

Aktualnie wszelkie dziatania na rzecz ochrony klimatu, ktére majg na celuzaréwno zapewnie-
nie oszczednosci energii, podniesienie efektywnosci energetycznej, jak i wspieranie rozwoju réz-
nych form energii odnawialnej, sg priorytetami polityki Unii Europejskiej (UE) [109].Jedng z takich
form jest produkcja biogazu jako jednego z biopaliw stanowigcych alternatywe dla powszechnie
stosowanych paliw kopalnianych. W prawie europejskim produkcje energii odnawialnej reguluje
dyrektywa 2009/28/EC [110] o promogji energii elektrycznej pochodzacej z tego typu zrodet ener-
gii. Naktada ona na wszystkie panstwa wspdlnoty obowigzki w zakresie wprowadzania rozwia-
zan prawnych, stuzgcych upowszechnianiu odnawialnych Zrédet energii, a takze usuwania barier
administracyjnych i raportowania postepowania takich dziatan. Polska, wstepujac do UE, zobo-
wigzata sie do przeniesienia regulacji wspomnianej dyrektywy do systemu krajowego. Spetnie-
nie tego zobowigzania umozliwito wyznaczenie celéw ilosciowych oraz stworzy¢ harmonogram
wdrozenia energii odnawialnej do systemu produkgji energii elektrycznej w kraju [111].

Szeroki wybor substratdéw stosowanych w biogazowniach pozwala na budowanie ich w kaz-
dym regionie kraju. Zjawiskiem towarzyszacym produkcji biogazu jest powstawanie pulpy po-
fermentacyjnej. Zjednej strony, z punktu widzenia producentéw, tego rodzaju produkt to odpad,
ktéry wymaga utylizacjii generuje dodatkowe koszty dla przedsiebiorstwa. Z drugiej zas, z punk-
tu widzenia rolnikéw, poferment moze stanowic bogaty w mikro- i makroelementy materiat do
wykorzystaniaw réznych celach, np.do nawozenia, podlewania upraw itp. Dostepne rozwigzania
technologiczne pozwalajg na uzyskanie wysokiej jakosci oczyszczonego pofermentu, co moze
zapewni¢ dodatkowe Zrédto dochodu dla wytwdrcy, jednoczesnie ograniczajac koszty zwigzane
zjego utylizacja.

Metody utylizacji i sposoby wykorzystania masy pofermentacyjnej pochodzacej z bioga-
zowni sg regulowane przez wiele aktéw prawnych zaréwno krajowych, jak i unijnych. Na pozio-
mie krajowym s3 to:

o Ustawa z dnia 14 grudnia 2012 v. 0 odpadach [31];

e Ustawa z dnia 10 lipca 2007 v. o nawozach i nawozeniu [112];

* Rozporzqdzenie Ministra Srodowiska z dnia 27 wrzesnia 2020 r. w sprawie katalogu odpa-
dow [113];
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* Rozporzqdzenie Ministra Srodowiska z dnia 23 stycznia 2015 v. w sprawie procesu odzysku
R10 [114];

* Rozporzgdzenie Ministra Rolnictwa i Rozwoju Wsi z dnia 18 czerwca 2008 r. w sprawie wykona-
nia niektorych przepisow o nawozach i nawozeniu [115];

* Obwieszczenie Ministra Rolnictwa i Rozwoju Wsi z dnia 5 wrzeSnia 2019 r. w sprawie ogtoszenia
jednolitego tekstu rozporzgdzenia Ministra Rolnictwa i Rozwoju Wsi w sprawie szczegotowego sposobu
stosowania nawozow oraz prowadzenia szkolen z zakresu ich stosowania [116].

W unijnym ustawodawstwie wytwarzanie i wykorzystanie masy pofermentacyjnej regu-
lujg nastepujgce akty prawne:

* Dyrektywa Parlamentu Europejskiego i Rady 2008/98/WE z dnia 19 listopada 2008 r. w sprawie
odpadow oraz uchylajgca niektore dyrektywy, okreslajgcea podstawowe pojecia oraz ogdlne ramy praw-
ne dotyczgce gospodarowania odpadami w UE [117];

* Rozporzgdzenie Parlamentu Europejskiego i Rady (WE) nr 1069/2009 okreslajqgce przepisy sa-
nitarne dotyczqce produktow ubocznych pochodzenia zewnetrznego, nieprzeznaczonych do spozycia
przez ludzi i uchylajgce rozporzqdzenie (WE) nr 1774/2002 ustanawiajgce klasyfikacje produktow
ubocznych pochodzenia zewnetrznego w podziale na trzy kategorie z uwagi na potencjalne zagrozenie
dla ludzi, zwierzqt i Srodowiska [118];

* Rozporzgdzenie Parlamentu Europejskiego i Rady (WE) 2020/741 z dnia 25 maja 2020 r.
w sprawie minimalnych wymogow dotyczgcych ponownego wykorzystania wody [119];

* Decyzja Komisji 2000/532/WE zastepujgca decyzje 94/3/WE ustanawiajqcq wykaz odpadow
zgodniez art.1lit. a) dyrektywy Rady 75/442/EWG w sprawie odpadow oraz decyzje Rady 94/904/WE
ustanawiajgcq wykaz odpadow niebezpiecznych zgodnie z art. 1 ust. 4 dyrektywy Rady 91/689/EWG
w sprawie odpadow niebezpiecznych w sprawie wykazu odpadow [120];

* Decyzja Komisji 2014/955/UE zmieniajgca decyzje 2000/532/WE w sprawie wykazu odpadow
zgodnie z dyrektywq Parlamentu Europejskiego i Rady 2008/98/WE [121].

W Polsce kluczowym aktem prawnym dotyczacym odpaddw jest ustawa o odpadach.
W rozporzadzeniu do tej ustawy w sprawie katalogu odpadéw masa pofermentacyjna trakto-
wana jestjako odpad (o kodach 19 06 03119 06 04 w przypadku cieczy i przefermentowanych
odpadoéw z rozktadu odpadéw zwierzecych i roslinnych oraz 19 06 05119 06 06 w przypadku
cieczy i przefermentowanych odpadéw z rozktadu odpadéw komunalnych) lub jako nawéz or-
ganiczny.Jako odpad poferment moze zostaé poddany procesowi unieszkodliwiania, np. przez
zdeponowanie na sktadowisku. Jednak zalecanym jest przeprowadzanie procesu odzysku.
Z perspektywy realizacji ustawy o odpadach wraz z dyrektywa [117], w mys| ktérych biogazow-
nie przetwarzajgce odpady organiczne traktowac nalezy jako instalacje do ich odzysku, naj-
wazniejsze wydaje sie wprowadzenie instrumentéw takich jak koniec statusu odpadu (ang.

End—of—Waste) oraz definicji produktu ubocznego, ktére umozliwiajg wytaczenie pofermen-
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tu spod zakresu dyrektywy. Na podstawie art. 6 dyrektywy [117] okreslone rodzaje odpadéw
przestaja nimi by¢ wéwczas, gdy zostang poddane odzyskowi, w tym réwniez recyklingowi,
i spetniajg nastepujgce warunki:

* dalsze wykorzystanie materiatujest nie tylko mozliwe, ale wrecz pewne;

* bez koniecznosci dalszego przetwarzania materiat nadaje sie do ponownego wykorzy-
stania;

* materiat stanowi integralny element ciggtego procesu produkcyjnego;

* nie obserwuje sie ze strony materiatu oczywistego zagrozenia dla zdrowia i zycia ludzi
oraz Srodowiska naturalnego.

Z koleiwedtug Europejskiego Trybunatu Sprawiedliwosci definicje odpadéw nalezy interpre-
towac w szerokim kontekscie, tak aby méc zapewnic wysoki poziom ochrony srodowiska [122].

Dane w literaturze przedmiotu [103] wskazuja, ze ze wzgleddw zaréwno srodowiskowych,
jak i ekonomicznych odzysk stanowi lepszy sposéb zagospodarowania wytworzonych od-
padéw. Zgodnie z dyrektywa [117] jako odzysk nalezy rozumieé ,jakikolwiek proces, ktérego
gtéwnym wynikiem jest to, aby odpady stuzyty uzytecznemu zastosowaniu przez zastapienie
innych materiatéw, ktére w przeciwnym wypadku zostatyby uzyte do spetnienia danej funkgji,
lub wwyniku ktérego odpady sg przygotowywane do spetnienia takiej funkcji w danym zakta-
dzie lub ogdlnie w szerszej gospodarce”. W przypadku pofermentu mozliwe jest zastosowanie
takich metod odzysku, jak [31]:

* proces R3 — ,recykling lub odzysk substancji organicznych, ktére nie sg stosowane jako
rozpuszczalniki (w tym kompostowanie i inne biologiczne procesy przeksztatcania)”;

* proces R10—,obrébka na powierzchni ziemi przynoszaca korzysci dla rolnictwa lub po-
prawe stanu Srodowiska”;

* proces R1—,wykorzystanie gtéwnie jako paliwa lub innego Srodka wytwarzania energii”,
w przypadku odpadu, ktéry powstat w wyniku odseparowania i wysuszenia frakcji statej masy
pofermentacyjnej.

Najczesciej wybierany jest proces R10, czyli uzycie pulpy pofermentacyjnej jako substytu-
tu nawozu. Jego realizacja wymaga spetnienia wielu zréznicowanych warunkoéw, zaleznych od
tego, czy w procesie beztlenowego rozktadu przetwarzane byty odpady, czy nie. W sytuacji, gdy
w procesie beztlenowego rozktadu byty przetwarzane substancje o kodach 19 06 05119 06 06,
powstajace odpady mogg by¢ stosowane wytacznie wtedy, gdy [114]:

* spetnione sg zasady dotyczgce nawozoéw naturalnych, okreSlone w ustawie [112] oraz wy-
magania dotyczgce dopuszczalnych wartosci zanieczyszczen okreslonych dla nawozéw w od-
rebnych przepisach wydanych na podstawie tej ustawy;

* materiat po procesie fermentacji pochodzenia zwierzecego spetnia wymagania zawarte
w rozporzadzeniu Parlamentu Europejskiego i Rady (WE) [118];
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* odpady sg stosowane réwnomiernie na powierzchni gleby i w takiej ilosci, aby ich sto-
sowanie nie spowodowato pogorszenia wszystkich komponentéw Srodowiska, w rozumieniu
Ustawy z dnia 13 kwietnia 2007 r. 0 zapobieganiu szkodom w Srodowisku i ich naprawie [123];

* ilos¢ metali ciezkich w wierzchniej warstwie gruntu (na gtebokosci do 25 cm) nie prze-
kracza wartosci dopuszczalnych, okreslonych w ustawie o odpadach [31] i sg przykryte glebg
lub z nig wymieszane;

* posiadacz odpadéw dysponuje wynikami badan, dotyczacymi jakosSci odpadéw i gleb,
na ktérych te odpady majg by¢ stosowane, wykonanymi przez laboratorium wskazane w art.
147 a ust.1 pkt.1 lub ust. 1a Prawa ochrony Srodowiska [124].

W odniesieniu do substancji o kodach 19 06 0519 06 06 —z wytgczeniem substancji po-
wstajgcych w procesie beztlenowego rozktadu biomasy ustawy o odpadach [31, art. 2 pkt. 6]
lub produktéw ubocznych pochodzenia zwierzecego [31, art. 2 pkt. 9], m.in. obornika, gnojéw-
ki, gnojowicy, odpadow roslinnych pochodzacych z rolnictwa i przetwérstwa rolno-spozywcze-
go—oczekuje sie, ze [114]:

* spetnione sg wymaganiajak dla komunalnych osadéw Sciekowych, okreslone w ustawie
o odpadach [31];

* odpady o kodzie 19 06 06 przed ich zastosowaniem poddawane sg rozdrobnieniu;

* odpady sg stosowane na glebach, na ktérych wartosci dopuszczalne stezen substangji
sg okre$lone w rozporzadzeniu w sprawie sposobu prowadzenia oceny zanieczyszczenia po-
wierzchni ziemi [125];

* spetnione sg wymagania dotyczace dopuszczalnych zawartosci metali ciezkich (Cr, Pb,
Cd, Hg, Cu, Zn, Ni), okreslonych w zatgcznikach 2 i 3 do rozporzadzenia w sprawie komunal-
nych osadéw Sciekowych [126];

* odpady spetniajg wymagania dotyczace szczegdtowego sposobu stosowania nawozéw
organicznych okreslone w przepisach wydanych na podstawie rozporzgdzenia [115];

* odpady sg stosowane réownomiernie na powierzchni gleby i do gtebokosci 30 cm;

* celem okresleniailosci odpaddw, jakg mozna stosowac na glebach, prowadzone sg przez
wytworce odpadéw badania w laboratoriach akredytowanych w rozumieniu ustawy o syste-
mie oceny zgodnosci [127].

Powyzsze wymagania zawierajg wiele odniesien do innych aktéw prawnych. Szczegdlne
znaczenie ma rozdz. 3 ustawy [112] Stosowanie nawozow i srodkow wspomagajqcych uprawe roslin
oraz rozporzadzenie [115].

Zupetnie inny problem prawny pojawia sie w zwigzku wodg odzyskang z cieczy pofermen-
tacyjnej. Jej wykorzystanie w celach rolniczych jest $ciSle regulowane przepisami [128-129].
Oba akty prawne zawierajg szczegétowe wymagania w stosunku do Sciekéw oczyszczonych,
wprowadzanych do wéd i ziemi, a takze okreslajg obowigzki podmiotu wprowadzajgcego
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Scieki. Zgodnie z Prawem wodnym ,Wprowadzajacy Scieki do wod lub do ziemi sg obowigza-
ni zapewnic ochrone wod przed zanieczyszczeniem, w szczegblnosci przez budowe i eksplo-
atacje urzadzen stuzacych tej ochronie, a tam, gdzie jest to celowe, powtdrne wykorzystanie
oczyszczonych Sciekéw” [128, art. 83, ust. 2]. Jednoczesnie powtdrne wykorzystanie oczysz-
czonych Sciekéw w ilosci powyzej 5 m? klasyfikowane jest jako szczegdlne korzystanie z wéd,
w przypadku ktérego wprowadzajacy oczyszczone Scieki do Srodowiska musi uzyskaé pozwo-
lenie wodnoprawne.

Komisja Europejska prowadzi liczne prace nad ponownym wykorzystaniem wéd. Ich wy-
nikiem sa przeprowadzone w 2014 roku konsultacje publiczne, dotyczgce optymalizadji po-
nownego uzycia wody w UE [130] oraz rozporzadzenie w sprawie minimalnych wymogéw do-
tyczacych ponownego wykorzystania wody [119]. Nowe przepisy majgce na celu kontrole oraz
utatwienie wtdrnego wykorzystania wody nienadajgcej sie do spozycia w celach rolniczych
wprowadzajg wymogi, jakie nalezy spetni¢, aby w bezpieczny sposdb wykorzystac oczyszczo-
ne Scieki do nawadniania upraw. Oprdcz tego przepisy te maja zapewnicjak najefektywniejsze
wykorzystanie wody uzyskanej w ten sposéb oraz zagwarantowac alternatywne zrédto po-
zyskiwania wody. Takie dziatania bedg prowadzi¢ do zmniejszenia kosztéw zwigzanych z za-
opatrzeniem w wode oraz do zapobiegania degradacji Srodowiska. Aktualnie mozna obser-
wowac brak jednoznacznych uregulowan prawnych dotyczacych jakosci wody odzyskiwanej
m.in. z pofermentu, celem wykorzystania jej np. w rolnictwie. Z tego wzgledu w przepisach
UE dotyczacych ponownego wykorzystania wody [119] pojawity sie propozycje minimalnych
wymagan, jakie powinna spetnia¢ odzyskana woda, aby mogta by¢ stosowana do nawadnia-
nia upraw czy przygotowywania nawozow sztucznych. Majgc na uwadze rodzaj nawadnianych
upraw i metode wprowadzania wody, wyrdzniono cztery klasy jakosci:

* Klase A: moze otrzymac jg woda stuzgca do nawadniania roslin uprawnych (spozyw-
czych), ktérych czes¢ jadalna ma bezposredni kontakt z wodg (dotyczy wszystkich metod na-
wadniania).

* Klase B: moze otrzymac jg woda wykorzystywana do nawadniania roslin uprawnych
(spozywczych oraz niespozywczych, w tym upraw paszowych dla zwierzat), ktérych czesc ja-
dalna znajduje sie ponad powierzchnig ziemii nie ma bezposredniego kontaktu zwodg (doty-
czy wszystkich metod nawadniania).

* Klase C: moze otrzymac jg woda uzywana do podlewania upraw, tj. jak w klasie B (tylko
do nawadniania kropelkowego).

* Klase D: moze otrzymac woda wykorzystywana do nawadniania roslin przemystowych,
energetycznych oraz nasiennych (dotyczy wszystkich metod nawadniania).

Tabela 5.1 zawiera minimalne wymagania, jakie powinna spetnia¢ woda z poszczegélnych
klas.
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Tabela 5.1. Wymagania dotyczace jakosci odnowionej wody,

wykorzystywanej w celach rolniczych

Klasa Wymagania jakosciowe
jakosci | Escherichacoli, ~ BZT,, | zawiesinyogélne, —metnos¢, )

wody | jtklooecm® | gO,/m? g/m? NTU 1nne
A <10 <10 <10 <5 Legionella sp. <1000 jtk/
B <100 35 (gdy RLM > dm?® (gdy wystepuje ryzyko
C <1000 10000) aerozoli w szklarniach)
D <10000 25 lub - jaja helmintéw: <1/dm3

60 (gdy RLM (przy nawadnianiu pastwisk
2000-10000) lub roslin paszowych)

Zrédto: [119].

Biogazownie, po spetnieniu procedury odzysku, mogg stosowaé wytworzong pulpe po-
fermentacyjng wytacznie na wtasnych polach. Aby méc przekazaé badz sprzedaé poferment
osobom trzecim, przedsiebiorca zobowigzany jest uzyskac¢ pozwolenie na wprowadzenie do
obrotu masy pofermentacyjnej jako nawozu, srodka wspomagajacego uprawe roslin lub srod-
ka poprawiajacego wtasciwosci gleby. Sposoby stosowania nawozéw reguluje rozporzadzenie
[116], w my$| ktérego ,nawozy naturalne i organiczne w postaci ptynnej stosuje sie przy uzyciu
rozlewaczy, aplikatoréw doglebowych, deszczowni lub wozéw asenizacyjnych wyposazonych
w plytki rozbryzgowe lub weze rozlewowe”. Istotne jest rowniez to, ze frakcja stata pofermentu
»,moze by¢ stosowana podczas wegetacji roslin tylko na uzytkach zielonych i na wieloletnich
uprawach polowych roslin nieprzeznaczonych do bezposredniego spozycia przez ludzi”. Po-
nadto ,nawozy naturalne przykrywa sie lub miesza z glebg nie pdZniej niz nastepnego dnia po
ich zastosowaniu z wytgczeniem nawozéw stosowanych w lasach lub na uzytkach zielonych”.

Rozwigzania kwestii sposobu klasyfikacji pofermentu jako odpadu lub petnowartoscio-
wego surowca/produktu sg rézne. Czasami jednoznacznie uznaje sie pozostatosci pofermen-
tacyjne jako produkt niebedacy odpadem, zaktadajgc spetnienie odpowiednich wymagan
i standardéw jakosciowych. Innym razem masa pofermentacyjna, niezaleznie od jej jakosci,
traktowana jest jako odpad albo decyzje w tym zakresie podejmowane sg w oparciu o indywi-
dualne interpretacje lokalnych dokumentéw prawnych. W Polsce, aby uznawa¢ mase pofer-
mentacyjna za produkt uboczny, nalezy postepowac zgodnie z procedurg okreslong w ustawie
o odpadach [31, art. 11], w mys| ktdrej wytworca przedmiotu lub substangji [31, art. 10] jest zo-
bowigzany do przedtozenia marszatkowi wojewddztwa, wtasciwemu ze wzgledu na miejsce

ich wytwarzania, zgtoszenia uznania przedmiotu lub substancji za produkt uboczny. Do tego
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typu zgtoszenia nalezy dotaczy¢ potwierdzenia spetnienia warunkéw [31, art. 10] oraz szczeg6-
towych wymagan, jesli takie zostaty okreslone. Uznanie przedmiotu lub substandji za produkt
uboczny powinno nastgpi¢ na drodze decyzji w ciggu trzech miesiecy od momentu otrzyma-
nia zgtoszenia uznania przez marszatka wojewddztwa. Duzg niepewnos¢ prawng w obszarze
gospodarki odpadami moze stanowi¢ brak na obszarze UE harmonizacji przepiséw obowia-
zujacych zaréwno producentéw, jak i uzytkownikéw pofermentu. Konsekwencjg jest ograni-
czenie dziatanjedynie do rynku krajowego, a wrecz lokalnego/regionalnego. Ustalenie jasnych
i jednolitych kryteriéw oraz zasad klasyfikacji odnosnie tego, kiedy poferment przestaje by¢
odpadem, zapewne przyczyni sie do poprawy rownowagi miedzy podazg a popytem oraz sta-
nie sie narzedziem wsparcia inwestycji w obszarze produkdji i zagospodarowania masy pofer-
mentacyjnej.

Podsumowujac, biogazownie nie tylko realizujg cele produkcyjne, tj. pozyskiwanie bio-
gazu z surowcéw odnawialnych czy odpadéw biodegradowalnych, ale stanowig takze zrédto
surowca w postaci pulpy pofermentacyjnej. Produkt ten moze stanowi¢ nowe zrédto dochodu
przedsiebiorcy oraz zapewnic ochrone srodowiska. W zwigzku z licznymi zaletami wysokiej
jakosci pofermentu szczegdlnie wazne wydaje sie stworzenie narzedzi promocgji tego produk-
tu przez wprowadzenie jednoznacznych wymagan odnoSnie mozliwosci jego wykorzystania.
Szczegblnie istotne jest okreSlenie wartosci dopuszczalnych dla zwigzkéw niebezpiecznych
oraz wiasciwosci niebezpiecznych, ktére miatyby wptyw na wartos¢ uzytkows produktu. Ele-
mentem tych dziatan jest opracowanie spéjnych przepiséw prawnych, co ma ogromne znacze-

nie dla ogdlnego bilansu kosztéw i korzysci wynikajgcych ze stosowania pofermentu.






6. Metody zagospodarowania
masy pofermentacyjnej

6.1. Mozliwosci wykorzystania masy pofermentacyjnej

Funkcjonowanie biogazowni, niezaleznie od jej typu, zwigzane jest z powstawaniem du-
zych ilodci masy pofermentacyjnej jako jednego z produktow reakcji przerébki substancji or-
ganicznych. llos¢ ta odpowiada w przyblizeniu masie substratow wykorzystanych w procesie
fermentacji. W niektdrych biogazowniach ilos¢ pofermentu moze by¢ mniejsza, jezeli cze$é
cieczy technologicznej zawracana jest jako woda procesowa do komér fermentacyjnych. [losé
tej wody zalezy od wielkosci biogazowni i moze dochodzi¢ nawet do kilkudziesieciu tys. ton
w ciggu roku. Masa pofermentacyjna z jednej strony ze wzgledu na jej ilo$¢ moze przysporzy¢
wiele ktopotéw zaréwno prawnych, jak i logistycznych [131], z drugiej jednak moze by¢ Zr6-
dtem nie tylko cennych pierwiastkéw, takich jak azot i fosfor, ale rowniez wody. W celu wyko-
rzystania pofermentu poddaje sie go wielu procesom przetwarzania. Odpowiednia obrébka
powoduje zmiane wiasciwosci fizycznych i chemicznych produktéw z niego powstatych, co
pozwala na ich dalsze wykorzystanie (rys. 6.1).

Whasciwosci fizyczno-chemiczne pofermentu, jak réowniez mozliwosci jego dalszego wy-
korzystania uzaleznione sg od rodzaju uzytych odpadéw. Zgodnie z ustawg o odpadach [31]
procesy biologicznego przeksztatcania odpadéw komunalnych klasyfikuje sie jako procesy
odzysku (np. R3, R10) lub unieszkodliwiania (D1, D2, D8).

Podstawowg metodg zagospodarowania pozostatosci po fermentacji jest wykorzystanie
nawozowe. Dotyczy to przede wszystkim biogazowni rolniczych, w ktérych fermentacji pod-
daje sie odpady z produkgji rolnej, m.in. gnojowice, obornik, kiszonki kukurydzy, zb6z, traw,
liscie burakéw i ziemniakéw oraz innych roslin (w tym tzw. roslin energetycznych) [132—-133].

Najprostszg metodg zagospodarowania pulpy pofermentacyjnej jest jej bezposrednie
wykorzystanie jako nawozu organicznego i rozprowadzanie na gruntach rolnych. Mozli-
we jest to jednak poza okresem od poczatku grudnia do konca lutego, w ktérym masa mu-
siataby by¢ magazynowana, co zwieksza koszty eksploatacji biogazowni. Dodatkowym
utrudnieniem jest réwniez to, aby odpady pochodzity z selektywnego zbierania, a takze ko-

niecznos¢ spetnienia wymogoéw jakosciowych, normowanych m.in. ustawg o nawozach i na-
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Rys. 6.1. Podstawowe metody zagospodarowania masy pofermentacyjnej

(oprac. wtasne na podstawie [100])

wozeniu [112]. W przypadku, gdy nie ma mozliwo3ci nawozenia danego terenu, poferment
nalezy przetransportowaé w miejsca o deficycie nawozowym, co jednak réwniez wigze sie
z dodatkowymi kosztami [134]. Jednym z powoddw jest wysoki stopien uwodnienia pulpy,
co mozna jednak ograniczy¢ poprzez wczedniejsze wysuszenie lub zageszczenie masy pofer-
mentacyjnej. Stosowanie tak powstatego nawozu regulowane jest prawnie, natomiast sam
nawoz podlega Scistej kontroli pod wzgledem jakosci fizyczno-chemicznej i mikrobiologicznej
[112,115,131].

Checé zminimalizowania kosztéw transportu, a takze probleméw zwigzanych z magazyno-
waniem wiekszej ilosci pofermentu mogg prowadzi¢ do przenawozenia gleby, potegowanego
niejednokrotnie stosowaniem jeszcze innych nawozéw organicznych. Problem ten dotyczy

szczeg6lnie biogazowni rolniczych.

6.2. Separacja masy pofermentacyjnej

Innym sposobem zagospodarowania pofermentu, znacznie utatwiajgcym logistyke, jest
jego rozdziat na frakcje statg i ciektg (rys. 6.2), majacy na celu uzyskanie dwéch produktéw
o roznych witasciwosciach fizyczno-chemicznych. Frakcja stata powinna charakteryzowac sie
jak najwiekszg zawartoscig suchej masy, natomiast frakcja ciekta powinna cechowac sie jak
najmniejszg jej zawartoscig. Stosujac odpowiednie techniki, mozna otrzymac frakcje stata,
zawierajaca nawet 35—40% suchej masy, oraz frakcje ciekta, zawierajagcg mniej niz 2% suchej
masy [135]. Typowy rozktad wybranych sktadnikéw po separacji przedstawiono na rys. 6.3.
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Rys. 6.2. Metody przerébki i zagospodarowania statej frakcji pofermentu

(oprac. wtasne na podstawie [136])
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Rys. 6.3. Rozktad wybranych sktadnikéw po separagji pofermentu na frakcje statg i ciekta

(oprac. wtasne na podstawie [137,138])

Rozdziat frakcji masy pofermentacyjnej z biogazowni najczesciej odbywa sie przy uzyciu

pras Slimakowych, pras srubowych lub wiréwek sedymentacyjnych. Prasy Slimakowe stosowa-

ne sg gtéwnie do pofermentu zawierajgcego duze ilosci wtékien, a stopien separacji zalezy od

wielkosci otworéw w perforowanej ostonie [135]. Zasada ich dziatania polega na wprowadze-

niu na przenosnik slimakowy pulpy pofermentacyjnej i przesuwaniu go wzdtuz prasy. Stozko-

wa budowa powoduje zwiekszanie nacisku na perforowang ostone, dzieki czemu frakcja ciekta

opuszcza separator przez ostone, a frakcja stata przesuwana jest w kierunku otworu wyloto-

wego [139]. Zaletg pras Slimakowych sg niskie koszty inwestycyjne i eksploatacyjne w poréw-
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naniu z innymi urzadzeniami separujacymi (ich zapotrzebowanie na energie wynosi 0,4-0,5
kWh/m?3 $wiezej masy pofermentacyjnej) [138].

Innymi, powszechnie stosowanymi urzgdzeniami do separacji pofermentu sg wiréwki se-
dymentacyjne. Dzieki nim mozliwy jest rozdziat znacznie mniejszych czastek niz w prasach
Slimakowych. Separacja jest oparta na dziataniu sity odsrodkowej i réznicy w gestosci frakgji
statej i ciektej [141]. Jej wydajnos¢ zalezy od wielkosci i ksztattu czastek, réznicy gestosci mie-
dzy frakcjg statg a ciekta, a takze od lepkosci pulpy pofermentacyjnej [140]. Mase pofermenta-
cyjng wprowadza sie do komory $limaka przez usytuowang centralnie rure wlotowa, skad, po
odwirowaniu, materiat przedostaje sie do obracajacego sie cylindryczno-stozkowego bebna.
Dzieki sile odSrodkowej frakcja stata osadza sie na Scianie bebna, a nastepnie jest przesuwa-
na przez obracajacy sie przenosnik slimakowy w kierunku otworu wylotowego. Frakcja cie-
kta przemieszcza sie w przeciwng strone, do drugiego konca bebna, wyptywajac na zewnatrz
przez otwory wylotowe [142]. Zaletg wiréwek sedymentacyjnych, w poréwnaniu z prasami §li-
makowymi, jest zdecydowanie lepsza separacja, wadami sg znacznie wieksze zuzycie energii
(3-5 kWh/m3 $wiezej masy pofermentacyjnej) oraz mata odpornosé na uszkodzenia mecha-
niczne [143].

Do separacji pofermentu stuzg takze prasy taSmowe, sktadajace sie z zamknietej petli
taSm, owinietej wokét cylindrow. Poferment wprowadza sie na taSme, gdzie nastepuje wstep-
ne odwadnianie grawitacyjne. Na tym etapie stosowane jest takze efektywniejsze odwadnia-
nie podciSnieniowe. Nastepnie pulpa pofermentacyjna Sciskana jest miedzy dwoma tasmami
poprowadzonymi miedzy kilkoma cylindrycznymi watkami. Frakcja ciekta, dzieki zwiekszo-
nemu ci$nieniu, jest wprowadzana przez perforowang tasme do zbiornika. Na wylocie z pra-
sy tasmy sg rozdzielane, a frakcja stata jest z niej mechanicznie usuwana. Wéréd wielu zalet
pras tasmowych nalezy wyrézni¢ wyzszg sprawnos¢ separacji pofermentu niz sprawnos$¢ pras
§limakowych oraz mniejsze zapotrzebowanie na energie 1,5 —2 kWh/m? Swiezej masy pofer-
mentacyjnej niz zapotrzebowanie wirdwek sedymentacyjnych [143].

W biogazowniach o duzej mocy do separacji pofermentu i oczyszczaniajego ciektej frakeji
wykorzystuje sie technologie stosowane w oczyszczalniach Sciekéw, np. proces sedymentagji
czy flotacje. Sedymentacja polega na swobodnym opadaniu na dno zbiornika zawiesin obec-
nych w cieczy w wyniku dziatania sity ciezko3ci. Proces ten moze by¢ prowadzony okresowo,
gdy pojego zakonczeniu frakcja statai ciekta sg usuwane, a zbiornik napetniany jest nowa por-
cja pofermentu, lub w sposéb ciggty, gdy poferment jest wprowadzany w tym samym tempie,
zjakim usuwana jest frakcja stata z dna osadnika [66]. Ze wzgledu na prostote i niskie koszty
inwestycyjne metoda ta jest szczegdlnie efektywna i interesujaca z punktu widzenia frakcjo-
nowania pofermentu o matej zawartosci suchej masy [144]. Z kolei flotatory to urzadzenia,
ktére ze wzgledu na stosunkowo wysokie koszty inwestycyjne sg rzadko stosowane w separa-
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¢ji pofermentu z biogazowni. Sg wykorzystywane do usuwania czastek o ciezarze wtasciwym
zblizonym do ciezaru wiasciwego wody. Podczas flotadji sita wyporu (unoszenia) czastek za-
wieszonych zwieksza sie przez przytaczanie do nich matych pecherzykéw, ktére wraz z wydzie-

lonymi zawiesinami mozna usung¢ zbierakiem powierzchniowym [135].

6.2.1. Wykorzystanie frakeji stalej pofermentu

Z charakterystyki frakcji statej pofermentu wynika, ze zawiera ona zwigzki zaréwno orga-
niczne, jak i mineralne. Bezposrednie zastosowanie nawozu w tej postaci zwieksza zawartos¢
zwigzkéw organicznych w glebie, ktdre mogg by¢ dodatkowo wykorzystane przez rosliny. Frak-
cja stata moze stanowic Scidtke dla zwierzat gospodarskich, poniewaz wtasciwosci higrosko-
pijne nieroztozonych wtékien roslinnych pozostatych w pofermencie sprawiajg, ze chtonnos¢
takiego materiatu Scidtkowego jest na poréwnywalnym poziomie ze stomg. Mozna jg wyko-
rzystac jako dodatek biatkowy do pasz dla bydta [72] bgdZ poddac suszeniu lub zageszcza-
niu, a w kolejnym etapie wprowadza¢ do gleby lub podda¢ peletyzacji/granulacji. Moze by¢
réwniez stabilizowana wapnem lub kompostowana, przez co wzrasta jej jakos¢ jako nawozu.
Kompostowanie (autotermiczny i termofilowy rozktad bioodpadéw) poprawia jakos¢ takiego
nawozu przed jego rozprowadzaniem na gruntach rolnych, poniewaz prowadzi do usuniecia
patogendéw i rozktadu biodegradowalnych substratéw oraz do jego stabilizacji. Przygotowa-
ny w ten sposéb kompost mozna tatwiej transportowaé, magazynowac i stosowac. Ponadto
dodatek masy pofermentacyjnej przyspiesza rozktad zwigzkdw organicznych w tym procesie
[145]. Frakcje statg pofermentu mozna réwniez poddac hydrolizie enzymatycznej, prowadza-
cej do rozktadu biatek i polisacharyddw na proste monomery (aminokwasy i cukry) przy udzia-
le enzymbw (proteazy i celulozy). Oprocz tego frakcja ta moze by¢ przekazywana do suszenia
i peletyzagji, a nastepnie spalanajako jedno ze Zrédet energii odnawialnej [103—104].

Poza wykorzystaniem statej frakcji pofermentu z biogazowni w rolnictwie i energetyce,
znaczny udziatogélnego zagospodarowania (az18%) stanowi sktadowanie. Niejest onojednak
zalecane ze wzgledu na brak wykorzystania potencjatu nawozowego i energetycznego zgroma-
dzonego materiatu. Oprdcz tego, w Swietle obowigzujacych przepiséw [31], zakazane jest skfa-
dowanie odpadéw o zawartosci >5% ogblnego wegla organicznego lub charakteryzujacych sie
stratg prazenia przekraczajacg 8%, co zmusza do poszukiwania alternatywnych rozwigzan.

6.3. Metody oczyszczania cieklej frakcji pofermentu

Sktadniki wydzielone z pulpy pofermentacyjnej beda spetniaty wymogi jakosciowe, po-

zwalajace najej wykorzystanie, np. w rolnictwie, jezeli zostanie ona poddana zaawansowanej
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Rys. 6.4. Najczesciej stosowane metody odzyskiwania wody i sktadnikéw mineralnych

z ciektej frakcji pofermentu [136]

obrébce fizyczno-chemicznej. Na rysunku 6.4 przedstawiono schematycznie najczesciej sto-
sowane metody odzyskiwania wody i sktadnikéw mineralnych z ciektej frakcji pofermentu.

Z uwagi na duzg ilos¢ zawiesin oraz zwigzkéw organicznych i nieorganicznych w formie
rozpuszczonej lub zawieszonej ciekta frakcja pofermentu jest poddawana podczyszczaniu
w procesie cedzenia i filtracji. W tych uwazanych za najprostsze i najtansze metodach wstep-
nego oczyszczania pofermentu zwykle wykorzystuje sie filtry workowe o szerokim zakresie
pordw. Przyktadowo, Barzee i in. [146] wykorzystali filtry workowe o rozmiarach poréw: 250,
200,150 100 um. Taka sekwencja filtréw workowych pozwolita usungé czastki state z pofer-
mentu pochodzenia rolniczego, przed jego aplikacja na grunt w podpowierzchniowym sys-
temie nawadniania kroplowego. Autorzy twierdzg, ze poddany procesowi filtracji poferment
stosowany jako nawdz moze potencjalnie zwiekszy¢ zaréwno plony, jak i niektére cechy ja-
kosciowe zebranych pomidoréw. Obecnie wiele podmiotéw przetwarzajacych ciekts frakcje
pofermentu wprowadza systemy zintegrowane, polegajgce na taczeniu procesu filtracji jako
etapu wstepnego podczyszczania pofermentu z innymi metodami oczyszczania, lub rozwa-
za ich wprowadzenie [147-151]. Pieters i in. [152], ktorzy badaniom poddali gnojowice Swiriskg
i uzyskany z niej poferment, wykazali, ze zastosowanie filtru workowego o rozmiarze poréw
100 pum przed procesami membranowymi (mikrofiltracjg i odwrécong osmozg) pozwala na
usuniecie piasku oraz innych czastek, ktore mogtyby powodowaé blokowanie powierzchni
membran lub wrecz niszczyc¢ ich strukture. Podobne wnioski wysuneli Masse i in. [153], ktérzy

w celu podczyszczenia gnojowicy przed dalszg filtracja membranows, zastosowali w bada-
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niach filtry workowe o rozmiarze poréw 800 um. Into i in. [154] poddali oczyszczaniu Scieki
przemystowe, uzywajac przed procesem odwrdconej osmozy filtry workowe o rozmiarze po-
réw 1-3 pm. Autorzy réwniez wskazujg na koniecznos¢ stosowania filtréw workowych jako
elementu wstepnego etapu oczyszczania.

Bardziej zaawansowane technologie oczyszczania wymagajg poddania ciektej frakcji po-
fermentu wstepnej obrébce. Procesami umozliwiajgcymijej przeprowadzenie sg m.in. koagu-
lacja i chemiczne stracanie z wykorzystaniem soli zelaza lub glinu (najczesciej siarczanu lub
chlorku zelaza (I11) oraz siarczanu glinu (111) [104,155]) oraz wapna. Podczas procesu koagulagji
zachodzi réwnoczesnie wiele zjawisk fizycznych i reakcji chemicznych, co powoduje adsorp-
cje rozpuszczonych substancji na stracajacych sie wodorotlenkach, destabilizacje podwoj-
nej warstwy elektrycznej koagulowanych czastek oraz wspétstrgcanie chemiczne zwigzkow
zawartych w wodzie lub Sciekach poddawanych koagulacji i chemisorpgji [156]. Dzieki tym
metodom mozliwe jest jednoczesne usuniecie twardosci weglanowej w wyniku wytracania
trudno rozpuszczalnych zwigzkéw wapnia i magnezu, usuniecie drobnozdyspergowanej frak-
cji zawieszonej, koloidalnej, wytrgcenie wybranych substandji toksycznych, usuniecie mikro-
organizmédw, a takze odpedzanie amoniaku (gdy jako reagent stosowane jest wapno) [157].
Przyktadowo, Qiu i in. [158] ocenili w swoich badaniach skutecznosé procesu koagulacji prze-
prowadzonego z wykorzystaniem koagulantéw zelazowych podczas oczyszczania ciektej frak-
cji pofermentu. Autorzy wykazali, iz ciekta frakcja pofermentu byta wysoce toksyczna, a dzie-
ki procesowi koagulacji zostato to w duzej mierze obnizone. Dzieki uzyciu 0,025 mol/dm?
koagulantu zelazowego mozliwe byto usuniecie ok. 80% zwigzkéw arsenu i ponad 90% siarcz-
koéw. Hjortiin. [66] poréwnali skutecznos¢ roznych koagulantéw podczas oczyszczania ciektej
frakcji pofermentu. W swoich badaniach wykazali, ze najlepsze efekty oczyszczania mozna
uzyskac¢, stosujac jako koagulant Al,(SO,), oraz FeCl,. Takze De Busk i in. [159] analizowali
skutecznos¢ réznych koagulantéw w stosunku do gnojowicy zwierzecej. Badaniom poddali
koagulanty Fe,(SO,), -5 H,0, FeCl,- 6 H,0, Al,(SO,); - 13 H,0, oraz AICl; - 6 H,0. Udowodniono,
ze dawka 300 mg/dm? Al,(SO,), - 13 H,0 lub AICl, - 6 H,0 wystarczy, aby w 90% usuna fos-
for. Natomiast w przypadku Fe,(SO,), - 5 H,O lub FeCl, - 6 H,0 dawka ta powinna by¢ wieksza,
tj. 600 mg/dm?.

Coraz czesciej dazy sie takze do tego, aby z cieczy pofermentacyjnej, na etapie jej pod-
czyszczania, odzyskaé rozpuszczone sktadniki biogenne i wytworzy¢ z nich skoncentrowany
nawoz, np. przeprowadzajac desorpcje amoniaku oraz wytracajac struwit [160-162]. Techno-
logii desorpcji amoniaku jest wprawdzie wiele, ale zasada jej prowadzenia zawsze jest taka
sama. Do kolumny desorpcyjnej wprowadza sie frakcje ciektg pofermentu, ktéra przeptywa
w przeciwpradzie do medium pochtaniajgcego gazowy amoniak, ktérym moze by¢ powietrze
lub para wodna [136]. Skuteczno$¢ procesu zalezy od wartosci temperatury i pH roztworu,
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gdyz jedynie w Srodowisku silnie alkalicznym (pH >10,5) azot amonowy wystepuje w posta-
ci gazowego NHj,. Powietrze zawierajagce amoniak wprowadzane jest do skrubera, w ktérym
nastepuje absorpcja NH; w roztworze kwasu siarkowego. Produktem tego procesu jest siar-
czan amonu, stosowany jako nawoz lub wykorzystywany do produkcji innych substancji che-
micznych [163—165]. W celu utrzymania odpowiedniej wartosci pH (10,8-11,5), do ciektej frak-
¢ji dodaje sie wodorotlenek wapnia lub inne alkalia [166]. Dodatkowg korzyscig, ktéra wynika
z alkalizacji pofermentu przed desorpcjg amoniaku, jest mozliwos¢ eliminacji czeSci metali
Sladowych przez ich wytrgcanie w postaci trudno rozpuszczalnych wodorotlenkéw, jak réw-
niez dekarbonizacji roztworu oraz jego czedciowej dezynfekcji. Duza iloSci reagentéw po-
trzebnych do utrzymania odpowiedniej wartosci pH oraz energii podczas prowadzenia pro-
ceséw desorpdji i absorpgji sprawia, ze taki sposéb usuwania amoniaku generuje dodatkowe
koszty.

Podczas przerébki ciektej frakcji pofermentu nie bez znaczenia pozostaje mozliwos¢ wy-
tracania struwitu bedacego uwodnionym fosforanem magnezowo-amonowym (MgNH,PO,
- 6H,0). Wytracanie struwitu w kontrolowanych warunkach jest wskazane takze dlatego, ze
wytracanie sie w sposéb niekontrolowany zaréwno w urzadzeniach technologicznych, jak
i w przewodach przesytowych moze powodowa¢ problemy eksploatacyjne biogazowni. Zwig-
zek ten zostat zidentyfikowany w1845 [167-168] lub 1846 roku [169]. Jego synteze przedstawia
reakcja [170-171]:

Mg?*+NH,* +H,PO,>" +6H,0 = MgNH,PO, - 6H,0 + nH,
gdzien=0,1lub2.

Tabela 6.1. Parametry decydujgce o wytracaniu struwitu

Parametr Zakres | Optymalna wartos¢
pH 5,3-11,5 8-9
Temperatura,°C 2047 2030
Intensywnos¢ mieszania, obr./min | 30-300 100-250
Czas reakgji, min 15-240 60-20
Mg:P 1,1:1-2:1 1,111,211
Stosunek molowy N:P 1:1-3:1 1:1
Ca:Mg <1,5:1 <1

Zrédto: [172—181].
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Struwit jest mineratem o krystalicznej strukturze, odznacza sie biata, przejrzystg lub pét-
przejrzystg barwg i szklistym potyskiem, nierdwnym przetamem, tupliwoscig wahajgcg sie od
dobrej do stabej, twardoscig w skali Mosha réwna 2 oraz gestoscia réwna 1700 kg/m3 [167-169].

Powstajacy struwit moze by¢ wartosciowym nawozem o wielu potencjalnych zastoso-
waniach w rolnictwie i ogrodnictwie. Wytrgcanie tego zwigzku zalezy od wielu parametréw.
Najwazniejsze z nich to: pH, temperatura, stosunek molowy Mg:P. czas reakcji oraz obecnosé¢

zanieczyszczen i innych jondw w roztworze, np. zwiesin, jondw wapnia itp. (tabela 6.1).

6.3.1. Procesy membranowe w oczyszczaniu cieczy pofermentacyjne;j

Alternatywng metodg oczyszczania ciektej frakcji pofermentu (por. podrozdz. 6.3) moga
by¢ procesy membranowe, pozwalajgce na uzyskanie strumieni wodnych o wysokim stopniu
oczyszczenia [182]. Dzieki nim mozliwe jest bowiem usuniecie zanieczyszczen organicznych,
nieorganicznych oraz mikroorganizméw (rys. 6.5), przy relatywnie niskich kosztach oczysz-
czania oraz matych gabarytach instalacji [183—184]. Nie bez znaczenia pozostaje takze fakt, ze
membrany mogg by¢ stosowane do oczyszczania roztworéw, w ktorych stezenia zanieczysz-
czen zmieniajg sie w szerokim zakresie [185].

Coraz czestsze stosowanie filtracji membranowej wynika z:

* mozliwosci prowadzenia procesu w sposéb ciggty;

* fatwosci fgczenia z innymi procesami rozdzielania wstepnego (np. z filtracjg) wzglednie

z kolejnymi procesami membranowymi;

filtracja na ztozu
piaskowym

mikrofiltracja |

nanofiltracja

X odwrécona
granica widoczno$ci osmoza

nieuzbrojonym okiem X M
X najmniejsze wirus polio
mikroorganizmy

oSy 10 1 0,1 nm
| | | | | | |
[ I I I I I 1

100 pm 10 1 0,1
[ pytki | [ drozdze |
l bakterie l l wirusy l l sole rozpuszczone
[ koloidy ]

l makromolekuty organiczne ]

Rys. 6.5. Zanieczyszczenia usuwane w cisnieniowych procesach membranowych

(oprac. wtasne na podstawie [185])
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* mozliwosci prowadzenia procesu w temperaturze otoczenia;

* braku koniecznosci stosowania substancji dodatkowych, stanowigcych balast czy zagro-
zenie dla Srodowiska;

* duzej réznorodnosci dostepnych membran i prostych sposobéw ich modyfikacji, pozwa-
lajacych natatwy dobér uktadu membranowego do konkretnych potrzeb.

Szerokie ich zastosowanie przyczynia sie do oszczednosci surowcéw i energii.

Wadg proceséw membranowych jest zjawisko blokowania (foulingu) membran, polega-
jace na depozycji zwigzkéw organicznych i nieorganicznych oraz mikrobiologicznych zanie-
czyszczen na powierzchni membrany i wewnatrz jej poréw i powodujace w efekcie zaréwno
spadek natezenia przeptywu permeatu,jakiobnizenie efektywnosci oczyszczania [186]. Anali-
za tego zjawiska pozwala na wyodrebnienie poszczegélnych etapéw procesu spadku strumie-
nia przeptywajacego przez membrane.

W grupie niskoci$nieniowych proceséw separacji membranowej obiecujace rezultaty w za-
kresie oczyszczania cieczy pofermentacyjnej mogg dac procesy mikro- oraz ultrafiltracji [187—
188]. Mikrofiltracja umozliwia separacje koloidéw i drobnych zawiesin, jak réwniez niektérych
zwigzkéw wielkoczasteczkowych oraz mikroorganizméw (np. pierwotniakdéw typu Giardia,
Cryptosporidium, Legionella, a takze bakterii typu Coli). Mechanizm separacji ma charakter sito-
wy, a stosowane ci$nienie transmembranowe wynosi < 0,2 MPa. Ultrafiltracja polega natomiast
na zatrzymaniu drobnych zawiesin, koloidow, bakterii i wiruséw. Mechanizm transportu ma
réwniez charakter sitowy, co powoduje, ze przez membrane nie przechodzg czastki wieksze od
Srednicy poréw. Stosowane ciSnienie transmembranowe miesci sie w zakresie 0,1-1,0 MPa. Ze
wzgledu na wysokg selektywnos¢ réwniez nanofiltracja i odwrdcona osmoza sg uwazane za
technologie odpowiednie do oczyszczania pofermentu. W procesie nanofiltracji membrana za-
trzymuje zasadniczo zwigzki organiczne o masie czasteczkowej wiekszej niz 200-300 Da oraz
sole dwu- i wiecej wartoSciowe, a przepuszczane sg w duzym stopniu sole jednowartosciowe.
W tym przypadku mechanizm separacji przebiega nie tylko w sposéb sitowy, ale rowniez na
zasadzie rozpuszczania i dyfuzji. Sitg napedowa jest réznica ciSnief po obu stronach membra-
ny o wiasciwosciach posrednich miedzy odwrécong osmozg a ultrafiltracjg z zakresu 1-3 MPa.
Z kolei odwrécona osmoza odznacza sie wysoka skutecznoscig usuwania zanieczyszczen za-
réwno organicznych, jak i nieorganicznych (okreslang na poziomie 90-99%). Proces ten po-
lega na wymuszonym transporcie czasteczek rozpuszczalnika przez btone pétprzepuszczalng
Z roztworu o wyzszym ci$nieniu osmotycznym do roztworu o nizszym ci$nieniu osmotycznym.
Odwrdécona osmoza jest procesem wysokocisnieniowym. Aby proces mégt przebiegad, koniecz-
ne jest przytozenie cisnienia z zakresu 1,5-10 MPa, ktére wymusi przenikanie rozpuszczalni-
ka przez membrane. Stosowana moze byc jako odrebny proces lub stanowi¢ jeden z etapéw

oczyszczania pofermentu, poprzedzony innymi procesami, np. ultrafiltracjg. Mozliwe jest takze
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Rys. 6.6. Struktura membrany ceramicznej [195]
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Rys. 6.7. Zdjecia mikroskopowe membran syntetycznych:

a) organicznych, b) ceramicznych [196-197]

uzycie kilkustopniowych uktadéw odwréconej osmozy, stosowanych wéwczas, gdy po pierw-
szym stopniu efektywno$¢ usuwania zanieczyszczen jest niewystarczajaca.

Jednym z gtéwnych czynnikéw decydujacych o skutecznosci rozdziatu w procesie mem-
branowym jest rodzaj uzytej membrany. W membranowych technikach separacji stosowane
sie wytgcznie membrany syntetyczne, odznaczajgce sie odmiennymi funkcjami i strukturami
w stosunku do membran naturalnych (btony komérkowej, plazmy). Membrany wytwarzane sg
zaréwno z materiatéw polimerowych, jak i ceramicznych [189]. Membrany polimerowe moga
miec rzng strukture, zalezng zaréwno od zastosowanego polimeru, z ktérego membranajest
wytwarzana (np. polieterosulfonu, polisulfonu, poliamidu, materiatu celulozowego), jak réw-
niez od samej metody wytwarzania. Tego rodzaju membrany znajdujg zastosowanie w wielu
gateziach przemystu oraz w medycynie. Wsréd gtéwnych zalet membran polimerowych moz-
na wyrozni¢ [183-184] m.in.:

e tatwosc¢ przetwarzania materiatu;

* stosunkowo niskg cene;

 duzg réznorodnosé pod wzgledem wiasciwosci.
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Zastosowanie wiekszosci materiatéw polimerowych jest ograniczone ze wzgledu na ich
odpornos¢ na odczyn srodowiska, hydrolize i utlenianie. Wadg jest rowniez hydrofobowos¢
niektérych polimeréw. Wtasciwosci te powoduja, ze membrany polimerowe nie sg odporne na
fouling, co skutkuje ich mniejszg wydajnoscig i selektywnoscig [190]. Wybo6r materiatu i spo-
sobu wykonania membrany zalezy od jej przeznaczenia, a takze od warunkéw, w jakich ma
pracowac (gtéwnie: temperatury, pH, obecnosci substancji wptywajgcych negatywnie na po-
wierzchnie membrany itp.).

Alternatywg dla membran polimerowych moga by¢ membrany ceramiczne, wyrézniajace
sie wysokg odpornoscig mechaniczng, chemiczna, biologiczng i termiczng, mozliwoscia stery-
lizagji parg, dtugg zywotnoscig oraz mozliwoscig wykorzystania zuzytych membran jako ma-
teriatu ceramicznego w innych sferach gospodarki [191]. Stosowanie tego rodzaju membran
na szeroka skale przyczynia sie do oszczednosci surowcéw i energii [192]. Membrana ceramicz-
na ma strukture asymetryczng [193], ztozona z makroporowatego podtoza i cienkiej warstwy
naskérkowej, decydujgcej o jej zdolnosciach separacyjnych (rys. 6.6—6.7). Wielko$¢ poréw
membran ceramicznych dostepnych na rynku wynosi 0,005—1 um. W typowych membranach
grubos¢ warstwy podtrzymujgcej wynosi 1-3 mm. Warstwa naskérkowa nieorganicznych
membran ultrafiltracyjnych ma grubos¢ kilku pm i formowana jest najczesciej z tlenku cyrko-
nu (ZrO,), tlenku glinu (AL,0,), tlenku tytanu (TiO,) lub tlenku ceru (CeO,) [191,194].

Zaréwno na strukture membrany ceramicznej, a tym samym najej zdolnosci separacyjne,
jak i na tadunek powierzchniowy, zalezny od warto3ci IEP materiatu, wptyw ma rodzaj mate-
riatu, z jakiego wykonana jest warstwa separacyjna (tabela 6.2). Istotny wptyw na intensyw-
nos¢ blokowania membran ma wielkos¢ i znak tadunku powierzchniowego membran. Gon-
czarek i in. [198] stwierdzili takze, ze wystepowanie tadunku membran nieorganicznych jest
efektem dysocjacji materiatu uzytego do wytworzenia membrany oraz selektywnej adsorpcji
anionéw z roztworu (np. ClI). Chevereau i in. [199] wykazali, ze obecnos$¢ w oczyszczanym roz-
tworze przeciwjondw dwuwartosciowych (Mg?*) silnie zmienia tadunek membran wytworzo-
nych z TiO, i zmniejsza ich przepuszczalnos¢, podczas gdy przeciwjony jednowartosciowe nie
powodujg tego efektu.

Aktualnie, dzieki coraz lepszym wtasciwosciom wytwarzanych membran, jak i malejgcym

kosztom membran i instalacji membranowych, zastosowanie proceséw membranowych réw-

Tabela 6.2. Warto$¢ IEP materiatéw stosowanych do wytwarzania membran ceramicznych

Materiat Al,O, SiC Tio, ZrO,
IEP 83,98 2,7 6,0 7,5

Zrodto: (oprac. wiasne na podstawie [200])
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Rys. 6.8. Typowe etapy procesu oczyszczania pofermentu

z wykorzystaniem proceséw membranowych (oprac. wiasne na podstawie [137])

niez do oczyszczania ciektej frakcji pofermentu staje sie coraz bardziej powszechne. Typowe
etapy tego procesu przedstawia rys. 6.8.

Najczestszym sposobem przetwarzania cieczy pofermentacyjnej po wstepnej obrob-
ce jest poddanie jej sekwencyjnej filtracji membranowej w uktadzie UF-RO, ktérej efektem
jest usuniecie zanieczyszczen mikrobiologicznych, jak réwniez na wydzielenie innych, niepo-
zadanych z punktu widzenia koncowej jakosci wody, sktadnikéw oraz zatezenie sktadnikéw
pofermentu [135, 201]. Jest to szczegblnie wazne w przypadku pofermentéw powstajgcych
w biogazowniach przetwarzajacych osady Sciekowe lub frakcje organiczng odpadéw ko-
munalnych. Wedtug Chiumenti i in. [202] zastosowanie tego typu procesu zintegrowanego
w oczyszczaniu ciektej frakcji pofermentu pozwala na zmniejszenie zawartosci suchej pozo-
statosci 0 89%, usuniecie 98% azotu ogblnego oraz zmniejszenie stezenia azotu amonowe-
go i potasu 0 99%, a ponadto na niemal catkowite usuniecie zwigzkéw fosforu oraz zwigzkéw
organicznych (wyrazanych jako ChZT lub straty po prazeniu). Dzieki temu mozliwe staje sie
uzyskanie wysokiej jakosci koncentratu (potencjalnego nawozu) oraz wody stanowigcej 48%
poczatkowej wagowej ilosci pofermentu. Z kolei Fernandes i in. [203] zaproponowali sekwen-
cje membran MF-UF/NF do oczyszczania ciektej frakcji pofermentu pochodzenia komunalne-
go. Zaobserwowali, ze stezenie Fe, Al i Zn udato sie obnizy¢ o odpowiednio 63, 81i 97%. Poza

tym zastosowanie takiej sekwencji membran skutkowato otrzymaniem zupetnie bezbarwne-
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go permeatu. Camilleri-Rumbau i in. [204] stwierdzili natomiast, ze dzieki uzyciu membran
UF poprzedzonych koagulacjg mozliwe byto usuniecie z pofermentu 96,9% Cu, Zn, Fe, Ca, Mg
i Al. Niektorzy autorzy [205] wskazujg na mozliwos$é zmniejszenia o 80% stezenia catkowite-
go fosforu w cieczy pofermentacyjnej za pomocg membran UF wykonanych z polisulfonu lub
z polieterosulfonu. Takze Swigtczak i in. [187] wykorzystali proces UF do oczyszczania ciektej
frakcji pofermentu z biogazowni rolniczej. Uzycie ceramicznych membran UF o cut-off 150 kDa
po fazie wstepnego oczyszczania w reaktorach GSBR pozwolito uzyskaé permeat nadajgcy sie
do ponownego wykorzystania zgodnie z zatozeniami nowoczesnej gospodarki cyrkulacyjne;j.
Uktad GSBR8h—UF zapewnit petne usuniecie azotu Kjeldahla, zawiesin oraz znaczne obnize-
nie ChZT i barwy przy utrzymaniu optymalnego strumienia permeatu. Qi i in. [206] zastoso-
wali uktad UF-MBR i RO, co pozwolito na odzyskanie 90% wody z ciektej frakcji pofermentu
pochodzenia rolniczego. Z kolei w innych badaniach [207] zaprezentowano wyniki dotyczace
zastosowania filtracji membranowej do oczyszczania pofermentu pochodzacego z beztleno-
wej obrébki wywaru gorzelniczego. W wyniku wykorzystania membran UF (150 kDa) uzyska-
no zmniejszenie ChZT na poziomie 89—93%, niezaleznie od wartosci zastosowanego cisnienia
transmembranowego. Oczyszczanie wstepne w procesie MF i doczyszczanie w procesie UF
(5 kDa) zmniejszyto warto$¢ ChZT 0 98%. Usuniecie zwigzkéw azotu i fosforu wynosito odpo-
wiednio 81i87% w uktadzie 3-stopniowym (MF-UF 150 kDa—UF 5 kDa). Autorzy w tym opra-
cowaniu wskazujg réwniez na fakt, iz wstepne oczyszczanie roztworu w procesie MF pozwolito
na 10-krotne zwiekszenie strumienia permeatu membrany UF, a tym samym na ograniczenie
blokowania kolejno uzytych membran. Gerardo i in. [208] opisali mozliwo$¢ separacji sktad-
nikéw odzywczych z ciektej frakcji pofermentu pochodzenia rolniczego przy uzyciu membran
NF, przy czym efektywnos¢ procesu byta zalezna od pH roztworu. Najwyzszy strumien perme-
atu wspomniani badacze uzyskali, gdy pH byto réwne 11, zas najwyzszy stopien separacji, gdy
wynosito 7 (usuniecie 97-98% zwiazkow fosforu i 5-23% azotu amonowego). Camilleri-Rum-
bau i in. [202] zwracajg szczegblng uwage na blokowanie membran jako jeden z gtéwnych
probleméw wystepujacych podczas oczyszczania pofermentu, poniewaz ogranicza ono ciagta
prace membran. Podkreslajg rowniez koniecznos¢ wstepnego oczyszczania cieczy pofermen-
tacyjnej przed zastosowaniem separacji membranowej. Podobnie Yueiin. [210] potwierdzajg
skutecznos¢ procesu UF w usuwaniu duzych czgstek, zawiesin, substancji koloidalnych i bak-
terii z cieczy pofermentacyjnej przy uzyciu membran z polieterosulfonu o réznych warto3ciach
cut-off: 5,10, 20 i 50 kDa, jednoczesnie wskazujac na trudne wyzwania eksploatacyjne, spowo-
dowane foulingiem stosowanych membran.

Odzysk wody z ciektej frakcji pofermentu za pomocg ciSnieniowych proceséw membrano-
wych moze by¢ dokonywany réwniez w wyniku wymuszonej osmozy, tj. procesu technologicz-

nego, przeprowadzanego z wykorzystaniem osmozy, czyli dyfuzji rozpuszczalnika przez btone
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pétprzepuszczalng rozdzielajacg dwa roztwory o réznych wartosciach stezenia. W warunkach
ci$nienia atmosferycznego polega on na przenikaniu wody przez syntetyczng membrane
z roztworu poddawanego oczyszczaniu do stezonego roztworu odbierajgcego (nazywanego
roztworem osmotycznym). Sita napedowa procesu wytwarzana jest w sposéb naturalny i jest
skutkiem réznicy wartosci cisnienia osmotycznego roztworéw po obu stronach membrany.
Przeptyw wody jest spontaniczny [211]. Proces ten nie wymaga stosowania zadnej energii
zewnetrznej (poza energig zwigzang z cyrkulacjg roztworéw po dwu stronach membrany)
i moze zachodzi¢ az do wyréwnania ciSnien osmotycznych roztwordw po obu stronach mem-
brany. W przypadku oczyszczania ciektej frakcji pofermentu pochodzacego z biogazowni roz-
tworem odbierajagcym moze by¢ np. koncentrat substancji nawozowych. Woda z pofermentu
przenikajaca przez membrane moze postuzyc¢ do rozcienczania tego koncentratu ze wzgledu
na to, ze jego stezenie moze byc¢ zbyt duze do tego, aby méogt by¢ np. bezposrednio zastosowa-
ny w rolnictwie. Innym przyktadem moze by¢ woda podziemna o podwyzszonym zasoleniu,
ktéra nie nadaje sie np. do podlewania roslin, ale po rozcieficzeniu wodg pozyskang z pofer-
mentu bedzie juz odpowiednia. Wydajnos¢ procesu wymuszonej osmozy jest uzalezniona
w duzym stopniu od witasciwosci roztworu odbierajgcego. Roztwdr ten powinien odznaczaé
sie duzym ciSnieniem osmotycznym przy mozliwie matym stezeniu, niewielkg lepkoscig, ta-
twoscig odzyskiwania, niskim kosztem zakupu/produkgji i nie moze wykazywac toksycznosci.
W5rdd roztwordw odbierajgcych zastosowanie znajdujg [212]:

* gazy rozpuszczone w wodzie (SO, lub mieszanina NH, i CO,);

* cukry (glukoza, fruktoza, sacharoza);

* sole nieorganiczne (NaCl, MgCl,, CaCl,, Al,(SO,),);

* sole organiczne (sole Na*i Mg?* kwasu mréwkowego, octowego lub propionowego);

* hydrofilowe nanoczastki magnetyczne.

W procesie wymuszonej osmozy stosuje sie nieporowate membrany asymetryczne, wytwa-
rzane z polimeréw hydrofilowych. Najczesciej s to membrany wytwarzane z tréjoctanu celulo-
zy lub membrany kompozytowe, zawierajace poliamidowa warstwe aktywna [213]. Z uwagi na
to, ze transport wody przez membrane nie wymaga zastosowania cisnienia hydrostatycznego,
membrany uzywane w procesie wymuszonej osmozy mogg by¢ ciefisze, niz membrany wyko-
rzystywane w procesie odwréconej osmozy. Oprocz tego pory w warstwie podtrzymujgcej po-
winny by¢ mato krete, tak aby mozliwe byto zmniejszenie opordw przeptywu [214].

Obecnie wymuszona osmoza jest coraz czesciej stosowana w wielu dziedzinach inzynierii
Srodowiska, w tym w tych zwigzanych z oczyszczaniem wody i Sciekéw [215-225]. O ile istnie-
je duzo doniesien na ten temat w literaturze przedmiotu, o tyle, jak do tej pory, niewiele jest
informacji o bezposrednim wykorzystaniu tego procesu do oczyszczania ciektej frakcji pofer-

mentu. Jako przyktad moga postuzy¢ jedynie badania zaprezentowane przez Wu i in. [226],
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ktére pokazuja, iz mozliwe jest zastosowanie procesu wymuszonej osmozy do odzysku wody
oraz wytrgcania struwitu z pofermentu pochodzenia rolniczego. W eksperymentach tych uzy-
skano ponad 50-procentowy odzysk wody oraz usuniecie 99% fosforanéw i 93% azotu amono-
wego. Badania Camilleri-Rumbauiin. [227] réwniez wskazujg na duzy potencjat tego procesu
w zakresie oczyszczania ciektej frakcji pofermentu rolniczego. Niezaleznie od zastosowanych
warunkéw prowadzenia procesu usuniecie azotu amonowego byto na poziomie 95,5%. Auto-
rzy zwracajg takze uwage na niewielkg zdolnos¢ membran osmotycznych do foulingu. Sugeru-
j takze, ze wymuszona osmoza moze by¢ niezwykle przydatna do oczyszczania pofermentu,
tak aby stat sie on przydatny w rolnictwie. Podobne wnioski mozna znalezé réwniez w publika-
cjach [166, 215, 217-218].

Zagospodarowanie powstatej masy pofermentacyjnej jest bardzo ucigzliwe pod kazdym
wzgledem. Z tego powodu stale ro$nie zainteresowanie nie tylko doskonaleniem technolo-
gii przetwarzania odpadéw w biogazowniach, ale przede wszystkim poprawg istniejgcych
i opracowywaniem nowych metod zagospodarowania odpadéw pofermentacyjnych [100].
W zwigzku z tym, ze poferment to nie tylko alternatywny nawéz, ale rowniez Zrédto wody, nie-
zwykle wazny jest dobdr odpowiedniej metody oczyszczania.

W Swietle informacji przedstawionych w niniejszym rozdziale stuszna wydaje sie decy-
Zja o podjeciu badan majgcych na celu okreslenie przydatnosci proceséw membranowych
do oczyszczania ciektej frakcji pofermentu pochodzacego z biogazowni odpadéw komunal-
nych oraz ocene mozliwo3ci wspomagania ich wybranymi metodami podczyszczania, tak aby

oczyszczony poferment mégt by¢ z powodzeniem wykorzystywany np. do celéw rolniczych.



7. Metodyka badan

7.1. Roztwor badawczy

Przedmiotem badan byta ciekta frakcja pofermentu pochodzgca z biogazowni przetwa-
rzajacej frakcje organiczng odpadéw komunalnych, usytuowanej w jednym z polskich zakta-
dow gospodarki odpadami w wojewddztwie dolnoslgskim (50°53'15.5”"N 17°23'28.0"E). Frakcja
ta zostata wydzielona z pulpy pofermentacyjnej dzieki wykorzystaniu wiréwek sedymenta-
cyjnych. Charakterystyke roztworu badawczego przedstawiono w tabeli 7.1. Prezentowane
zakresy wartosci wskazuja na zmienno$¢ pér roku, w ktérych dokonywano poboru préb. Obraz
mikroskopowy z widocznymi m.in. wiciowcami z rodzaju Cercomonas sp. ciektej frakcji pofer-
mentu przedstawiono narys.7.1.

Rys. 7.1. Obraz mikroskopowy frakcji ptynnej pofermentu
(pow. 600%)
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Tabela 7.1. Wtasciwosci roztworu badawczego

Parametry i wskazniki Zakres wartoSci
pH 6,2-7,2
Temperatura, °C 19-22
Przewodnosé, mS/cm 20,4-22
Sucha pozostato$é, mg/dm? 55230-56180
Zasadowo$é, mmol/dm? 142153
Twardo$¢ ogélna, mval/dm3 740-761
ChZT, mg0,/dm? 2980-11450
BZT,, mgO,/dm? 2170-9520
RWO, mg C/dm?3 2995-6 086
N-NH,*, mg/dm? 776-1250
N-NO,, mg/dm? 5,8-6,25
N-NO,~, mg/dm? ponizej poziomu detekcji
PO, mg/dm? 17,2-20,3
S0O,%, mg/dm? 37-40
P mg/dm? 14,3-21,4
Na, mg/dm3 1650-2130
K, mg/dm? 1560-2 070
Ca, mg/dm? 360—421
Mg, mg/dm? 202-243
Cl, mg/dm? 2246,5-2396,4
Fe, mg/dm? 2,2-3,1
Mn, mg/dm3 3,942
Cu, mg/dm3 0,096-0,105
Zn, mg/dm? 0,630-0,780
Li, mg/dm? 67
Hg, mg/dm’ 0,0036-0,0038
Co, mg/dm3 0,137-0,142
Ni, mg/dm? 0,250-0,270
Ba, mg/dm3 0,235-0,260
As, mg/dm? 0,0005
Cr,mg/dm? 0,220-0,240
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Parametry i wskazniki Zakres wartosci
Pb, mg/dm3 0,025-0,03
Cd, mg/dm? 0,001
Bakterie mezofilne, jtk/cm? 111-10°
Bakterie termofilne, jtk/cm? 163 -10?
Srednia wielko$¢ czastek: d,;—ds,~d, um 1,9-12,3-76,4

7.2. Reagenty
7.2.1. Reagenty stosowane w procesie koagulacji/chemicznego

stracania

W badaniach dotyczgcych wstepnego oczyszczania ciektej frakcji pofermentu wykorzysta-
no trzy reagenty chemiczne: CaO, FeCl, - 6H,0 oraz koagulant PIX 112, ktérych podstawowg

charakterystyke zestawiono w tabeli7.2.

Tabela7.2. Charakterystyka reagentéw chemicznych
uzytych w procesie koagulacji/chemicznego stracania

Reagenty
Parametry . chlorek zelaza(lll)
tlenek wapnia (szesciowodny) PIX112
Wzér chemiczny Ca0 FeCl,-6 H,0 Fe,(SO,),
Masa molowa, g/mol 56,08 270,32 399,9
Postaé ciato state (proszek) ciato state ciecz
Barwa biata 76tto-brazowa ciemno-brazowa
Zapach bezwonny chloru bezwonny
pH 12,6 (20°C) 1,8 (1%) <1
Gestos¢, g/cm? 3,37 1,82 1,50-1,56

Zrédto: [228-230].

7.2.2. Reagenty stosowane w procesie wytracania struwitu

Stosunek molowy N:Mg:P w roztworze badawczym wynosit 40,1:14,2:1. Warunkiem za-
pewnienia optymalnego udziatu tych sktadnikéw w procesie wytracania struwitu byto daw-
kowanie zwigzkéw Mg i P W przeprowadzonych badaniach wykorzystano dwa reagenty che-
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miczne: MgCl, jako suplement magnezu oraz NaH,PO, jako suplement fosforu (tabela 7.3).
W celu optymalizacji procesu krystalizacji struwitu konieczne jest dodawanie Zrodta Mg [231—
234]. Badacze [235-236] zalecaja aplikowanie MgCl,, poniewaz zwigzek ten charakteryzuje
sie wysoka rozpuszczalnoscia, co powoduje, ze czas reakcji wymagany do rozpuszczenia Mg?*
w roztworze jest krotszy niz w przypadku uzycia innych suplementéw magnezu, np. MgSO,
czy MgO. Poza tym ze wzgledu na duzy nadmiar azotu amonowego w stosunku do magnezu
i fosforu, nalezy takze zapewnic aplikacje zrodet fosforu [237—-240]. Dawki soli magnezu i fos-
foru zostaty tak dobrane, aby osiggnaé jak najbardziej korzystne do kontrolowania warunki

wytracania struwitu.

Tabela7.3. Charakterystyka reagentdéw chemicznych

uzytych w procesie wytrgcania struwitu

Parametry R
chlorek magnezu diwodorofosforan sodu
Producent Chempur
Wzér chemiczny MgCl, NaH,PO,
Masa molowa, g/mol 95,211 119,98
Postaé ciato state ciato state
Kolor bezbarwny do biatego | biaty do bezbarwnego
Zapach bezwonny bd.
pH 5-6,5 (5%, 20°C) 4-4.5 (5%, 20°C)
Gestosé, g/cm? ok.1,57 (20°C) 1,91 (20°C)
Rozpuszczalno$é w wodzie, g/dm? 2430 (20°C) bd.
Zrédto: [241-242].
7.2.3. Membrany

W przeprowadzonych badaniach wykorzystano:

* membrany polimerowe ptaskie: membrany mikrofiltracyjne (MF) firmy Hoechst Celgard
Corporation, membrany ultrafiltracyjne (UF) oraz nanofiltracyjne (NF) firmy Mann+Hummel
Water & Fluid Solutions, a takze membrany do wymuszonej osmozy firmy Sterlitech Corpo-
ration;

* membrany ceramiczne ptaskie mikro- i ultrafiltracyjne firmy Tami Industries.

Membrany polimerowe MF0,02i0,2 um sg wykonane z polipropylenu o grubosci 25,4 um.
Ich porowatos$¢é wynosi odpowiednio 45 60% [243].
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Rys.7.2. Uzyte w badaniach ptaskie membrany

polimerowe (a) i ceramiczne (b)

WD: 16.47 mm B1:10.00 VEGA3 TESCAN 8 mm B1:10.00 veGAs TescANMADZ3T tAD3V 000t :18
SEMMAG:1.01ke | SEMHV:50KV  50pm SEMMAG:1.00kx | SEMHV:50kV  50um mi0s  VA02VHM3Z
Det: SE Date(midly): 01/01/12__ Wroclaw University of Technology Det: SE Date{m/dly): 01/01/12 _ Wroclaw University of Technology ypolonrosT 1o wiiewsvinU welootW _ SHHOI0 :blm)otsa

Rys. 7.3. Zdjecia SEM wybranych membran (pow.1000x): polimerowa z regenerowanej
celulozy 10 kDa (a), ceramiczna 5 kDa (b), polimerowa z polieterosulfonu NPO10P (c)
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Charakterystyke pozostatych membran przedstawiono w tabeli 7.4.

Tabela 7.4. Charakterystyka membran zastosowanych w eksperymentach

Czynna
Cut-off y'
. Max | Max powierz-
Materiat lub » Zakres .
Typy membran . | cisn,, | temp,, chnia
membrany retencja . pH )
MPa C filtracyjna,
Na,SO, o
Membrany ptaskie organiczne
PES10 kDa UF 10 kDa
polieterosulfon 95 1-14
PES30kDa UF 30 kDa
C10 kDa UF regenerowana 10 kDa
55 -1 38,5
C30kDa UF celuloza 30kDa -
NPO10P NF 25-40%
polieterosulfon 95 1-14
NPO30P NF 80-95%
FTSH,O FO trioctan celulozy - 50 3-7 140
Membrany ptaskie ceramiczne
Ceram1kDa FINE UF 1kDa
Tio, 2-14
Ceram 5 kDa FINE UF 5kDa
Ceram15 kDa UF 15 kDa
ZrO, 0,4 350 56
Ceram 50 kDa UF 50 kDa
0-14
Ceram 0,14 pm MF 0,14 um
7r0,-TiO,
Ceram 0,45 um MF 0,45 um

Zr6dto: [244-246).

Membrany uzyte w badaniach (rys.7.2—7.3) odznaczajg sie typowa, asymetryczng struktu-

ra, ztozong z cienkiej warstwy naskorkowej oraz grubszej warstwy podtrzymujace;j.
7.2.4. Pozostale materialy

Ocene wptywu wstepnej filtradji ciektej frakcji pofermentu na skuteczno$¢ eliminagji za-
wiesin i rozpuszczonych zwigzkéw organicznych prowadzono, wykorzystujac filtry workowe
firmy ChemTech o wielko$ci poréw: 1,10,50,100,200i 600 um (rys.7.4). Zostaty one wykonane
z odmiennych materiatéw: poliestrowego filcowego (1i10 um), polipropylenowego filcowego
(50 um) oraz nylonowego z siatki monofilamentowej (100, 200 i 600 um).
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Rys. 7.4. Filtry workowe uzyte w badaniach

7.3. Instalacje laboratoryjne oraz sposob prowadzenia badan

7.3.1. Koagulacja/chemiczne stracanie

Testy oczyszczania ciektej frakcji pofermentu z biogazowni odpadéw komunalnych z wyko-
rzystaniem proceséw koagulagji/chemicznego stracania przeprowadzono w reaktorach o pojem-
nosci 1 dm?, na stanowisku badawczym wyposazonym w mieszadto mechaniczne Velp Scien-
tifica JLT4 (rys. 7.5). Do reaktoréw dawkowano pipeta odpowiedni reagent, tj. CaO, FeCl, - 6 H,0
oraz koagulant PIX 112, w iloSciach odpowiadajacych ustalonym dawkom: 1,5; 3; 4,5; 7,5; 13,5
i19,5 g/dm?®w przypadku PIX112,1; 2; 3;;5; 9113 g/dm? w przypadku FeCl, - 6 H,0 oraz 2; 4; 6; 8;10;

—

Rys.7.5. Wielostanowiskowe mieszadto laboratoryjne Velp JLT4



62 Rozdziat7

12;15; 20; 2530 g/dm?3w przypadku CaO. Dodatkowo, w celu wyznaczenia r6znicowego rozktadu
wielkosci czastek w cieczy pofermentacyjnej, po oczyszczaniu z uzyciem FeCl, - 6 H,0 oraz PIX 112
przyjeto kolejne dwie dawki tych reagentéw: 101 20 g/dm?. Szybkie mieszanie (150 obr./min) pro-
wadzono przez 2 min, nastepnie zmniejszono czestotliwos¢ obrotéw mieszadta do ok. 20 obr./min
i prowadzono wolne mieszanie. W badaniach oceniajacych wptyw czasu flokulacji na wydajnosé
procesu wolne mieszanie prowadzono przez 20, 30, 40 i 60 min. Nastepnie wytaczano miesza-
dfa, a prébki pofermentu poddawano sedymentacji przez 30 min. W badaniach dotyczacych ana-
lizy zmian stezenia azotu amonowego prébki po dozowaniu reagentéw mieszano przez 1, 6, 24
i48 h, po czym przez30 min poddawano je sedymentagji. Po okreslonym czasie mierzono stezenie
N-NH,* w sklarowanej cieczy. Uzyskane w kazdym przypadku prébki przed poddaniem ich anali-

zie filtrowano przez $rednig bibute filtracyjna.

7.3.2. Wytracanie struwitu

Eksperymenty zwigzane z wytracaniem struwitu z ciektej frakcji pofermentu prowadzono,
przyjmujac optymalne parametry, wybrane na podstawie literatury przedmiotu (podrozdz.
6.2). W realizowanych badaniach reakcje wytrgcania struwitu prowadzono przy pH 9,0. Prob-
ke pofermentu o objetosci 500 cm? ustawiano na mieszadle mechanicznym Velp Scientifica
FCéS. Nastepnie dawkowano do niej MgCl, oraz NaH,PO,,. Dawki reagentéw (tabela 7.5) usta-
lono tak, aby po uwzglednieniu stezert Mg?*, N-NH,*i PO,>* w roztworze badawczym stosun-
ki molowe N:Mg:P wynosity odpowiednio: 5,13:1:1 (roztwor A), 1:1:1 (roztwor B), 2:1:1 (roztwor
C) oraz 1:1,1:1,1 (roztwér D). Warto$¢ temperatury roztworéw miescita sie w zakresie 20-23°C.
Po dodaniu odpowiedniej ilosci reagentéw przeprowadzano korekte pH do wartosci 9,0 za
pomocg 0,1 mol/dm? NaOH. Takie wtasciwosci (temperatura i pH) cieczy pofermentacyjnej
sprzyjaja, zgodnie z doniesieniami w literaturze przedmiotu, wytrgcaniu struwitu. Nastep-
nie proby mieszano przez 5 min z szybkoscig 160 obr./min, po czym poddawano je trwajacej
30 min sedymentagji.

Tabela7.5. Dawki soli magnezu i forsforu uzyte w wytracaniu struwitu

5 Dawka, g/dm?
Roztwor
MgCl, NaH,PO,
A 1,318 2,084
B 10,826 8,540
C 4,212 4,048
D 12,170 9,450
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7.3.2.1. Analiza osadu po wytracaniu struwitu przy uzyciu mikroskopu
elektronowego

Roztwory A i D poddano dalszym badaniom, tj. analizie osadu powstajacego po wytraca-
niu struwitu. Zdjecia wyksztatconych krysztatéw wykonano za pomocg mikroskopu optyczne-
go Axio Imager.M1m (Zeiss) w trybie Swiatta przechodzgcego oraz przy uzyciu elektronowego
mikroskopu skaningowego JSM-6610LV (JEOL) po napyleniu probek weglem za pomocg auto-
matycznej powlekarkiJEC-530 (JEOL).

7.3.2.2. Analiza osadu po wytracaniu struwitu przy uzyciu spektrometru
do pomiaru FTIR

W celu potwierdzenia, ze otrzymane krysztaty to struwit, wykonano pomiary FTIR. Prze-
prowadzonoje zwykorzystaniem spektrometru Vertex 70V (Brucker) w zakresie liczb falowych
(4000400 cm™) z rozdzielczoscig 2 cm™. Probki utarto w mozdzierzu agatowym, nastepnie
niewielkg ilos¢ (1% w/w) zmieszano z nadmiarem proszku KBr (99% w/w) i ponownie rozdrab-
niano, az do uzyskania jednorodnej konsystencji. Z mieszaniny przygotowano pastylki o Sred-
nicy 13 mm. Nastepnie zarejestrowano widma IR dla kazdej probki przy uzyciu spektrometru.

7.3.2.3. Analiza osadu po wytracaniu struwitu przy uzyciu dyfraktometru
do analiz XRD

Pomiary XRD wykonano przy uzyciu dyfraktometru rentgenowskiego Rigaku Ultima IV.
Wozory dyfrakcyjne rejestrowano w zakresie katow 28 5-70°, z krokiem 0,005° i predkoscig ska-
nowania 5°/min. Pozostate parametry obejmowaty promieniowanie Cu—Ka pracujace przy na-
pieciu40kViprzy natezeniu pradu30 mA. Fazy krystaliczne zostaty zidentyfikowane na podsta-
wie bazy danych Crystallography Open Database (COD). Analize danych z dyfrakgji proszkowej
przeprowadzono za pomocg programu ReX 0.8.3 [247], ktdry moze by¢ wykorzystany do uzytku
niekomercyjnego ijest nieodptatnie dostepny na stronie https://www.rexpd.org.

7.3.2.4. Analiza osadu po wytracaniu struwitu przy uzyciu analizatora wielkosci
czastek

Rozktad wielkosci czastek otrzymanych krysztatéw struwitu przeprowadzono metoda dy-
frakcji laserowej przy uzyciu analizatora wielko3ci czgstek Mastersizer 2000, wyposazonego

w urzadzenie dyspergujgce HydroMu (Malvern Instruments Ltd.). W urzadzeniu tym umiesz-
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czano szklane naczynie z woda, a czastki state, ktérych rozktad wielko3ci ma by¢ okreslony, byty
do niego dodawane w postaci proszku lub zawiesiny wodnej. Mieszadto Smigtowe i pompa maja
zapewnic¢ doktadne wymieszanie, cyrkulacje i przettaczanie powstatej rozcieficzonej zawiesiny
czastek przez komore pomiarowg aparatu. Dodatkowo wjednostce dyspergujacej mozliwe jest

generowanie ultradzwiekdw, ktére zapewniajg rozbijanie ewentualnych agregatéw czastek.

7.3.3. Cisnieniowa filtracja membranowa

Do przeprowadzenia procesu ciSnieniowej filtracji membranowej wykorzystano dwie in-
stalacje, przy czym kazda z nich zostata wyposazona w inny rodzaj membran. Przed przysta-
pieniem do prowadzenia badan w tym w zakresie testowany poferment poddawano 72-godz.
sedymentacji. Na rysunkach 7.6-7.7 przedstawiono laboratoryjng instalacje firmy Sterlitech
z komorg ci$nieniowa 316 SS o pojemnosci 3,8 dm?. Komora ta jest przystosowana do pracy
z ptaskimi membranami ceramicznymi. Proces prowadzony byt w uktadzie dead-end, przy ci-
Snieniu transmembranowym zawierajgcym sie w przedziale 0,1-0,3 MPa.

Ocene skutecznosci oczyszczania ciektej frakeji pofermentu z biogazowni odpadéw komu-
nalnych z wykorzystaniem membran polimerowych prowadzono na stanowisku badawczym,
wyposazonym w komore Amicon 8400 firmy Millipore (rys. 7.8—7.9). Komora ta pozwala na
realizacje procesu filtracji w uktadzie dead-end i jest przystosowana do pracy z membrana-
mi ptaskimi. Jej pojemno$¢ wynosi 400 cm?, za$ Srednica membrany 76 mm. Aby zapewni¢

wyréwnanie stezen w catej objetosci roztworu, komore UF umieszczano na mieszadle ma-

N2

%%
J 5

Rys.7.6.Schemat instalacji laboratoryjnej firmy Sterlitech;

1—butla ze sprezonym azotem, 2—zbiornik ciSnieniowy, 3—manometr,

4—zawor bezpieczenstwa, 5—membrana ceramiczna w obudowie
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Rys.7.7. Instalacja laboratoryjna firmy Sterlitech do filtracji ciSnieniowej

A
3
4 2

o
eee—

|

Rys.7.8. Schemat zestawu
laboratoryjnego z komorg
Amicon 8400 firmy Millipore;
1—komora Amicon 8400,

2—membrana, 3—mieszadto,
4—butla ze sprezonym azotem, Rys.7.9. Komora Amicon 8400
5—reduktor z mieszadtem magnetycznym
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gnetycznym ARE firmy OMC Envag. Cisnienie transmembranowe zastosowane w badaniach

z uzyciem komory Amicon 8400 wynosito 0,1-0,4 MPa.

7.3.4. Wymuszona osmoza

Eksperymenty zwigzane z okreSleniem przydatnosci procesu wymuszonej osmozy do
oczyszczania ciektej frakcji pofermentu prowadzono z wykorzystaniem laboratoryjnej insta-
lacji SEPA FO CELL firmy Sterlitech Corporation, ktérej membrana o powierzchni 0,014 m?
z warstwg aktywng skierowana byta w strone roztworu zasilajacego (rys. 7.10—-7.11). Instalacja
ta pozwala na prowadzenie testéw separacyjnych w uktadzie cross-flow, z wydajnoscig miesz-
czaca sie w zakresie 10-100 dm?/d i maksymalnym cisnieniem roboczym réwnym 6,9 MPa. Jej
zasadnicze elementy to: komora SEPA FO (wymiary powierzchni czynnej: 0,97 mm x 14,7 cm
x 9,53 cm), zbiornik roztworu zasilajgcego (ang. feed solution), zbiornik roztworu odbierajgce-
go (ang. draw solution), 2 pompy perystaltyczne (Gear Pump Drive firmy Masterflex) o zmien-
nej predkosci przeptywu i cisnieniu 7,6 MPa pozwalajgce na cyrkulacje cieczy w uktadzie oraz

Rys. 7.10. Schemat instalacji SEPA FO CELL; 1—zbiornik roztworu zasilajgcego, 2—pompa
roztworu zasilajgcego, 3—zbiornik roztworu odbierajgcego, 4 — pompa roztworu
odbierajgcego, 5—zawdr kontrolny koncentratu, 6 —zawor kontrolny roztworu odbierajgcego,
7—manometr koncentratu, 8 —manometr roztworu odbierajgcego, 9— przeptywomierz

koncentratu, 10— przeptywomierz roztworu odbierajgcego, 11— komora SEPA FO
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Rys.7.11. Laboratoryjna instalacja SEPA FO CELL

2 wagi cyfrowe (Isolab firmy Archem) uzywane do monitorowania zmian masy roztworu zasi-
lajgcego i odbierajacego. Minimalna objeto$¢ kazdego zbiornika byta réowna 3,7 dm?. Predkos¢
liniowa przeptywu cieczy w uktadzie wynosita 0,2 m/s. Badane roztwory odbierajace miaty na-
stepujace stezenia: 0,5 mol NaCl/dm?3,1 mol NaCl/dm3 oraz 3 mol NaCl/dm?. W trakcie procesu
prowadzono pomiary stezenia chlorkéw, przewodnosci i stezenia RWO w roztworze zasilajg-
cym oraz w roztworze odbierajacym.

7.3.5. Zintegrowany proces membranowy

Badania nad oceng mozliwosci sekwencyjnego oczyszczania frakdji ciektej pofermentu
z wykorzystaniem ci§nieniowych proceséw membranowych przeprowadzono, taczac trzy eta-
py separacji membranowej: mikro-, ultra- i nanofiltracje. Proces zintegrowany tego typu pro-
wadzono w réznych wariantach (rys. 7.12). W wyniku sekwencyjnego uzycia membran uzyska-
no roztwory bedace nadawg dla kolejnego procesu oczyszczania.

Badania nad oczyszczaniem cieczy pofermentacyjnej w procesie zintegrowanym, beda-
cym potaczeniem konwencjonalnych proceséw oczyszczania z filtracjg membranowa, obej-
mowaty trzy warianty, w ktorych wykorzystano opisane wczeSniej w tym rozdziale instalacje/
stanowiska badawcze:

e wariant 1: sedymentacja + filtracja + koagulacja + sedymentacja + filtracja membrano-
wa przy uzyciu membran polimerowych (rys.7.13);
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»  UFPES.10kDa > NE NPQ10P L permeat
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Rys. 7.12. Schemat sekwencyjnej separacji membranowej

ciektej frakcji pofermentu komunalnego
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Rys.7.13. Wariant 1 procesu zintegrowanego
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Rys.7.14. Wariant 2 procesu zintegrowanego

filtracja membranowa
wytrgcanie (membrany ceramiczne | roztwor oczyszezony
struwitu plaskie lub wymuszona
osmoza

ciekla frakcja pofermentu _ |

Rys.7.15. Wariant 3 procesu zintegrowanego

* wariant 2: sedymentacja + filtracja + koagulacja + sedymentacja + filtracja membrano-
wa przy uzyciu membran ceramicznych (rys.7.14);

* wariant 3: wytrgcanie struwitu + filtracja membranowa (UF przy uzyciu membran cera-
micznych lub wymuszona osmoza) (rys.7.15).

W wariancie 1 i 2 surowy ciekly poferment poddano 72-godz. sedymentagji i oczysz-
czaniu w procesie filtracji przy uzyciu filtra workowego o wielkosci poréw 1 pm. Nastep-
nie ciecz poddano koagulacji za pomocg FeCl, - 6 H,0, PIX 112 oraz CaO w ilosci 10 g/dm?
i 20 g/dm?3, po ktérej proby poddawano z kolei 30-minutowej sedymentagji i filtracji przy uzy-
ciu filtréw bibutowych Srednich. Uzyskang w ten sposéb sklarowang ciecz podawano na mem-
brany UF.

Wariant 3 procesu zintegrowanego obejmowat potgczenie wytrgcania struwitu z filtracjg
przy uzyciu membran ceramicznych badz z procesem wymuszonej osmozy. Na etapie wstep-
nego oczyszczania wytrgcano struwit z ciektej frakcji pofermentu, przyjmujac parametry, ktére
wskazano we wczesniejszych eksperymentach jako najbardziej efektywne: pH 9,0, tempera-
ture 20-23°C, stosunek molowy N:Mg:P =1:1,1:1,1 (roztwér D), czas reakcji 5 min przy szybkosci
mieszania 160 obr./min oraz czas sedymentacji 30 min. Wtasciwosci roztworu D przedstawio-
now tabeli 7.6. Podczyszczong ciecz podawano nastepnie na membrany ceramiczne bgdz pro-
wadzono proces wymuszonej 0smozy.

Doboru parametréw we wszystkich wariantach procesu zintegrowanego dokonano na
podstawie przeprowadzonych badan poszczegélnych proceséw prowadzonych w sposéb sa-
modzielny.
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Tabela 7.6. Wtasciwosci roztworu badawczego

po wytrgcaniu struwitu (roztwér D)

Wskaznik Wartos¢
Przewodnos¢, mS/cm 28,9
pH 9,0
ChZT, mg0,/dm3 9860
BZT,, mgO0,/dm? 3210
RWO, mg C/dm? 3670
N-NH,*, mg/dm? 404
Mg, mg/dm? 19,8
Ca, mg/dm? 31
K, mg/dm? 1697
Li, mg/dm? 6
P mg/dm’ 33

7.4. Przygotowanie materialow

7.4.1. Membrany polimerowe

Przed przystgpieniem do procesu filtracji membranowej testowane membrany poddano
wpracowaniu, ktére polegato na przefiltrowaniu wody redestylowanej przez membrany kolej-
no pod réznymi ciSnieniami transmembranowymi z zakresu 0,1-0,4 MPa. Wpracowanie pro-
wadzono az do uzyskania statych warto3ci strumienia wody.

Po kazdym eksperymencie membrany polimerowe byty czyszczone (regenerowane che-
micznie) za pomocg roztworu NaOH o stezeniu 0,1 mol/dm? (cz.d.a. Avantor Performance
Materials Poland S.A., Gliwice) i ptukane wodg redestylowang, az do momentu uzyskania
wartosci poczgtkowych strumienia permeatu, ktére zostaty osiggniete podczas wpracowania
membran. Membrana do FO nie wymagata wstepnego przygotowywania. Przed procesem
byta jedynie zanurzana na kilka godzin w wodzie redestylowanej. Regeneracja membrany po
przeprowadzonym eksperymencie polegata réwniez na przeptukaniujej wodg redestylowang.

7.4.2. Membrany ceramiczne

Wszystkie membrany ceramiczne ptaskie przed uzyciem poddawane byty procedurze przy-
gotowania do wiasciwej pracy. Obejmowata ona czyszczenie alkaliczne przez umieszczenie
membranw roztworze NaOH (15-20 g/dm?) o temperaturze 80°C przez 30 min, ptukanie do mo-
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mentu uzyskania obojetnego odczynu, czyszczenie kwasem i ponowne ptukanie az do uzyskania
obojetnego odczynu. W przypadku membran mikrofiltracyjnych i ultrafiltracyjnych zastosowa-
no czyszczenie 58-proc. HNO; lub 75-proc. H;PO, (5 cm?/dm?) o temperaturze 50°C przez 15 min.
W przypadku membran nanofiltracyjnych, zgodnie z zaleceniami producenta membran, uzyto
wytgcznie roztworu 75-procentowego H,PO, wilosci 1 cm?/dm? i temperaturze 50°C przez 15 min.

Po kazdym procesie membrany byty poddawane chemicznemu czyszczeniu za pomocg
roztworu NaOH o stezeniu 0,1 mol/dm? (cz.d.a. Avantor Performance Materials Poland S.A.,
Gliwice) i ptukane wodg redestylowang az do momentu uzyskania wartosci poczatkowych

strumienia permeatu.

7.5. Metody badawcze
7.5.1. Metody analityczne

Badania przeprowadzono w laboratorium Katedry Inzynierii Ochrony Srodowiska Poli-
techniki Wroctawskiej, z wykorzystaniem metod zestawionych w tabeli 7.7.

Tabela7.7. Zastosowane metody badawcze

Norma lub
Badany parametr Metoda badawcza Aparat udokumentowana
procedura badawcza
pH metoda multimetr cyfrowy PN-EN I1SO
potencjometryczna HQ40D z elektrodg 10523:2012
IntelliCAL™ PHC 101
Przewodnos¢ metoda multimetr cyfrowy PN-EN 27888:1999
elektryczna konduktometryczna HQ40D z elektrodg
wiasciwa IntelliCAL™
Fe metoda Shimadzu UV-V/IS1800 PN-I1SO 6332:2001
spektrofotometryczna
1,10-fenantroling
Mn metoda Shimadzu UV-VIS1800 PN-92/C-04590/03
spektrofotometryczna
Ca metoda miareczkowa - PN-ISO 6058:1999
Mg metoda obliczeniowa - PN-C 04554-4:1999
Substancje metoda wagowa - PN-78 C-04541
rozpuszczone,
sucha pozostatos¢
Zawiesiny lotne metoda wagowa - PN-72 C-04559
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Tabela7.7.cd.
Norma lub
Badany parametr Metoda badawcza Aparat udokumentowana
procedura badawcza
Zawiesiny metoda wagowa - PN-EN 872:2007
ogélne
OWOiRWO metoda analizator wegla Hach PN-EN 1484:1999
(w prébkach wysokotemperaturowego IL550
sgczonych przez utleniania NPOC;
saczek 0,45 pm) metoda termiczna
Chzt metoda - Standard Methods
dwuchromianowa 5220D
BZT, metoda rozcieficzer - PN-EN 1899-1:2002
Cl~,so,> metoda chromatografii chromatografjonowy PN-EN 1SO10304-
jonowej Thermo Scientific Dionex 2:2001
Aquion z detektorem
konduktometrycznym
do analizy anionéw lub
kationéw
Na*, K* metoda chromatografii chromatografjonowy PN-1SO14911:(2001)
jonowej Thermo Scientific Dionex
Aquion z detektorem
konduktometrycznym
do analizy anionéw lub
kationow
N-NH,* metoda spektrofotometr Standard Methods
spektrofotometryczna, Shimadzu UV-VIS 1800 4500-NH3C
bezposredniej
nessleryzacji
N-NO,~ metoda chromatografii chromatografjonowy PN-EN 1SO10304-
jonowej Thermo Scientific Dionex 2001
Aquion z detektorem
konduktometrycznym
do analizy anionéw lub
kationéw
PO, metoda spektrofotometr PN-EN ISO
spektrofotometryczna Shimadzu UV-VIS1800 3946:2000

z kwasem askorbinowym
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Norma lub
Badany parametr Metoda badawcza Aparat udokumentowana
procedura badawcza
Cr absorpcyjna Spektrometr absorpgji PN-EN 1233:2000
spektroskopia atomowa atomowej iCE 3500
(ASA) zatomizacjg Thermo Solar
ptomieniowg oraz
bezptomieniowg
Zn, Co, Cu, Ni absorpcyjna Spektrometr absorpgji PN-I1SO 8288:2002
spektroskopia atomowa atomowej iCE 3500
(ASA) zatomizacjg Thermo Solar
ptomieniowg
Cd,Pb absorpcyjna Spektrometr absorpgji PN-I1SO 8288:2002
spektroskopia atomowa atomowej iCE 3500
(ASA) z atomizacja Thermo Solar
ptomieniowa oraz
bezptomieniowg
Ba, As absorpcyjna Spektrometr absorpgji Procedura badawcza
spektroskopia atomowa atomowej iCE 3500 PB10
(ASA) z atomizacja Thermo Solar
bezptomieniowa
Hg absorpcyjna Analizator rteci AMA 254 | Procedura badawcza
spektroskopia atomowa PB3
(ASA)—selektywna dla
Hg z zatezaniem przez
amalgamacje
llos¢ bakterii posiew metodg wgtebng - PN-EN I1SO 8199
mezo-

i termofilnych

Kazdorazowo, za wyjatkiem oznaczania RWO, przed analizg préba byta filtrowana przy

uzyciu filtréw z bibuty Sredniej (1015 um).

7.5.2. Oznaczenie rozkladu wielkosci czastek

Pomiar rozktadu wielkosci czastek przeprowadzono przy uzyciu dyfraktometru laserowe-

go Mastersizer 2000 (Malvern, Wielka Brytania), wyposazonego w urzadzenie dyspersyjne

HydroMu (Malvern, Wielka Brytania) o zakresie pomiarowym wielkosci czgstek 0,1—2000 pm.
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W procedurze pomiarowej, w zaleznosci od stezenia czastek statych, ok. 3 cm? zawiesiny wle-
wano do zlewki o pojemnosci 700 cm?, wypetnionej wodg krazacg w celi pomiarowej. Pomiar
rozktadu wielkosci czastek prowadzono bez ultradzwiekow (zawiesina cyrkulowata przez cele
pomiarowa, ale nie generowano ultradzwiekéw), a nastepnie w trakcie ultradzwiekowej so-
nikacji zawiesiny (odbywata sie w zlewce, z ktérej zawiesina jest pompowana i cyrkulowana
przez cele pomiarowa) az do ustabilizowania rozktadu wielkosci czgstek (rozpad ewentual-
nych aglomeratéw).

Rozktad wielkosci czgstek oznaczono réwniez za pomocg aparatu Nicomp 380 DLS (Ni-
comp Particle Sizing Systems, Santa Barbara, USA), w ktorym metoda DLS jest wykorzystywa-
na do badania rozktadéw wielkosci czgstek w probkach o rozmiarach czgstek 1 nm-5 pm. Po-
miar przeprowadzano w ok. 3,5 cm? rozcieficzonej zawiesiny umieszczonej w komorze. Dzieki
zastosowaniu algorytmu analizy Nicomp ztozone rozktady wielomodalne zostaty przeanali-
zowane z najwyzszg rozdzielczoscig i powtarzalnoscia.

Pomiary przeprowadzono w laboratorium Katedry Inzynierii Procesowej i Technologii Ma-
teriatéw Polimerowych i Weglowych Politechniki Wroctawskiej.

7.5.3. Pomiar potencjatu {

Pomiary potencjatu T przeprowadzano w temperaturze 25°C przy uzyciu analizatora po-
tencjatu ¢ (Malvern Zetasizer 2000, Wielka Brytania). Rozcieficzong zawiesine kondycjonowa-
no w zlewce przez 10 min w okreslonym pH. Odczyn regulowano za pomocg wodorotlenku
sodu lub kwasu solnego. Nastepnie, wykorzystujgc do tego strzykawke, zawiesine umieszcza-
no w komorze elektroforetycznej. Warto$¢ potencjatu { wyznaczano jako $rednig z kolejnych

pieciu pomiaréw.
7.5.4. Pomiar kata zwilzania membran

Celem poszerzenia charakterystyki testowanych membran okreslono ich zwilzalnos¢.
Miarg zwilzalnosci jest kat zwilzania definiowany jako kat zawarty miedzy ptaszczyzng po-
wierzchni ciata statego i styczng do powierzchni kropli osadzonej na tym ciele statym w punk-
cie tréjfazowego kontaktu [248]. Pomiar kata zwilzania zostat wykonany metodg ASTM D5946
i polegat na umieszczeniu na powierzchni membrany, za pomocg mikrostrzykawki Hamilto-
na, kropli wody destylowanej Milli-Q (Millipore, USA) o objetosci ok. 5 pl, przy zachowaniu tej
samej minimalnej wysokosci igty nad powierzchnig membrany oraz kierunku Sciecia jej kon-
cowki. Pomiary te wykonano przy uzyciu urzadzenia PGX 50372 (Fibro System AB, Szwecja).
Przyktadowe zdjecia kropel wykonane kamerg CCD po uptywie 5 s od momentu osadzenia na
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Rys. 7.16. Przyktadowe zdjecia kropel osadzonych na powierzchni wybranych membran

powierzchni membrany obrazuje rys. 7.16. Na kazdej membranie osadzono min. 7 kropli, za

kazdym razem na ,$wiezej” powierzchni.

7.5.5. Pomiar $redniej wielkosci porow membran ceramicznych

Standardowe badania porometryczne przeprowadzono dla wszystkich ptaskich membran
ceramicznych przy uzyciu porometru POROLUX™1000 (Belgia) (rys. 7.17), metoda krokowa/
stabilizacji ci$nienia. W metodzie tej punkt danych jest rejestrowany tylko wtedy, gdy algoryt-
my stabilnosci (zdefiniowane przez uzytkownika) sg spetnione zaréwno w przypadku cisnie-
nia, jak i przeptywu, co oznacza, ze porometr wykrywa, kiedy pory opréznia sie przy okreslo-

nym cisnieniu, i czeka, az wszystkie pory o tej samej Srednicy (ale o r6znej dtugosci i kretosci)

POROLUX™ 1000

Rys.7.17. Uzyty w badaniach porometr POROLUX™1000 z uchwytem na prébki
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zostang catkowicie opréznione przed przyjeciem punktu danych. Jest to potwierdzane w wyni-
ku pomiaru stabilnego przeptywu gazu przed zwiekszeniem cisnienia do nastepnej wartosci.
Metoda ta jest najbardziej doktadna i zalecana do zastosowan badawczych i rozwojowych.

Pomiar Srednicy poréw technikg FBP (ang. first buble point) zostat wykonany metodg step/
stability (ang.) umozliwiajacg pomiar rzeczywistego FBP. Tok postepowania podczas pomiaru
FBP jest nastepujacy: ciSnienie w komorze prébki wzrasta liniowo dzieki dostarczeniu statego
przeptywu gazu przed otwarciem najwiekszego z poréw, a nastepnie, w momencie, gdy stru-
mien gazu przechodzi przez prébke przez najwieksze pory, wzrost cisnienia spada (najwieksze
pory sg otwarte i strumien gazu przechodzi przez probke). Pomiar FBP dokonywany jest przy
ci$nieniu, przy ktérym to nastepuje. Badania z tym zwiazane byty prowadzone przy predkosci
przeptywu réwnej 30 cm?/min i odchyleniu 30%. Obliczanie tego punktu w odniesieniu do ci-
Snienia, przy ktérym wykrywane sg pierwsze ciaggte pecherzyki gazu, definiuje norma ASTM
F-316-03. Jako ciecz zwilzajacg zastosowano ptyn Porefil (y =16,1 mN/m). Gradient wzrostu ci-
Snienia wynosit 30 s/bar.

Procedura przygotowywania prébek obejmowata przyciecie ich do $rednicy zewnetrznej
réwnej 25 mm. Nastepnie prébki, jeszcze przed pomiarami, byty moczone w Porefilu przez
10 miniumieszczane w prézniw celu zapewnienia petnej impregnacji. Z uwagi na ich grubosé
byty przytrzymywane specjalnym uchwytem do prébek, stosowanym do materiatéw o znacz-
nej grubosci. Prébki byty podtrzymywane standardowa siatka nosna.

Pomiary srednic poréw ptaskich membran ceramicznych przeprowadzono w laborato-

rium Me-Sep sp. z 0.0. (Krakow).

7.6. Parametry sluzace do oceny wynikow badan

7.6.1. Wspolczynnik zmniejszania (usuniecia/retencji) zanieczyszczen

Skuteczno3ci separacji oceniano, oznaczajgc stezenie zanieczyszczen w roztworze podda-
wanym oczyszczaniu i w roztworze oczyszczonym oraz wyznaczajac na tej podstawie wartosé

wspotczynnika zmniejszania (usuniecia/retencji) R ze wzoru:

C
R = (1 ——p)-mo,%
C

n

gdzie:
C, —Stezenie zanieczyszczen w roztworze oczyszczonym, g/m?,
¢, —poczatkowe stezenie zanieczyszczen w roztworze poddawanym oczyszczaniu,
g/m3.
Wartosci R > 90% wyznaczone zostaty z btedem mniejszym niz 1%.
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7.6.2. Strumien permeatu

Oceny wiasciwosci transportowych membran stosowanych w cisnieniowych procesach
membranowych dokonano przez wyznaczenie strumienia permeatu J. Definiuje sie go jako

objetos¢ permeatu uzyskang z jednostkowej powierzchni membrany wjednostce czasu:

V m?
A-t'm*-d

] =

gdzie:
V —objetos$é permeatu, m?,
A —powierzchnia membrany, m?,
t —czasfiltragji, d.
Oceny intensywnosci blokowania membran dokonano, obliczajac wartosci wzglednej
przepuszczalnosci membran]/],, definiowanej jako iloraz strumienia permeatu] do strumie-

nia wody redestylowanej nowej membranyJ,.

7.6.3. Opor membran

Podatnos¢ membran na fouling zostata réwniez okre$lona na podstawie wartosci oporéw

membrany. Gdy filtracji poddawano wode redestylowana, warto$¢ oporu membran R, wy-

znaczana byta z rbwnania Hagena-Poiseuille'a:

_Ap m’
)= M- Ryem m”-d
gdzie:
Ap  —cidnienie transmembranowe, Pa,
1l —wspotczynnik lepkosci dynamicznej, Pa-s,
Riem —OPOr membrany, m™.

W przypadku filtracji ciektej frakcji pofermentu rownanie Hagena-Poiseuille'a przyjmuje
postac:

3

Ap m
H'Rmem+Rf+R ,mz'd'

pol

gdzie:
Rf —op6r membrany wynikajacy z blokowania powierzchni i poréw membrany przez
substancje znajdujace sie w roztworze, m™,
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R, —0pér warstwy polaryzacyjnej przy powierzchni membrany, m™.

7.6.4. Cisnienie osmotyczne

Cisnienie osmotyczne (TT) roztworéw odbierajacych w procesie wymuszonej osmozy wy-

znaczono, wykorzystujac réwnanie van't Hoffa:
IM=i-c-R-T
gdzie:

i —wspdtczynnik van't Hoffa, bezwymiarowy; w przypadku NaCl wynosi 2,

¢ —stezenie molowe, mol/dm?,

)
-R = 8,31
mol - K 3145 mol - K

T —temperatura roztworu, K.

R —stata gazowa,

>



8. Wyniki badar i ich analiza

8.1. Podczyszczanie cieklej frakeji pofermentu

8.1.1. Podczyszczanie cieklej frakcji pofermentu w procesie filtracji

Wstepne badania, majace na celu podczyszczanie ciektej frakcji pofermentu pochodzacego
z biogazowni odpadéw komunalnych przez usuniecie z niej zawiesin oraz zwigzkéw organicz-
nych i nieorganicznych wystepujacych w formie zawieszonej w procesie filtracji, przeprowa-
dzono przy uzyciu szesciu filtréw workowych o r6znej wielkosci poréw. Uzyskane wyniki badan,
tj. stopien usuniecia zawiesin oraz zwigzkéw organicznych (mierzonych jako ChZT i BZT,) (rys.
8.1-8.2), Swiadczg o tym, ze zastosowanie filtréow workowych o Srednicy poréw 600 um pozwoli-
to na usuniecie tylko 45% zawiesin ogdlnych i 56% zawiesin lotnych. Na podstawie analizy stop-
nia usuniecia zwigzkdw organicznych stwierdzono, ze w tym przypadku byt on duzo mniejszy
i wynosit ok. 4% (oznaczonych jako ChZT) oraz14% (oznaczonych jako BZT). Zaobserwowano,
ze wraz ze zmniejszaniem Srednicy poréw stosowanych filtréw workowych skutecznoéé filtragji
rosta. Przyktadowo, dzieki filtrom workowym o Srednicy poréow 50 pm skutecznos$é usuwania
zawiesin ogdlnych ksztattowata sie na poziomie 77% (83% zawiesin lotnych), natomiast roz-
puszczonych zwiazkéw organicznych na poziomie 12% (ChZT) oraz 20% (BZT). Zauwazono

réwniez, iz jakkolwiek proces filtracji umozliwiat eliminacje frakcji zawieszonej, to oczyszczana

100
DOzawiesiny ogdélne @zawiesiny lotne

80 —

60

R, %
&

20

0 L L] L] L L L
600 200 100 50 10 1
wielko$¢ poréw, pm
Rys. 8.1. Zestawienie skutecznosci usuwania zawiesin z ciektej frakcji masy pofermentacyjnej

w procesie filtracji z zastosowaniem filtréow workowych
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25
OChZT @BZTs

20

LW LN TR T

600 200 100 50 10 1
wielko$¢ poréw, um
Rys. 8.2. Zestawienie skutecznosci usuwania zwigzkow organicznych z ciektej frakcji masy

pofermentacyjnej w procesie filtracji z zastosowaniem filtréw workowych

ciekfa frakcja pofermentu w dalszym ciggu zawierata duzg ilos¢ substancji rozpuszczonych oraz
czastki o wielkosci <1 um. Pomimo tego wydaje sie, ze zastosowanie filtracji jako etapu wstep-
nego oczyszczaniajest zasadne, gdyz przyczynia sie do zmniejszenia zawartosci zanieczyszczen
w roztworze i pozwala ograniczy¢ zjawisko blokowania membran w sytuacji, gdyby kolejnym

etapem oczyszczania miata by¢ separacja membranowa.

8.1.2. Podczyszczanie cieklej frakeji pofermentu w procesie sedymentacji

Badania dotyczace zastosowania sedymentacji do podczyszczania ciektej frakcji pofer-
mentu pochodzgcego z biogazowni odpadéw komunalnych miaty na celu okreslenie wptywu

czasu sedymentacji na skuteczno$¢ obnizenia wartosci ChZT oraz suchej pozostatosci w anali-

6300 18 200
6200 18 100
—O—ChZT o
6100 18 000 %
?\E 6000 —{—sucha pozostato$¢ g
=) 17900 2
5 5900 z
£ 17800 S
N 5500 2
- 17 700 5
=
5700 ﬁxI 2
% 17 600
5600 —Q
5500 17 500

0 20 40 60 80 100 120
czas sedymentacji, h
Rys. 8.3. Wptyw czasu sedymentacji na skutecznos¢ obnizenia ChZT

i suchej pozostatosci w ciektej frakcji pofermentu
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zowanym roztworze (rys. 8.3). Zaobserwowano, iz wykorzystanie sedymentacji jako wstepnego
oczyszczania pofermentu pozwala na istotne zmniejszenie zawartosci zanieczyszczen w roz-
tworze. Analiza krzywych kinetycznych pozwolita stwierdzié, ze optymalny czas sedymentadji
wynosit 72 h. Po jego przekroczeniu skutecznos¢ oczyszczania cieczy pofermentacyjnej naj-
pierw zwiekszata sie, a po krétkim czasie osiggneta staty poziom. Po 72 h sedymentacji wartos¢
ChZT zostata obnizona 0 9,2%, a sucha pozostato$¢ o 2,4%. Uzyskane w wyniku sedymentagji
czesciowe sklarowanie roztworu nie tylko spowodowato wizualng zmiane jego jakosci, ale réw-
niez zmniejszyto ilos¢ zawartych w nim wiekszych czgstek, ktére mogtyby blokowaé membrane
podczas filtracji pofermentu.

8.1.3. Podczyszczanie cieklej frakeji pofermentu w procesie
koagulacji/chemicznego stracania

Ze wzgledu na obecnosé w ciektym pofermencie duzej ilosci zwigzkéw organicznych i nieorga-
nicznych zaréwno w formie rozpuszczonej, koloidalnej, jak i zawieszonej przed zastosowaniem
bardziej zaawansowanych metod oczyszczania przeprowadzono testy wstepnego oczyszczania
w procesie koagulacji/chemicznego stracania z uzyciem FeCl;, - 6 H,0, PIX 112 oraz CaO. O wyborze
do badar koagulantéw zelazowych (FeCl, - 6 H,0, PIX112) zadecydowata ich mniejsza wrazliwos¢
na zmiany temperatury oraz powstawanie podczas koagulagji z ich udziatem wiekszych aglome-
ratow. Ponadto ewentualne wtdrne zanieczyszczenie roztworu pozostatosciami zwigzkéw zelaza
jest znacznie mniej niebezpieczne niz w przypadku stosowania odczynnikéw glinowych. Do ba-
dan wykorzystano wapno (CaO) ze wzgledu najego niska cene, a przede wszystkim ze wzgledu na
jego powszechnos¢. Umozliwia ono nie tylko koagulacje i chemiczne wytrgcanie zanieczyszczen,
ale réwniez dezynfekcje, a wytworzony osad moze mie¢ wiasciwosci uzytkowe.

Skutecznos¢ podczyszczania ciektej frakcji pofermentu w procesie koagulacji/chemicznego
stracaniajestrézna. Zalezy bowiem od wielu czynnikdéw zwigzanych zaréwno ze sposobem reali-
zadji procesu, jak i wtasciwosciami stosowanych reagentéw. Przeprowadzone badania pozwolity
okresli¢ wptyw dawki reagentu, jego rodzaju oraz czasu reakgji na skuteczno$¢ podczyszczania
ciektego pofermentu (rys. 8.4). W przypadku wszystkich testowanych reagentéw zaobserwowa-
no, iz wzrost ich dawek skutkowat zmniejszeniem wartosci ChZT oraz stezenia RWO. Przyktado-
wo, roztwor FeCl, - 6 H,0 po 20 min procesu i przy dawce 3 g/dm?® spowodowat, ze skutecznos¢
zmniejszenia wartosci ChZT wyniosta 40%, a stezenia RWO 23%, za$ przy dawce 13 g/dm? od-
powiednio 48 i 25%. Im wieksza byta dawka reagentu, tym wiecej ktaczkéw sorbujgcych zanie-
czyszczenia znajdowato sie w oczyszczanym pofermencie. Po dodaniu wapna ktaczki te zawie-
raty gtéwnie CaCO,, natomiast po dodaniu FeCl, - 6 H,0 i PIX 112 zawiesina powstata w wyniku
wytracania sig Fe(OH),.
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Rys. 8.4. Skuteczno$¢ zmniejszenia ChZT i usuniecia RWO w wyniku zastosowania CaO (a),
FeCl, - 6 H,0 (b) i PIX112 (c) (czas wolnego mieszania: 20 min)
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Analiza uzyskanych wynikéw pokazuje, ze wszystkie testowane reagenty mogg skutecz-
nie podczyszczac ciektg frakcje pofermentu. Poréwnujgc uzyskane efekty, tj. usuniecie w takim
samym stopniu substancji organicznej, stwierdzono, ze byty one lepsze w przypadku nawet
niewielkich dawek (kilku g/dm?) FeCl, - 6 H,0 i koagulantu zelazowego PIX 112 niz nawet wyz-
szych dawek (ponad 15 g/dm?3) Ca0. Z dwéch odczynnikéw na bazie zelaza uzytych w takiej
samej ilosci wyzszg skuteczno$¢ gwarantowat PIX 112. W przypadku wszystkich zastosowa-
nych odczynnikéw zaobserwowano réwniez, ze niezaleznie od ich dawki stopier zmniejszenia
ChZT byt znacznie wyzszy niz stopief usuniecia RWO.

Ze wzgledu na fakt, iz w wielu procesach fizyczno-chemicznych czas reakcji, a w opisywa-
nych badaniach czas mieszania, moze miec istotny wptyw na skuteczno$¢ usuwania zanie-
czyszczen, w kolejnym etapie prac oceniono zmiany ChZT i RWO wraz z wydtuzeniem czasu
flokulagji. Stwierdzono, ze niezaleznie od rodzaju testowanego reagentu wydtuzanie czasu
reakcji powyzej 20 min nie wptyneto w zaden sposob na efektywnos¢ procesu (rys. 8.5-8.6).
Wyjatek stanowit PIX 112, w przypadku ktérego wydtuzenie czasu wolnego mieszania spo-
wodowato wzrost skutecznosci usuwania zwigzkow organicznych (RWO). Pozostate reagenty

a) 70 b) 70

020 min @30 min @40 min W60 min 020 min @30 min @40 min @60 min
60 60
50 - 50 —
=<
§ 40 o 40
o e
S
S 30
30 K
20 20
) |:|:I |:I:I |:[I )
s i | 0 |
2 4 6 8 10 12 15 20 25 30 1 2 3 4 9 13
dawka CaO, g/dm* dawka FeCls - 6 H20, g/dm?
) 70

020 min @30 min @40 min W60 min

o,
Reop: %

0 | | | | |
1,5 3 4,5 7.5 13,5 19,5
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Rys. 8.5. Wptyw czasu wolnego mieszania na skuteczno$¢ zmniejszenia ChZT
przy zastosowaniu CaO (a), FeCl, - 6 H,0 (b) i PIX 112 (c)
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2 4 6 8 10 12 15 20 25 30 1 5 3 4 9 13
dawka CaO, g/dm? dawka FeCls - 6 H20, g/dm®

c) 50
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1.5 3 4,5 7.5 13,5 19,5
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Rys. 8.6. Wptyw czasu flokulacji na skuteczno$¢ usuwania RWO
po zastosowaniu CaO (a), FeCl; - 6 H,0 (b) i PIX 112 (c)

prowadzity do nieznacznego wzrostu zawartosci zwigzkéw organicznych. Wyjasnieniem tego
zjawiska jest prawdopodobnie desorpcja zanieczyszczen z powierzchni weze$niej uformowa-
nych ktaczkéw. Efektem zbyt dtugiego mieszania byta czeSciowa dezintegracja ktaczkow i de-
sorpcja zwigzkow uprzednio zaadsorbowanych w procesie koagulacji. Uwzgledniajac opisane
powyzej obserwacje, mozna stwierdzi¢, ze optymalny (z punktu widzenia spadku stezenia
ChZT i RWO) czas wolnego mieszania wynosi 20 min.

Wstepnemu oczyszczaniu ciektej frakcji komunalnego pofermentu przez zastosowanie
koagulacji/chemicznego stracania towarzyszy rowniez efet wizualny (rys. 8.7).

W zwigzku z tym, ze azot amonowy wystepuje w ciektej frakcji pofermentacyjnej w bar-
dzo wysokim stezeniu, a jego obecnos$¢ w wodzie odzyskanej nie jest pozadana, w kolejnych
seriach badawczych okreslono wptyw czasu mieszania roztworu (po dawkowaniu reagentow)
na zmiane stezenia azotu amonowego (rys. 8.8). Na podstawie uzyskanych wynikéw stwier-
dzono, Ze po zastosowaniu wszystkich reagentéw, w przeciwienstwie do ChZT i RWO, steze-
nie N-NH,* w oczyszczanej cieczy pofermentacyjnej nie zalezato od jego dawki, a jedynie od
czasu reakcji. Wydtuzenie czasu trwania procesu z 1 h do 48 h umozliwito zwiekszenie sku-
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Rys. 8.7. Efekt wizualny towarzyszacy podczyszczaniu ciektej frakcji cieczy pofermentacyjnej

w procesie koagulacji/chemicznego strgcania w surowej frakgji cieczy pofermentacyjnej (a)

oraz po dodaniu: 10 g/dm? PIX 112 (b), 10 g/dm? CaO (c), 10 g/dm? FeCl,-6H,0 (d), 20 g/dm?
PIX 112 (e), 20 g/dm? CaO (f), 20 g/dm? FeCl,-6H,0 (g)

tecznosci usuwania N-NH,* z7 do 72%, z 6 do 45% i z 7 do 60% odpowiednio dla najnizszej
z badanych dawek CaO, FeCl, - 6 H,0 i PIX 112. W kazdym przypadku zauwazono, ze w poczat-
kowej fazie procesu skuteczno$¢ usuwania N-NH,* byta niska i po 1 h zawierata sie w zakresie
5-8%, a po 6 h wzrosta do wartosci z zakresu 20-28%. Wraz z uptywem czasu reakdji stopien
obnizenia zawartosci azotu amonowego wzrastat, a po 24 h trwania procesu miescit sie w za-
kresie 49—66%. Wydtuzenie czasu flokulacji o kolejne 24 h tylko nieznacznie zwiekszyto, tj. do
80%, usuniecie N-NH,*. Czas mieszania wynoszacy 24 h wybrano wiecjako najkorzystniejszy
z punktu widzenia eliminacji azotu amonowego z ciektej frakcji pofermentu. Ponadto stwier-
dzono, ze rodzaj zastosowanego reagentu nie pozostaje bez znaczenia dla skutecznosci usu-

wania N-NH,* z cieczy pofermentacyjnej. Zgodnie z oczekiwaniami najlepsze wyniki uzyska-
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Rys. 8.8. Wptyw czasu reakgji na efektywnos¢ procesu odpedzania N-NH,*

z ciektej frakeji pofermentu komunalnegoza pomoca FeCl, - 6 H,0, CaO i PIX 112
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no, gdy jako odczynnik zastosowano CaO. Wyjasnieniem tego zjawiska moze by¢ wartos¢ pH,
kt6ra przy badanych dawkach CaO (4,12i30 g/dm?) pH wynosita12 i wiecej. W tych warunkach
N-NH,* wystepuje w postaci gazowego amoniaku, ktéry moze by¢ uwalniany do atmosfery.
Zaskakujgce byto to, ze zastosowanie jako odczynnika zwigzkéw chemicznych na bazie zelaza
(FeCl, - 6 H,0O lub PIX 112) réwniez spowodowato znaczne obnizenie stezenia azotu amono-
wego W oczyszczanej cieczy. Oba odczynniki spowodowaty obnizenie wartosci pH roztworéw
(przy maksymalnych dawkach FeCl, - 6 H,0 do 7,5 i PIX 112 do 6,26), co zdecydowanie unie-
mozliwito uwalnianie gazowego NH,.

Zastosowanie chemicznego oczyszczania ciektej frakcji pofermentu, w tym przypadku ko-
agulagji/stracania chemicznego, powoduje, ze w roztworze, po dodaniu reagentéw chemicz-
nych, zachodzg reakcje chemiczne, ktére m.in. zmieniajg potencjat T czastek koloidalnych.
Dodatkowo zastosowanie koagulacji zmienia proporcje wielkosci czastek. Z tego wzgledu
surowa, ciekta frakcje pofermentu oraz prébki oczyszczone kolejno w procesie koagulacji/stra-
cania chemicznego oraz sedymentacji przeanalizowano pod kgtem rozktadu wielkosci zawie-
szonych czastek i ich potencjatu {w zakresie pH 2-12 (rys. 8.9-8.10).

Stwierdzono, ze zawiesine surowego pofermentu pochodzacego z biogazowni odpadéw
komunalnych cechowato pH o wartosci ok. 7,2 oraz duze zmetnienie i czarne zabarwienie (rys.
8.7) pochodzace od matychistabilnych czastek obecnych w zawiesinie. Wieksze czastki opada-
ty nadno, ale zawiesina byta metna z powodu matych czgstek zawieszonych. Rozktad wielkosci
czastek byt duzy i wahat sie w zakresie ok. 0,4-300 pum, a bez uzycia ultradZzwiekdéw pojawiaty
sie agregaty o rozmiarach nawet do 900 pm (rys. 8.9). Wartosci d,, dsy, dgo probki surowej po-
dana jest w tabeli 7.1. (podrozdz. 7.1). Po zastosowaniu ultradzwiekéw d,, zmniejszyto sie do
1,8 pm, dg; d0 11,5 pm, a dgy do 62 pm.

Na wartosci mierzonego potencjatu { surowej ciektej frakcji pofermentu, bedgcej miesza-
ning réznych typéw czgstek, wptywat szeroki zakres rozmiaréw czastek. Prébka ta charaktery-
zowata sie wysokimi ujemnymi wartosciami potencjatu ¢ w zakresie pH 5-12 (potencjat {w za-
kresie—25+—-35 mV). W sytuadji, gdy pH wynosito ok. 2 (rys. 8.10), wystepowat |IEP

Stosowanie wapna w postaci CaO lub Ca(OH), w technologii oczyszczania Sciekéw jest
dos¢ powszechng praktyka [249]. W wyniku proceséw mechanicznych, chemicznych i bio-
logicznych nadaje ono wysoki odczyn alkaliczny. Wapno palone (CaO) ma wysokie powino-
wactwo do wody. Wchodzac z nig w reakcje, przeksztatca sie w hydrat (wodorotlenek wapnia,
Ca(OH),), czemu towarzyszy uwalnianie energii cieplnej. Mniejsza ilos¢ CaO (10 g/dm?®) wizu-
alnie niewiele zmienita w prébce surowego pofermentu (rys. 8.7c): kolor zawiesiny pozostat
czarny, jedynie zmetnienie nieznacznie zmniejszyto sie, a cze$¢ czastek opadta na dno. Moz-
na byto zaobserwowac zmiane w rozktadzie wielkosci czgstek (rys. 8.9a) w postaci wyrazne-
go piku dla duzych czastek i szerokiego, sptaszczajgcego sie i przesuwajgcego sie w kierunku
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Rys. 8.9. Znormalizowany réznicowy rozktad wielkosci czastek surowej cieczy

pofermentacyjnej i cieczy pofermentacyjnej po oczyszczaniu z uzyciem CaO (a), FeCl, - 6 H,0

(b), PIX112 (c) i sedymentagji (czas wolnego mieszania 20 min, czas sedymentacji 30 min)
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Rys. 8.10. Potencjat { surowej cieczy pofermentacyjnej i cieczy pofermentacyjnej po
oczyszczaniu za pomocg Ca0, FeCl, - 6 H,0 i PIX 112 w dawce 10 g/dm? (a), 20 g/dm? (b)

i sedymentagcji (czas wolnego mieszania 20 min, czas sedymentacji 30 min)

drobniejszych czastek po sonikacji piku dla czastek w zakresie 2—20 pum. llos¢ 20 g/dm? CaO
spowodowata zanik tej frakcji i zmniejszenie udziatu czastek powyzej 100 um. Wartos¢ d,,
pozostata w zasadzie niezmieniona (ok. 1 pm), nawet po ultradZwiekach, natomiast wartos¢
dg, zmiejszyta sie ze 120 do 90 pm i ulegta dalszemu zmniejszeniu po sonikacji probki. Me-
diana Srednicy wzrosta z7,8 do 34,3 um, a po ultradZzwiekach z 6 do 24 pm. Nizsza dawka CaO
nie zmienita zalezno3ci potencjatu T od pH, co jest spdjne z niskg skutecznoscig oczyszczania
pofermentu przy tej dawce, pokazang na rys. 8.4a. Z kolei zwiekszenie dawki CaO do 20 g/dm3
skutkowato zmniejszeniem ujemnej warto3ci potencjatu { o ok. 10 mV powyzej pH 4 (rys.
8.10b). Nie zaobserwowano przesuniecia IEP

Zastosowanie jako koagulantu 10 g/dm? FeCl, - 6H,0 spowodowato, ze w roztworze pozo-
staty nieliczne czarne czastki masy pofermentacyjnej, ktére po pewnym czasie opadty na dno.
Natomiast pojawity sie drobne, zétte czastki, ktére w wiekszosci pozostawaty w stanie zawie-
szonym. W lekko alkalicznym roztworze wodnym FeCl, - 6H,0 reaguje z jonem wodorotlen-
kowym, tworzac ktaczki wodorotlenku zelaza(lll), a doktadniej FeO(OH)~. W tym przypadku
pH roztworu nieznacznie obnizyto sie do ok. 7. Rozktad wielkosci czgstek w supernatancie
przesunat sie nieznacznie w kierunku drobniejszych czastek (rys. 8.9b). Mediana Srednicy wy-
nosita ok. 8 i 6 pm, odpowiednio przed i po zastosowaniu ultradZzwiekéw. Parametry d,, i dg
byty réwne i wynosity 3131 um, a po ultradzwiekach odpowiednio 1,6 i 16 um. Dawka 10 g/dm3
FeCl, - 6H,0 obnizata ujemng wartos¢ potencjatu { o ok. 5-10 mV w zakresie pH 2,5-12. Nie
zaobserwowano jednak przesuniecia wartosci IEP (rys. 8.10a).
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Zwiekszanie dawki FeCl, - 6H,0 do 20 g/dm? powodowato powstawanie wigkszej ilosci osa-
duiznacznie wieksze zmetnienie oraz pomarafnczowe zabarwienie zawiesiny. Chlorek zelaza(lll)
ulega hydrolizie w wodzie, w wyniku czego roztwor przybiera barwe czerwonobrunatng, a Srodo-
wisko staje sie kwasowe (w tym przypadku pH obnizyto sie do ok. 4,1). W poréwnaniu z surowg
frakcjg pofermentu w rozktadzie wielkosci czastek wyraZnie zauwazalne jest zanikanie frakgji
najdrobniejszej i najwiekszej (rys. 8.9). Wartos¢ d., wynosita ok. 21,5 pm i po zastosowaniu ul-
tradzwiekéw zmniejszyta sie do 17,3 pm. Wartosci d,, i dgy byty rowne odpowiednio 8,21 52,7 pm
oraz 5,8 i 44 pum (rys. 8.9b). FeCl, - 6H,0 w ilosci 20 g/dm? generowat dodatni, wysoki potencjat
elektrokinetyczny w zakresie pH1,8-5. Przy pH 8 pojawit sie IEP, nastepnie potencjat {, po spadku
do wartosci ok.—5 mV, ponownie osiggnat wartos¢ dodatnia, gdy pH wynosito ok. 11 (rys. 8.10b).

Uzycie kolejnego z testowanych reagentéw, tj. siarczanu(VI) zelaza(lll) w ilosci 10 g/dm?
w postaci handlowego produktu o nazwie PIX 112, w zasadzie nie spowodowat zmiany obra-
zu makroskopowego zawiesiny. Ze wzgledu na kwasowy charakter koagulantu pH obnizyto
sie nieznacznie do wartosci 7,1. Zawiesina pozostata metna i zabarwiona na czarno (rys. 8.7b),
co pozwolito stwierdzié, iz 10 g/dm? okazato sie niewystarczajace do uzyskania zamierzonego
efektu oczyszczania. Zastosowanie koagulantu zelazowego spowodowato usuniecie najgrub-
szej frakgji czastek pofermentu i powstanie frakcji drobniejszej niz w surowym pofermencie
(rys. 8.9¢). Mediana Srednicy przesuneta sie w kierunku 2,5 pm, warto$¢ d,, wyniosta 0,2 um,
ady, 15,8 pm. Po sonikacji warto$¢ d, wynosita ok.1pum, a dgy spadta do 9 pm. Zaobserwowano,
Ze zastosowanie tego koagulantu nie spowodowato zmiany warto3ci IEP pofermentu. Dawko-
wanie 10 g/dm? PIX 112 nie zmienito charakteru przebiegu zaleznosci potencjatu T od pH, ale
zwiekszyto wartos¢ ujemnego potencjatu o ok.5 mV (rys. 8.10a).

Zwiegkszenie do 20 g/dm? dawki Fe,(SO,), (w postaci PIX 112) skutkowato zmiang obrazu
makroskopowego zawiesiny. Obserwowana zawiesina byta stabilna, metna i zmienita barwe
nardzawa (rys. 8.7e). Siarczan(VI) zelaza(lll) rozpuszcza sie w wodzie i, silnie hydrolizujac, daje
z6tto-brazowe zabarwienie (na skutek powstawania m.in. [Fe(OH)(H,0):]*"). W wyniku za-
chodzacych reakcji chemicznych pH roztworu obnizyto sie do 6,3. Rozktad wielkosci czastek
wskazuje na prawie catkowity zanik w sonikowanej probce czastek majgcych wiecej niz 50 pm
(rys. 8.9¢). Warto$¢ d., wynosita 14 um i po ultradZwiekach przesuneta sie 10 pm. Wartos¢ d,,
wynosita odpowiednio ok. 4 i 2 um, natomiast dgy, nieznacznie przekraczata odpowiednio 32
lub 21 um. Przy dawce PIX 112 réwnej 20 g/dm? znaczgco zmienia sie przebieg zaleznosci po-
tencjatu ¢, ale tylko w zakresie pH powyzej 3. [EP tworzyt sie przy pH wynoszacym ok.12,2. Gdy
warto$¢ pH miescita sie w zakresie 5-10, potencjat L oscylowat wokot—20 mV (rys. 8.9b).

Obserwowane zmiany potencjatu Z (rys. 8.10), jak réwniez rozktadu wielko3ci czgstek (rys.
8.9) pozostatych w roztworze, wraz ze zmiang dawki reagentu, wskazujg na znaczenie tego
czynnikaw doborze systemu oczyszczania pofermentu. Zbyt mate dawki reagentéw powoduja,
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ze frakcja koloidalna nie ulega destabilizacji, a tym samym nie jest eliminowana (lub jest, ale
z ograniczong skutecznoscig) z roztworu. Dodatkowo, czgsteczki pozostajace w roztworze
majg inne wiasciwosci niz te, ktére wystepuja w przypadku zanieczyszczef w roztworze suro-
wym, a tym samym moga w zupetnie inny sposéb wptywac na kolejne procesy technologiczne
oczyszczania roztworu. Znajomos¢ zmiany rozktadu wielkosci czastek, jak rowniez potencjatu
Cjest szczegblnie istotna w przypadku, gdy kolejnymi procesami w uktadzie technologicznym
oczyszczania pofermentu sg procesy membranowe. Obecnos¢ w roztworze po koaguladji za-
nieczyszczen o mniejszych rozmiarach moze nasila¢ wewnetrzny fouling membran porowa-
tych, natomiast znak fadunku koloidu bedzie okreslat kierunek i site oddziatywan elektrosta-
tycznych miedzy czastkami a membrana.

8.1.4. Podczyszczanie cieklej frakeji pofermentu przez wytracanie struwitu

Ze wzgledu na problemy, jakie moze powodowa¢ niekontrolowane wytrgcanie struwitu
w instalacjach biogazowni, np. wzrost oporéw hydraulicznych na skutek blokowania rurocig-
géw transportujgcych, uszkodzenia mechaniczne pomp, wzrost kosztéw eksploatacyjnych
zwigzanych z usuwaniem wyzej wymienionych zagrozen, zbadano mozliwosci wytrgcania
struwitu z ciektej frakcji pofermentu pochodzenia komunalnego celem poprawy jego jakosci
na etapie wstepnego podczyszczania badanego roztworu.

a)

Rys. 8.11. Fotografie surowego pofermentu (a), prébek podczas wytrgcania struwitu,
tj. probki D (N:Mg:P 1:1,1:1,1) (b) i prébki A (N:Mg:P 5,13:1:1) (c)
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Badania miaty umozliwi¢ znalezienie sposobu zaréwno poprawy koncowej jakosci cieczy
pofermentacyjnej, jak i ograniczenia foulingu membran uzytych w kolejnym etapie oczyszczania.

Stwierdzono, ze po dodaniu do prébek ciektej frakeji pofermentu zwigzkéw Mg i P oraz po
przeprowadzeniu korekty odczynu nastepowato zmetnienie roztworu, co mogto Swiadczy¢
0 rozpoczeciu wytrgcania sie struwitu (rys. 8.11). Zawiesiny zawierajace krysztaty wytrgcone-
go struwitu réznig sie miedzy soba: ilos¢ osadu w roztworze D (N:Mg:P 1:1,1:1,1) (rys. 8.11b) jest
wieksza niz ilos¢ osadu w roztworze A (N:Mg:P 5,13:1:1) (rys. 8.11c), co prawdopodobnie jest wy-
nikiem proporgji uzytych odczynnikéw stracajgcych. Dodatkowo wytrgcony osad w roztworze D
jestjasniejszy (jasnobrazowy), a osad w roztworze A duzo ciemniejszy (ciemnobrgzowy). Pozo-
staty supernatantjest réwniez duzo jasniejszy niz surowa frakcja pofermentu (rys. 8.11a).

Na rysunku 8.12 przedstawiono skuteczno$¢ usuwania wybranych makroelementéw
z préobek ciektej frakcji pofermentu, w ktérych wytracano struwit przy zastosowaniu MgCl,
(stanowiacego zewnetrzne zrédto magnezu) oraz NaH,PO, (stanowiacego zewnetrzne Zrédto
fosforu). Niezaleznie od przyjetego stosunku molowego N:Mg:P zaobserwowano niewielki
stopien usuniecia zwigzkdw organicznych. W oczyszczonej wstepnie cieczy pofermentacyjnej
(supernatancie) ChZT, BZT, oraz stezenie RWO zmniejszyty sie¢ maksymalnie 0 15% w poréw-
naniu do stezen w prébie poczatkowej.

Stezenia N-NH,* w oczyszczonych prébkach odciekéw pofermentacyjnych ulegty obnize-

niu, lecz wykazywaty duza zmiennos¢. Zaobserwowano, iz skuteczno$¢ usuwania N-NH,* byta

100

05,13:1:1 (roztwor A)

90 B1:1:1 (roztwér B) M M
30 m2:1:1 (roztwor C)

m1:1,1:1,1 (roztwér D)
70
60

X
o 50
40
30
20
0 D D|:|I D|:|I — L] L] D C_mm L
ChZT BZTs RWO N-NHa Mg Ca K Li P

Rys. 8.12. Zaleznos¢ stopnia usuniecia wybranych wskaznikéw od stosunku molowego N:Mg:P

w analizowanej prébce podczas wytrgcania struwitu
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zalezna od ilosci dozowanych suplementéw magnezu i fosforu i wynosita od 0 (gdy N:Mg:P =
5,13:1:1) do 48% ( gdy N:Mg:P =1:1,1:1,1). Ani z badan wtasnych, ani z doniesief w literaturze
przedmiotu [173—174, 178, 250—252] nie wynikato jednoznacznie, jaka ilos¢ azotu amonowe-
go powinna zostac usunieta. Rozbieznosci te mogty by¢ spowodowane rézng charakterystyka
jakosciowa badanych cieczy. Uzyskany efekt zmniejszenia zawartosci N-NH,* moze by¢ cze-
Sciowo skutkiem uwalniania gazowego NH,, ktéry przy pH 9 moze stanowi¢ ok. 30% azotu
amonowego w roztworze.

Efektywnos¢ wytracaniajonéw magnezu i wapnia z pofermentu byta w zasadzie niezalez-
na od przyjetego stosunku molowego. Pomimo zewnetrznego dozowania zwigzku magnezu
stezenia jonéw magnezu w oczyszczanym roztworze zmieniaty sie w zakresie 16,6-23,1 g/m?
i byty duzo nizsze od stezenia poczgtkowego. Podobnie byto w przypadku stezen jondw wap-
nia w prébkach badanych cieczy po wytracaniu struwitu (30,8—42,3 g/m?). Rahman i in. [178]
wykazali, ze obecno$é Ca?* w roztworze o pH powyzej 9,5 przyczynia sie do zwiekszenia stezeri
m.in. Ca;PO, oraz CaHPO,. W przeprowadzonych eksperymentach odczyn odcieku byt nizszy,
stad tez nie zaobserwowano wytracania soli wapnia. Kolejnym czynnikiem decydujgcym o wy-
tracaniu struwitu byto zachowanie odpowiedniej proporcji Ca?*:Mg?*. Wedtug Jaffer i in. [253]
wartos¢ tego ilorazu powinna by¢ ponizej 1. Rdwniez w badaniach wtasnych wartos¢ ta wyno-
sita ponizej 1, przez co nie powinno wystapic ryzyko wytracania hydroksyapatytu. Mozna wiec
przypuszczad, ze nastgpito wytrgcanie struwitu z analizowanego roztworu.

W oczyszczanym pofermencie nieznacznemu obnizeniu, tj. 0 22%, w stosunku do steze-
nia w probie poczatkowej ulegto stezenie potasu. Stezenia jonéw fosforu w oczyszczanych
prébach pofermentu réwniez ulegty znacznemu obnizeniu i wykazywaty sporg zmiennos¢,
zalezng od ilosci reagentéw dodawanych w odpowiednich stosunkach molowych. Najwyzszg
efektywnos¢ wytrgcania fosforu zaobserwowano podczas dawkowania reagentéw w stosun-
ku molowym 5,13:1:1 (91%). Prawdopodobnie takie warunki najbardziej sprzyjaty wytracaniu
tego pierwiastka w krystalicznej formie, tj. jako struwit potasowy (MgKPO, - 6H,0).

Przy wszystkich analizowanych stosunkach molowych N:Mg:P mozna byto zaobserwowa¢
znikome usuniecie litu oraz wzrost stezenia jonéw sodu, co jest catkowicie zrozumiate ze wzgle-
dunadawkowanie do oczyszczanej cieczy pofermentacyjnej zrédta fosforuw postaci NaH, PO,

Analizujac zmiany stezen poszczegdlnych wskaznikéw w prébach oczyszczonego pofer-
mentu, zdecydowano, iz dalszym badaniom pod katem identyfikacji powstatego osadu oraz
jego analizy zostang poddane dwa skrajne sposréd analizowanych stosunkéw molowych
N:Mg:P tj. 5,13:1:1 (roztwér A) i1,1:1:1 (roztwér D).

Struwit moze przyjmowac r6zne formy krystaliczne. Zmiennos¢ morfologicznajego krysz-
tatéw moze zalezec od takich czynnikéw, jak: przesycenie, kinetyka wzrostu, pH, ciezar wtasci-
wy oraz obecno$¢ moderatorow lub inhibitoréw [254].
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Rys. 8.13. Obraz mikroskopowy osadu Rys. 8.14.Obraz SEM osadu

po wytraceniu struwitu—roztwér D po wytraceniu struwitu—roztwor D
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Rys. 8.15. Obraz mikroskopowy osadu Rys. 8.16. Obraz SEM osadu

po wytraceniu struwitu—roztwér A po wytraceniu struwitu—roztwér A
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Na zdjeciach mikroskopowych obu prébek (rys. 8.13—8.14) wida¢, ze osad uzyskany po do-
daniu MgCl, oraz NaH,PO, w stosunku molowym 1:1,1:1,1 (w prébce D) zbudowany jest z krysz-
tatéw pod wzgledem ksztattu podobnych do lisci kasztanowca (ang. dendritic), sktadajacych sie
z 4—6 cztondw przypominajacych obrysem trumne (ang. coffin-like). Krysztaty ztozone z 4 czto-
néw przyjmuja ksztattem duzg litere X (ang. X-shape). Sg dos¢ kruche, poniewaz na zdjeciach
SEM, na ktérych jest osad wezesniej przesgczony i wysuszony, jest ich juz mniej lub sg potamane.
W literaturze przedmiotu mozna znalez¢é przyktady struktur struwitu rozgatezionych lub przyj-
mujacych ksztattem duzg litere X [255]. Naukowcy przypisujg to m.in. nieréwnorodnemu wyste-
powaniu przesycenia (ang. heterogeneous supersaturation distribution) w otoczeniu krysztatéw, co
moze prowadzi¢ do ich rozrostu wjednej lub dwéch ptaszczyznach i tworzenia sie wydtuzonych
lub rozgatezionych struktur. Nie bez znaczenia jest rowniez obecnos¢ w Srodowisku reakcyjnym
r6znego rodzaju dodatkéw, np. biopolimeréw czy polimerdw syntetycznych [255-256].

W przypadku osadu uzyskanego po dodaniu MgCl, oraz NaH,PO, w stosunku molowym
5,13:1:1 (roztwor A, rys. 8.15-8.16) widoczne sg drobniejsze krysztaty przypominajace pryzmat
(ang. prism-like) oraz wieksze krysztaty (ang. quadragonal structures), ktdre przeksztatcajg sie
w struktury przypominajgce matg litere x (wpisane w kwadrat). Zdaniem Li i in. [255] prazki
i wgtebienia pozostawione na czworokatnych strukturach tabularnych mogg swiadczy¢ o tym,
ze struktury tabularne sg ztozone z czterech krysztatéw w ksztatcie grotu strzaty. W konsekwen-
cji czworokatna struktura tabularna jest prawie 4-krotnie wieksza od struktury w ksztatcie gro-
tu strzaty, co potwierdza mozliwo$¢ zachodzenia procesu montazu.

Na zdjeciach z mikroskopu optycznego i SEM (rys. 8.13—8.16) widoczna jest réwniez duza
ilos¢ materii organicznej i mikroorganizmow.

Parametry widm FTIR krysztatéw struwitu wyhodowanych w srodowisku pofermentacyj-
nym (rys. 8.17) sg zgodne z warto$ciami podawanymi w literaturze przedmiotu. Absorpcja wy-
stepujaca miedzy 3500 a 3250 cm ™, jest spowodowana drganiami rozciggajacymi O—H i N-H,
a takze sugeruje obecnos$¢ wody hydratacyjnej. Stabe pasmo pojawiajace sie przy 2364 cm™
moze by¢ przypisane drganiom rozciggajacym H—-O—H klastra czgsteczek wody. Pasmo przy
1435 cm™ jest spowodowane asymetrycznymi drganiami zginajacymi H-N-H. Wibracje zloka-
lizowane w rejonie 1000 i 460 cm™ sg charakterystyczne dla grupy fosforanowe;j.

Najsilniejsze pasmo, tj. przy 1005 cm™, jest spowodowane antysymetrycznymi drganiami
rozciggajacymi grupy fosforanowej. Pasma przy 872 i 759 cm™ sg zwigzane z wigzaniem H—
jon amonowy-woda i wigzaniem H-woda—woda, a pasma przy 570 i 460 cm™ sg przypisane
odpowiednio do zgiecia P-O i trybu PO,*". Widmo FTIR wskazuje zatem na obecnos¢ wody
hydratacyjnej, zginanie i rozcigganie N-H oraz zginanie i rozcigganie P-O [254, 257].

Réwniez przeprowadzone badania XRD potwierdzajg, ze otrzymane krysztaty to fosforan

magnezowo-amonowy. Zauwazalna jest réznica w morfologii krysztatow osadu w roztwo-
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Rys. 8.17. Widmo FTIR krysztatéw struwitu wyhodowanych w ciektej frakgji

komunalnego pofermentu w osadzie roztworéw D (a) i A (b)

rach D i A, przejawiajgca sie intensywnoscig poszczegdlnych reflekséw na dyfraktogramach.
Struwit krystalizuje w ortorhombicznej grupie przestrzennej Pmn2,. Parametry komorki
jednostkowej sa nastepujace: a = 6,955 A, b = 6,142 A, ¢ =11,218 A [256]. Proszkowy wzér dy-
frakcji rentgenowskiej (XRD) wytracanych krysztatéw przedstawiono na rys. 8.18. Pionowe
linie na dole odpowiadajg wzorcowi XRD ortorhombicznego struwitu (COD 9007674). Jak
wida¢ na wzorach, wszystkie piki dyfrakcyjne mogg by¢ przypisane do czystej fazy synte-
tycznego MgNH,PO, - 6 H,0. Nie wykryto tez zadnych zauwazalnych pikéw pochodzacych
od innych faz. W przyjetych warunkach udato sie wiec z powodzeniem otrzymac krysztaty
struwitu.
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Rys. 8.18. Wz6r dyfrakcyjny XRD wytracanych krysztatow
w osadzie roztworéw D (a) i A (b)

Analizujgc rozktad wielkosci czgstek w wytrgconych osadach, stwierdzono (rys. 8.19), ze
osad w roztworze D charakteryzuje sie nieznacznie wiekszymi czastkami krysztatéw struwi-
tu, ktére tatwo ulegajg rozbiciu podczas sonikacji prébki. Pierwotna Srednica okreslajgca 90%
populacji czastek (dg,) ulega zmniejszeniu z 90 do 60 pm, w zwiazku z czym wartos¢ Srednicy
frakcji wiekszych czastek przesuwa sie w lewo. Z kolei osad w roztworze A wykazuje wieksza
stabilno$¢ rozmiaru krysztatéw—dy, zmienia sie jedynie o ok. 5 pm po sonikacji prébki (tabela
8.1). Drobniejszg frakcje obecng w rozktadach wielkosci osadéw tworzg czgstki znajdujace sie
w pofermencie. W przypadku osadu w roztworze D frakcja ta miesci sie w zakresie 400—4000
nm, aw przypadku osadu w roztworze A jest wieksza od 400 nm i t3czy sie z frakcjg Srednich
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czastek o Sredniej Srednicy, tj. Srednicy o dtugosci ok. 4 um, a nastepnie przechodzi we frakcje
grubszych czgstek.

Tabela 8.1. Wartosci d,, ds, i dg dla rozktadu wielkosci czastek

w osadach analizowanych roztworéw

Srednica, pm

dio ds, dgy
Osad w roztworze D bez sonikagji 17,43 4911 89,53

zsonikacja 10,82 29,13 59,88

Osad w roztworze A bez sonikadji 6,22 33,53 64,81
zsonikacja 3,72 29,66 59,56
10
9 a) bez sonikacji
z sonikacjg
8
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25
(@]
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Rozmiar czgstek, um
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z sonikacjg
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]
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Rozmiar czastek, pm

Rys. 8.19. Rozktad wielkosci czgstek w roztworach D (a) i A (a);

linia czerwona —bez sonikacji, linia zielona—z sonikacja prébki
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8.2. Oczyszczanie cieklej frakeji pofermentu

z biogazowni odpadéw komunalnych w cisnieniowych
procesach membranowych

8.2.1. Wlasciwosci membran polimerowych i ceramicznych

Celem analizy wiasciwosci transportowych oraz ich podatnosci na blokowanie okreslo-
no strumien objetoSciowy permeatu wody redestylowanej. Na rysunku 8.20 przedstawiono

wptyw wartosci ci$nienia transmembranowego na strumief permeatu badanych membran
polimerowych i ceramicznych.

Analiza uzyskanych wynikéw wskazuje, ze w przypadku wszystkich typéw badanych
membran wzrost ci$nienia transmembranowego skutkowat zwiekszeniem wartosci strumie-

nia permeatu. W analizowanym zakresie cisnien zaleznos¢ strumienia objetosciowego wody

D 50
—e—NF NPO30P
—e—NF NPOI0OP
40 | ——UFPES 10
——UFC10
—=—UF PES 30
—=UF C30

—o—MF 0,02 um

——MF 0,2 um

Jy, m*/m?d

0,1 0,15 0,2 0,25 0,3

—e—Ceram 1 kDa
—e—Ceram 5 kDa
—o—Ceram 15 kDa
—a—Ceram 50 kDa
—a—Ceram 0,14 pm

—»—Ceram 0,45 pm

Jp, m¥/m?d

0,1 0,15 0,2 0,25 0,3
Ap, MPa

Rys. 8.20. Wptyw ci$nienia transmembranowego na wielko$¢ strumienia permeatu membran

polimerowych (a) i ceramicznych (b) w stosunku do wody redestylowanej
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redestylowanej od ciSnienia transmembranowego byta niemal liniowa w przypadku wiekszo-
Sci testowanych membran. Jedynie w przypadku membrany mikrofiltracyjnej 0,2 pm zalez-
nos¢ ta miata charakter wyktadniczy. Wzrost warto3ci cut-off membran, a tym samym wzrost
promienia poréw membrany, powodowat wzrost wydajnosci hydraulicznej membran. Naj-
wiekszy strumien permeatu osiggnieto przy uzyciu membrany mikrofiltracyjnej 0,2 pm i wy-
nosit on 51,2 m3/m?.d, natomiast najmniejszy, o wielkosci 0,253 m3/m?.d (przy najwyzszym
z badanych ciSnien 0,4 MPa) przy uzyciu membrany nanofiltracyjnej NPO30P

Doktadniejsze uzasadnienie r6znic we witasciwo3ciach transportowych i separacyjnych
testowanych membran polimerowych i ceramicznych wymagato poszerzenia ich charakte-
rystyki dostarczonej przez producentéw (podrozdz. 7.2.3, tabela 7.4) o pomiary wtasne doty-
czace zwilzalnosci badanych membran oraz Srednie rozmiary poréw (w tym przypadku dane
z literatury przedmiotu dotyczgce membran polimerowych uzupetniono o wtasne pomiary

odnoszace sie do membran ceramicznych). Na podstawie wyznaczonych wartosci kata zwil-

Tabela 8.2. Kgt zwilzania i Sredni rozmiar poréw membran MF, UF i NF

Typ Katzwilzania, Sredni rozmiar poréw,
membrany ° nm

Membrany ptaskie organiczne

PES10 kDa 2,04 [258]
52,0
PES30 kDa 8,38 [258]
C10kDa 5,01[258]
37,9
C30kDa 12,55 [258]
NPO10P
62,5
NPO30P
bd.
0,02 um
95,6
0,2pm

Membrany ptaskie ceramiczne

Ceram1kDa 59,6 35,53

Ceram 5 kDa 37,69
Ceram15 kDa 52,45
Ceram 50 kDa - 67,09
Ceram 0,14 pm 0,12 um
Ceram 0,45 um 0,29 um

Zrédto: oprac. whasne na podstawie badari whasnych i [258].
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zania okreslono charakter powierzchni testowanych membran: im wieksza byfa ta wartos¢,
tym membrana byta mniej podatna na zwilzanie. Spoéréd badanych membran najbardziej
hydrofobowe okazaty sie membrany mikrofiltracyjne 0,02 i 0,2 pm, wykonane z polipropy-
lenu (o katach zwilzania powyzej 95°). Z kolei wtasciwosci najbardziej hydrofilowe wykazaty
membrany wykonane z regenerowanej celulozy (o kacie zwilzania 37,9°).

Wyznaczone wartosci katéw zwilzania i rozmiaréw poréw testowanych membran polime-

rowych i ceramicznych zawarto w tabeli 8.2.

8.2.1.1. Rozklad wielkosci poré6w membran ceramicznych

WHtasciwosci membran, tj. wielko$¢ pordw, hydrofobowos$é, przepuszczalnosé i tadunek,
wptywajg w istotny sposéb na ich zdolnosci separacyjne. W celu poréwnania skutecznosci
ptaskich membran ceramicznych w oczyszczaniu ciektej frakcji pofermentu przeprowadzono
badania, ktére miaty umozliwic okreslenie wielkosci i Srednich rozmiaréw poréw membran.
Wyniki pomiaréw przedstawiono w tabeli 8.3 oraz na rys. 8.21, natomiast membrany po po-
miarach z uzyciem porometru POROLUX™1000 narys. 8.22.

Tabela 8.3. Wyniki pomiaru wielkosci poréw ptaskich membran ceramicznych

Srednia wielko$¢ poréw, = Wielko$¢ najmniejszych
FBP.nm ,
Typ nm poréw, nm
membrany L, odchylenie L. odchylenie L, odchylenie
wartos¢ wartos¢ wartos¢
standardowe standardowe standardowe
1kDa 393,8 198,5 35,53 1,38 24,03 0,93
5kDa 162,8 50,9 37,69 0,88 21,96 0,22
15 kDa 307,7 186,7 52,45 8,06 38,52 2,83
50 kDa 381,9 120,5 67,09 2,00 36,22 1,10
0,14 um 160 20 122 1 95 9
0,45 pum 820 50 290 30 150 20

Wyniki badan uzyskane przy uzyciu porometru POROLUX™1000 w zdecydowanej wiek-
szosci (w przypadku membran 1,5 i 50 kDa oraz 0,14 i 0,45 um —rys. 8.21a, b, d—f) wykazujg
dobrg zgodnos¢ w zakresie Sredniej wielkoSci poréw i przeptywu. Odstepstwem sg jedynie
wyniki uzyskane w przypadku membrany o cut-off 15 kDa (rys. 8.21¢), ktérg cechuje niewiel-
ki rozrzut. Ponadto w przypadku membrany o cut-off 1 kDa zaobserwowano rozrzut w wiel-
kosci poréow w FBP. W trakcie przeprowadzania testu przedstawionego na rys. 8.21a jako
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krzywa pomaranczowa styszalny byt odgtos pekniecia prébki oraz zaobserwowano niewielki
skok przeptywu. Wyzsze wartosci FBP mogg wskazywac na obecnos¢ niewielkiej liczby wiek-
szych pustych przestrzeni (pre-FBP) lub mogg by¢ zwigzane z matymi uszkodzeniami, ktére
prowadzity do pekania prébek podczas pomiaréw. Dotyczy to rdwniez membrany o cut-off

50 kDa (rys. 8.21d), ktorg rowniez cechowat, jak sie okazato, rozrzut w wielkosci poréw w FBP.

1 1 1
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Rys. 8.21. Obraz przeptywu gazu z pomiaréw poszczegdlnych probek ptaskich membran
ceramicznych:1kDa (a), 5 kDa (b), 15 kDa (c), 50 kDa (d), 0,14 pm (e), 0,45 pm (f)

Prébki membran UF5i50 kDa oraz MF 0,141 0,45 um nie ulegty uszkodzeniu podczas pomiaru
(rys. 8.22b, d—f). Natomiast wszystkie probki membran UF o cut-off 1115 kDa przy cisnieniu
odpowiednio 24 i16-18 baréw, pekaty na dwie lub wiecej czesci (rys. 8.22a, ¢).
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f)
Rys. 8.22. Fotografie probek r6znych membran ceramicznych
po pomiarach przy uzyciu porometru POROLUX™1000:
1kDa (a), 5 kDa (b), 15 kDa (c), 50 kDa (d), 0,14 um (e), 0,45 pm (f)
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8.2.2. Oczyszczanie cieklej frakcji pofermentu z uzyciem ptaskich membran
polimerowych

Za przydatne w zakresie oczyszczania ciektego pofermentu uznaje sie ciSnieniowe procesy
membranowe (mikro-, ultra- i nanofiltracje) przy uzyciu membran polimerowych. Na podsta-
wie analizy wczesniejszych wynikdéw pomiaréw ustalono, ze w kolejnym etapie filtracji przy
uzyciu membran polimerowych wszystkie préby ciektej frakcji pofermentu bedg poddawane
trwajacej 72 h sedymentacji. Oceniajacich skutecznosé¢, dokonano analizy wptywu rodzaju te-
stowanych membran na skuteczno$¢ separacji zwigzkéw organicznych z analizowanego roz-
tworu.

Poréwnujac uzyskane wyniki (rys. 8.23), mozna zauwazy¢, ze wiasciwosci separacyjne
wszystkich testowanych membran w obrebie konkretnego procesu sg podobne. Zaobserwo-
wano jednak rdwniez, ze wraz ze wzrostem wartosci cut-off membran nieznaczne pogarsza sie
jako$¢ permeatu. Uzycie membrany MF 0,02 um pozwolito oczyscic ciekty poferment w bardzo
niewielkim stopniu. Wartosci wspétczynnikéw retencji RWO, BZT oraz ChZT w oczyszczonych
prébkach pofermentu wynosity odpowiednio: 22,6% (obnizenie z6 086 do 4 709 gC/m3),14,0%
(obnizeniez9520do 8186 g0,/m?)i23,9% (obnizenie 11450 do 8 715 g O, m®) (Ap = 0,4 MPa).
Zastosowanie membrany o wiekszych porach (MF 0,2 um) spowodowato obnizenie tych warto-
Sci odpowiednio 0:13,4% (do 5272 g C/m?), 4,9% (do 9 054 g O,/m?) i17,0% (do 9 501 g O,/m>).
Niewiele wyZzszg skutecznos¢ separacji zwigzkéw organicznych z pofermentu uzyskano w pro-
cesie ultrafiltracji. Skutecznosé UF zalezata od granicznej rozdzielczosci membrany. Okazato
sie, ze wraz ze wzrostem wartoSci cut-off, a tym samym Sredniego rozmiaru poréw nastepowato
pogorszenie jakosci permeatu oczyszczanego roztworu. Membrany o bardziej zwartej struktu-
rze umozliwity uzyskanie permeatu o mniejszej zawartosci zwigzkoéw organicznych. Analizujac

materiat uzytej membrany UF, stwierdzono, ze nie miat on istotnego wptywu na witasciwosci

80

70 BRWO mBZT; OChZT nanof"tracja
60 —
50
=
o 40
. mikrofiltracja ultrafiltracja
20
. I I H H I H II
. n ] ]
MF 0,02 pym  MF 0,2 ym PES10kDa PES30kDa C10kDa  C30kDa NPO1OP  NPO30P

Rys. 8.23. Wptyw typu membrany na skutecznos¢ separacji zanieczyszczen organicznych

z ciektej frakcji komunalnego pofermentu(Ap = 0,4 MPa)
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Rys. 8.24. Wptyw ciSnienia transmembranowego na wspbtczynnik retencji RWO (a) i ChZT (b)

badanych membran polimerowych

separacyjne testowanych membran. Zaréwno polieterosulfon, jak i regenerowana celuloza
powodowaty, ze zawartos¢ zwigzkéw organicznych w permeacie utrzymywata sie na poréwny-
walnym poziomie. Przyktadowo, przy statym ci$nieniu transmembranowym 0,4 MPa wartosci
Rrwo, Rehzr 0raz Rgr, w zaleznosci od cut-off uzytej membrany, zmienialy sig w przedziatach
odpowiednio: 18,9—25,8% (obnizenie do 4 7904 376 g C/m?),14,3-28,1% (obnizenie do 10 511
10168 g 0,/m?) i7,9-11,2% (obnizenie do 7 492—6 845 g O,/m?). Zastosowanie membran nano-
filtracyjnych pozwolito ma uzyskanie wyzszych wartosci wspétczynnikéw retencji w przypadku
zarébwno RWO, BZT, jak i ChZT. W przypadku nanofiltracji o skutecznosci separacji makrocza-
steczek organicznych decyduje nie tylko mechanizm sitowy, ale takze mechanizm rozpuszcza-
nia i dyfuzji oraz oddziatywania elektrostatyczne miedzy membrang a sktadnikami roztworu.
Zwarta struktura uzytych membran NF pozwalata na skuteczniejsze, w poréwnaniu do mem-
bran MF i UF, usuniecie zanieczyszczen z badanego pofermentu. Oczyszczanie z wykorzysta-
niem membrany NPO10P pozwolito uzyskaé wspétczynniki retencji RWO, BZT, i ChZT na pozio-
mie 56,2% (obnizenie do 2 666 g C/m?), 61,9% (obnizenie do 3 627 g O,/m?) i 54,3% (obnizenie
do 5233 g 0,/m?), za§ w przypadku membrany NPO30P: 64,1% (obnizenie do 2 185 g C/m®),
67,6% (obnizenie do 3 084 g 0,/m®) i 58,9% (obnizenie do 4 706 g O,/m?).
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Rys. 8.25. Intensywno$¢ blokowania membran mikro-, ultra- i nanofiltracyjnych podczas

oczyszczania ciektej frakcji pofermentu przy statym cinieniu transmembranowym 0,4 MPa

Celowa okazata sie réwniez ocena wptywu wielkosci sity napedowej procesu (w tym przy-
padku ciSnienia transmembranowego) na koncowa jakos$¢ oczyszczanego ciektego pofermen-
tu. Uzyskane wartosci wspétczynnikéw retencji RWO, BZT oraz ChZT (rys. 8.24) wszystkich te-
stowanych membran $wiadczg o tym, ze zmiana ci$nienia transmembranowego nie wptywata
znaczaco na efektywnosé oczyszczania analizowanego pofermentu. R6znice miedzy uzyska-
nymi wspétczynnikami retencji zanieczyszczen organicznych w zakresie cisnien 0,1-0,4 MPa
utrzymywaty sie na poréwnywalnym poziomie, tj. w zakresie 10-13% (niezaleznie od rodzaju
stosowanej membrany).

Zastosowanie cisnieniowych procesébw membranowych do oczyszczania ciektej frakeji
pofermentu jest uzaleznione takze od podatnosci na blokowanie (rys. 8.25). Fouling membran
jest bowiem jednym z gtéwnych problemoéw wystepujacych podczas eksploatacji systemu
membranowego, a powodowany jest osadzaniem sie zanieczyszczer z oczyszczanego roztwo-
ru na powierzchni membrany oraz w jej strukturze. Powoduje to spadek strumienia perme-
atu (jezeli procesy prowadzone sa przy statym ciSnieniu transmembranowym) lub wzrost ci-
Snienia (jezeli procesy prowadzone sg przy statym strumieniu permeatu). Jak wynika z badan,
szczegblnie podatne na blokowanie byty membrany nanofiltracyjne, co moze byé zwigzane
zobnizeniem intensywnosci oddziatywan elektrostatycznych miedzy membrang a makroczg-
steczkami organicznymi zawartymi w ciektym pofermencie. Niskie wartosci wspdtczynnika
wzglednej przepuszczalnosci membran UF nalezy przypisa¢ wewnetrznemu blokowaniu po-
réw przez zanieczyszczenia obecne w oczyszczanym roztworze. Poréwnujgc materiat, z ktore-
go wykonane byty membrany, tj. polieterosulfon i regenerowang celuloze, mozna zauwazyc,
ze sposréd membran o takiej samej wartosci cut-off minimalnie mniejszg podatnoscig na blo-

kowanie charakteryzujg sie membrany wykonane z regenerowanej celulozy, co moze wynikac
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Rys. 8.26. Fotografie nowej membrany z regenerowanej celulozy 10 kDa (a)

i tej samej membrany z utworzonym plackiem filtracyjnym (b)

podczas oczyszczania ciektej frakcji pofermentu

z silnych wiasciwosci hydrofilowych tego polimeru. Zastosowanie membran hydrofilowych
pozwala wiec na ograniczenie akumulacji materiatu na granicy roztwér-membrana i wydtu-
za cykl pracy membrany. Uzyskane wyniki badan sa zgodne ze zmierzonymi katami zwilzania
membran (tabela 8.2), Swiadczgcymi o hydrofilowosci lub hydrofobowosci membran. Mem-
brany o tej samej wartosci cut-off, lecz wykonane z réznych materiatéw, r6znig sie ponadto
Srednimi rozmiarami poréw, co takze ma wptyw na intensywnos¢ foulingu membran. Nieza-
leznie od typu badanej membrany powstajgce aglomeraty zwigzkdw organicznych tworzyty
placek filtracyjny najej powierzchni (rys. 8.26).

8.2.3. Oczyszczanie cieklej frakcji pofermentu z uzyciem plaskich membran
ceramicznych

8.2.3.1. Skutecznos¢ oczyszczania cieklego pofermentu z uzyciem membran
ceramicznych

Podstawg oceny skutecznosci oczyszczania ciektej frakcji pofermentu w procesach MFi UF
z wykorzystaniem ptaskich membran ceramicznych byta analiza wptywu granicznej rozdziel-
czoéci membran oraz parametrow prowadzenia procesu (ciSnienia transmembranowego,
czasu trwania procesu) na zmiane wartosci ChZT, BZT oraz stezenia RWO. Wszystkie proby
ciektej frakcji pofermentu poddawane w kolejnym etapie filtracji z wykorzystaniem membran
ceramicznych, podobnie jak w przypadku filtracji przy uzyciu membran polimerowych, byty
podczyszczane w trakcie 72-godzinnej sedymentagji.
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Rys. 8.27. Wptyw rodzaju membrany na skuteczno$¢ zmniejszenia ChZT, BZT,
i usuniecia RWO z ciektej frakcji pofermentu w procesie sedymentacji—filtragji

membranowej z wykorzystaniem membran ceramicznych (Ap = 0,3 MPa)
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Rys. 8.28. Wptyw cisnienia transmembranowego na skuteczno$¢ zmniejszenia ChZT (a)
i usuniecia RWO (b) z ciektej frakcji pofermentu w procesie sedymentacji—filtracji

membranowej z wykorzystaniem membran ceramicznych
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Przedstawione na rys. 8.27 efekty oczyszczania pofermentu w procesie sedymentacji—fil-
tracji membranowej przy uzyciu ptaskich membran ceramicznych $wiadczg o tym, ze testo-
wane membrany moga znalez¢ zastosowanie w oczyszczaniu pofermentu, chociaz wraz ze
wzrostem wartosci cut-off mozna byto zaobserwowac pogorszenie jego jakosci. Poniewaz we
wszystkich testowanych membranach o separacji zanieczyszczen decydowat przede wszyst-
kim mechanizm sitowy, wiec istotny wptyw na skuteczno$¢ separacji miata proporcja miedzy
wielkoscig zanieczyszczen a Srednicg poréw membrany, wynoszaca np. ok.35,5 nmw przypad-
ku membrany 1 kDa, ok. 37,7 nm w przypadku membrany 5 kDa i ok. 67,1 nm w przypadku
membrany 50 kDa (tabela 8.3). Najwiekszg zawartos¢ zwigzkéw organicznych w permeacie
uzyskano po uzyciu membran mikrofiltracyjnych (o Srednicy poréw 0,121 0,29 pm). Zauwazo-
no, iz wraz ze zwiekszaniem zwartosci membran skuteczno$¢ oczyszczania pofermentu byta
coraz lepsza. Im mniejsza byta warto$¢ cut-off membrany, tym mniejsze czastki przechodzity
do oczyszczanego roztworu. Najlepsza separacje uzyskano w wyniku uzycia membrany o cut-
-off1 kDa. Przyktadowo, przy cisnieniu transmembranowym réwnym 0,3 MPa wartosci Rey,z1,
Rgz7s, Oraz Ry o Wynosity odpowiednio: 43% (obnizenie z 6 190 do 3 365 g O,/m?), 51% (obni-
zeniez 2170 do 930 g O,/m?) oraz 55% (obnizenie z3 050 do 1300 g C/m?).

Zauwazono réwniez (rys. 8.28), ze wielkos¢ sity napedowej wymuszajacej transport przez
membrane nie miafa istotnego wptywu najakos¢ permeatu. W analizowanym zakresie cisnien
(0,1-0,3 MPa) zawartos¢ zwigzkéw organicznych utrzymywata sie na poréwnywalnym pozio-
mie. Na przyktad, w przypadku cisnienia 0,1 MPa i membrany 15 kDa wartosci wspétczynnikow
retencji ChZT i RWO wynosity odpowiednio: 30 i 36%. Wzrost ciSnienia transmembranowego
do 0,3 MPa skutkowat uzyskaniem odpowiednio: 29 i35%.

Dokonano réwniez sprawdzenia, czy czas prowadzenia procesu filtracji membranowej
wptywa na skutecznos¢ eliminacji zanieczyszczen organicznych z oczyszczanego roztwordu.
Wyniki zmian wartosci wspdtczynnika retencji ChZT i RWO uzyskane po zastosowaniu kazdej
z badanych membran przedstawiono na rys. 8.29. Pokazaty one, iz skutecznos¢ separacji za-
nieczyszczeh na membranie jest w zasadzie niezmienna w czasie. Prowadzenie filtracji przez
dtuzszy czas nie wptywato bowiem na wtasciwosci separacyjne membrany. Wspétczynniki re-
tengji nie ulegaty zmianie, np. membrana o cut-off 1 kDa pozwalata na osiggniecie wspoétczyn-
nika retencji ChZT ok. 42% i RWO ok. 53%. Stata warto$¢ wspétczynnika retencji zanieczysz-
czen w trakcie prowadzenia filtracji na membranie wskazuje réwniez na to, ze o ich eliminagji
decydowat mechanizm sitowy, a nie np. sorpcja na membranie, ktérej wptyw w przypadku nie-
ktérych membran obserwowano w poczatkowym czasie prowadzenia procesu filtracji mem-
branowe;j.

Decydujac o przydatnosci poszczeg6lnych membran do oczyszczania badanego roztworu,

uwage nalezy zwrdcic nie tylko na ich wtasciwosci separacyjne, ale tez i transportowe. Testo-



Wyniki badan iich analiza LN

a) 60 b) 60
o —60——o——__ 00
50 50
o— "\._———0\./.
40 — 40 — . -
B
530 e, @ @ e A R °
Z .
-4
20 Sgiig — o
T
——e-
10
—e— | kDa —e—5kDa —o— [5kDa —e— | kDa —e— 5 kDa —eo— [5kDa
~-®--50kDa  --@-0,14 um --0--045 pm --@--50kDa --®--0,14 pm --®--0,45pm
0
0 50 100 150 0 50 100 150
czas trwania procesu, min czas trwania procesu, min

Rys. 8.29. Wptyw czasu filtracji przez membrany ceramiczne na skuteczno$é zmniejszenia
ChZT (a) i usuniecia RWO (b) podczas oczyszczania ciektej frakcji pofermentu (Ap = 0,2 MPa)

wane membrany réznity sie nie tylko bezwzgledng wydajnoscig hydrauliczng (rys. 8.30), co
wynikato przede wszystkim z réznic w Srednicach poréw, ale tez podatnoscia na blokowanie.
Na rysunku 8.31 przedstawiono wptyw wartosci cisnienia transmembranowego na wartosci
wzglednej przepuszczalnosci testowanych membran celem zbadania intensywnosci bloko-
wania. Analiza uzyskanych wynikéw pokazuje, ze w przypadku wszystkich typéw membran
wzrost wartosci ci$nienia transmembranowego skutkowat zmniejszeniem wartosci J/] . Efekt
ten byt najbardziej widoczny, gdy cut-off membrany wynosito 5 i 15 kDa. Zauwazono réwniez,
ze wzrost wartosci cut-off membran, a tym samym wzrost promienia ich poréw powodowat
spadek wzglednej przepuszczalnosci (z wyjatkiem membrany 1 kDa). Byto to najbardziej wi-
doczne w przypadku membran mikrofiltracyjnych o §rednicy poréw 0,141 0,45 uminiezaleznie
od zastosowanego ci$nienia /], wynosito ok. 0,01. Membrany te byty najbardziej nieodporne
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Rys. 8.30. Wptyw cisnienia transmembranowego na wielko$¢ strumienia permeatu
ptaskich membran ceramicznych w przypadku wody redestylowanej (a)

i frakcji ptynnej pofermentu (b)
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b)
Rys. 8.33. Nowa membrana ceramiczna (a) i powstaty na jej powierzchni,

podczas oczyszczania ciektej frakcji pofermentu, placek filtracyjny (b)

na blokowanie sposréd wszystkich badanych membran, co potwierdza doniesienie w literatu-
rze przedmiotu o zdecydowanie wiekszej podatnosci na fouling membran o wiekszej Srednicy
poréw (w tym wypadku mikrofiltracyjnych) niz bardziej zwartych membran, np. ultrafiltracyj-
nych [259]. W tych pierwszych dominuje fouling wynikajacy z blokowania poréw membrany
przez wnikajgce w nie czgsteczki z nadawy. Potwierdzajg to rowniez wyniki badan wtasnych
Srednich rozmiaréw poréw membran (tabela 8.3).

Jak pokazano na rys. 8.30, wartosci strumienia podczas filtracji ciektej frakcji pofermentu
byty znacznie mniejsze, niz wartosci strumienia podczas filtracji wody redestylowanej, a wyni-
kato to ze wzrostu wartoSci opordw przeptywu na skutek blokowania membran (rys. 8.32). Przy-
ktadowo, gdy filtracji poddawano wode redestylowana, wartosci oporu membrany o cut-off 50
kDa przy dwdch skrajnych cisnierr transmembranowych 0,1 0,3 MPa wynosity odpowiednio
2,4510"%12,23-10" m™, natomiast w przypadku ultrafiltracji ciektej frakcji pofermentu catko-

wity opér przeptywu (Ry.e, + Re + R,,) miat wartoéci odpowiednio 6,74:10™ 19,34 10" m™. Po-

mem
réwnujac uzyskane wyniki dla ci$nief transmembranowych 0,1-0,3 MPa, zaobserwowano, iz
wraz ze wzrostem ci$nienia catkowite opory membran bardziej zwartych (1i5 kDa) nie ulegaty
istotnym zmianom. Wieksze Srednice poréw membran powodowaty niewielki wzrost opo-
réw wraz ze wzrostem cisnienia transmembranowego, co mogto by¢ wynikiem zageszczania
struktury placka filtracyjnego tworzgcego sie na powierzchni membran na skutek dziatania
wiekszej sity napedowej. Mogto to takze intensyfikowaé wnikanie czastek w strukture mem-
brany, szczegdlnie mikrofiltracyjnej, czego efektem byt wzrost oporéw przeptywu. Fotografie

utworzonego placka filtracyjnego na ptaskiej membranie ceramicznej pokazano na rys. 8.33.
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Wstepna sedymentacja roztworu przed separacjg membranowg pozwolita na usuniecie
pewnej ograniczonej iloSci zanieczyszczen (rys. 8.33), przyczyniajac sie do poprawy koricowej
jakosci pofermentu, ale réwniez powodujgc zmniejszenie intensywnosci blokowania mem-
bran (rys. 8.34).

Poréwnanie wartosci wskaznikéw ]/], uzyskanych podczas oczyszczania ciektej frakcji po-
fermentu w procesie samodzielnej filtracji membranowej z wartosciami J/], wyznaczonymi
dla uktadu sedymentacja-filtracja membranowa pozwala zauwazy¢ duzy wzrost wskaznika
1], Efekt ten zaobserwowano w przypadku kazdej z testowanych membran, a byt on szcze-
gblnie znaczacy, gdy membrana byta bardziej zwarta (515 kDa). Zastosowanie sedymentacji
pozwala usunaé z roztworu zwigzki, ktére przy braku wstepnego oczyszczania osadzajg sie
na powierzchni membrany i w ich porach, co pogarsza wydajnos¢ hydrauliczng, gdy proces
prowadzony jest ze statg wartoscig cisnienia transmembranowego. Przyktadowo, przy cut-off
membrany na poziomie 15 kDa (Ap = 0,3 MPa), wartos¢ ]/l , samodzielnej ultrafiltracji wynosi-
ta 0,028, podczas gdy zastosowanie sedymentacji przed procesem ultrafiltracji spowodowato
wzrost wskaznika do 0,062.

Oceniajac wptyw czasu pracy membrany na zmiane wartosci wzglednej przepuszczalno-
$ci membran (rys. 8.35) stwierdzono, ze na skutek postepujacego blokowania ich warto$¢1/],
w poczatkowym czasie prowadzenia procesu sukcesywnie maleje, aby nastepnie stabilizowaé
sie na okreslonym poziomie. Efekt ten jest widoczny szczeg6lnie w przypadku membran ultra-
filtracyjnych o cut-off 5i15 kDa.
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8.2.4. Poréwnanie wlasciwosci separacyjnych i transportowych
membran organicznych i nieorganicznych w procesie filtracji
membranowej

Przed przystapieniem do prowadzenia badan w zakresie zintegrowanych proceséw mem-
branowych poréwnano wtasciwosci separacyjne i transportowe testowanych membran, wyko-
nanych z materiatéw organicznych i nieorganicznych, w procesie samodzielnej filtracji mem-
branowej. Poréwnania tego dokonano przy statej wartosci cinienia transmembranowego,
tj. 0,3 MPa. Katalogowy parametr, jakim jest cut- off, czesto decyduje o wyborze membrany,
dlatego odnoszenie sie do niego przy poréwnywaniu obu typéw membran uznano za wiasci-
we. Analiza uzyskanych wynikéw badan sugeruje (rys. 8.36), ze skutecznos$¢ usuwania makro-
czasteczek organicznych byta zdecydowanie wieksza w przypadku membran ceramicznych niz
polimerowych o poréwnywalnej wartosci cut-off. Na przyktad, membrana ceramiczna o cut-off
15 kDa pozwalata na osiggniecie wspoétczynnika retencji RWO, BZT. i ChZT na poziomie odpo-
wiednio 35,34 129% (usuniecie z2 910 do 1880 g C/m? oraz obnizenie odpowiednio z1910 do
1264 g0,/m*iz5875do 4180 g O,/m?), membrana PES 10 na poziomie odpowiednio 25, 28
i11% (obnizenie do 2190 g C/m? oraz obnizenie odpowiednio do1370 g 0,/m?i5220 g 0,/m?),
za$ membrana C10 na poziomie odpowiednio 26,28 111% (obnizenie do 2160 g C/m? oraz ob-
nizenie odpowiednio do1385g0,/m?ido 5250 g 0,/m?). Sposrdd wszystkich badanych mem-
bran w procesie separacji membranowej najlepsze rezultaty osiggnieto przy uzyciu membra-
ny ceramicznej o cut-off 1 kDa, w przypadku ktdrej skutecznos¢ separacji wynosita: RWO na
poziomie 55%, BZT. na poziomie 51% oraz ChZT na poziomie 43% (odpowiednio zmniejsze-

60

BRWO mBZTs OChZT membrany ceramiczne
50
membrany polimerowe ‘l |I
0 IIH IIH IIH IIH ||

PES 10 kDa C 10 kDa PES 30 kDa C 30 kDa Ceram 1kDa Ceram 5 kDa Ceram 15kDa Ceram 50 kDa
rodzaj membrany

N w N
o S o

wspotczynnik retencji, %

o

Rys. 8.36. Skuteczno$¢ usuniecia RWO oraz zmniejszenia BZT i ChZT podczas ultrafiltracji
ciektej frakcji komunalnego pofermentu przy uzyciu membran polimerowych i ceramicznych
(po 72 h sedymentagji, Ap=0,3 MPa)
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Rys. 8.37. Wzgledna przepuszczalnosé podczas ultrafiltragji ciektej frakcji komunalnego

pofermentu z zastosowaniem membran polimerowych i ceramicznych(Ap = 0,3 MPa)

nie do 1300 g C/m?3, 930 i 3 365 g O,/m?). O separacji zanieczyszczen wszystkich analizowa-
nych membran decydowat przede wszystkim mechanizm sitowy. Jak wspomniano w punkcie
8.2.3.1, istotny wptyw na skuteczno$¢ separacji miata proporcja miedzy wielko3cig zanieczysz-
czen a Srednicg poréw membrany.

Dokonano réwniez poréwnania intensywnosci blokowania testowanych membran. Przed-
stawione na rys. 8.37 wartoéci wzglednej przepuszczalnoéci membran (J/],) wskazuja jedno-
znacznie, ze membrany ceramiczne byty bardziej podatne na blokowanie niz membrany po-
limerowe (szczegdlnie te o granicznej rozdzielczosci 1i 50 kDa). Prawdopodobnie wynikato to
z ich silniejszej hydrofobowosci, co powodowato wiekszy spadek przepuszczalnosci. Wartosci
171, membran ceramicznych o cut-off 5 kDa i 15 kDa sg zblizone do tych uzyskanych w przypad-
ku membran z regenerowanej celulozy o cut-off 10 kDa i z polieterosulfonu o cut- off 30 kDa
(ok. 0,06). Najmniej blokujacg membrang okazata sie membrana organiczna z regenerowa-
nej celulozy o cut-off 30 kDa (J/], = 0,07). Mozna to wyttumaczy¢ silng hydrofilowoscig tej
membrany, co mogto ograniczy¢ wptyw wtasciwosci fizyczno-chemicznych filtrowanego po-

fermentu na fouling membrany.

8.3. Oczyszczanie cieklej frakeji pofermentu w zintegrowanych
procesach membranowych

W zwigzku z dos¢ niskg skutecznoscig oczyszczania ciektej frakeji pofermentu pochodza-
cego z biogazowni odpadéw komunalnych w samodzielnych konwencjonalnych fizyczno-che-
micznych procesach oczyszczania lub ci$nieniowych procesach membranowych w kolejnym

etapie oceniono:
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* przydatno$¢ proceséw zintegrowanych, taczacych ciSnieniowe procesy membranowe
(mikrofiltracje/ultrafiltracje/nanofiltracje), koagulacje/ chemiczne stracanie z filtracjg przy
uzyciu membran polimerowych lub ceramicznych roztworu wczesniej podczyszczonego
w procesie filtracji i sedymentagji;

* procestaczacy wytracanie struwitu z filtracjg z wykorzystaniem membran ceramicznych
lub z procesem wymuszonej osmozy.

Zastosowanie wymienionych proceséw miato spowodowaé zaréwno poprawe koncowej

jakosci oczyszczanego pofermentu, jak i ograniczy¢ intensywnos¢ blokowania membran.

8.3.1. Sekwencyjne oczyszczanie cieklej frakeji pofermentu
z wykorzystaniem plaskich membran polimerowych

Celem poprawy skutecznosci separacji samodzielnie uzytych membran oraz ograniczenia
zjawiska ich blokowania zdecydowano sie potaczy¢ sekwencyjnie trzy procesy membranowe:
mikro-, ultra- i nanofiltracje (zgodnie ze schematem pokazanym w punkcie 7.3.5, na rys. 7.12).
Analizujgc skutecznosé sekwencyjnego oczyszczania ciektej frakeji pofermentu, mozna stwier-
dzi¢, ze o koricowej jakosci badanego pofermentu decydowato potgczenie wtasciwosci separa-
cyjnych poszczegdlnych membran, poniewaz pozwolito to na wzrost skutecznosci oczyszczania
ciektej frakcji pofermentu w poréwnaniu do efektow uzyskiwanych wtedy, gdy procesy byty
realizowane samodzielnie (rys. 8.38). Efekt ten zaobserwowano dla wszystkich analizowanych
przypadkow, niezaleznie od granicznej rozdzielczoSci membrany, jej materiatu czy uzytego ci-
S$nienia transmembranowego. Skierowanie uzyskanego w procesie mikrofiltracji permeatu do
dalszego oczyszczania w procesie ultrafiltracji pokazato, iz potgczenie mechanizméw sitowych
obu proceséw membranowych zwieksza skutecznos¢ usuwania zwigzkdw organicznych z ana-
lizowanego pofermentu. Stwierdzono réwniez, ze o koricowej jakosci oczyszczanego roztworu
decyduje warto$¢ granicznej rozdzielczosci uzytej membrany. Mozna zaobserwowag, iz wraz ze
wzrostem Srednicy poréw membrany nastepowato pogorszenie skutecznosci oczyszczania po-
fermentu. Wynika to z faktu, iz przy wiekszej wartosci cut-off membrany do oczyszczanego roz-
tworu przedostawaty sie wieksze czgstki zanieczyszczen organicznych. Takze w potgczeniu MF—
UF materiat membrany ultrafiltracyjnej pozostawat bez istotnego wptywu na jakos¢ permeatu.
Przyktadowo, zastosowanie MF 0,02 um oraz UF przy uzyciu membrany wykonanej z poliete-
rosulfonu o cut-off 10 kDa przy ciSnieniu transmembranowym réwnym 0,4 MPa pozwolito uzy-
skac wartosci Rpyo, Rgzt, 0raz Rep,,r odpowiednio na poziomie 52,1, 68,0 1 44,4% (zmniejszenie
26086 do 2916 g C/m?,z 9520 do 3 044 i z 11 450 do 6 369 g O,/m?). Uzycie membrany UF
o cut-off 30 kDa spowodowato natomiast obnizenie wspotczynnikéw retencji do poziomu 42,1,
58,231,4% (obnizenie do 3 524 g C/m? 39767 850 g O,/m®). Z kolei zmiana membrany MF na
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etapie wstepnego oczyszczania na 0,2 pm w potgczeniu z UF 10 kDa skutkowata uzyskaniem
wspétczynnikéw retencji na poziomie 33,4, 40,7 i 38,0% (zmniejszenie do 2 916 g C/m3, 3 044
16369 g 0,/m?),azmiana réwniez w tym przypadku membrany UF na 30 kDa dalszym obnize-
niem do poziomu 31,0, 27,1i37,8% (zmniejszenie do 4199 g C/m?,6 94217118 g O,/m?).
Potaczenie trzech analizowanych ci$nieniowych proceséw membranowych pozwolito na
znaczng poprawe skutecznosci oczyszczania pofermentu. Efekt ten zaobserwowano w prze-
biegu wszystkich testowanych wariantéw zastosowania réznych typéw membran (mikro-, ul-
tra- i nanofiltracyjnych). O koricowej jakosci permeatu decydowata kombinacja wtasciwosci
kolejno zastosowanych membran. Wartosci wspétczynnikéw retencji RWO, BZT, oraz ChZT
uzyskane w przypadku obu badanych membran nanofiltracyjnych dowodza, jak duzy wptyw

na sktad oczyszczanego pofermentu miat rodzaj uzytej membrany NF. tatwo mozna byto
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Rys. 8.38. Skutecznoé¢ obnizania RWO, BZT, i ChZT w réznych konfiguracjach
proceséw membranowych w przypadku zastosowania membrany MF 0,02 um (a) i 0,2 um (b)
(Ap=0,4 MPa)
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dostrzec, ze uzycie mniej zwartej membrany (NPO10P) skutkowato pogorszeniem jakosci
koricowego permeatu. Na przyktad, membrana NPO30P pozwalata na osiggnigcie Rpyo, Rezr,
oraz R,y ha poziomie 75,0, 82,4 i 80,4% (zmniejszenie do 1520 g C/m?,1671i2 248 gO,/m3),
podczas gdy membrana NPO10P pozwolita na obnizenie RWO, BZT, oraz ChZT odpowiednio
070,5,74,7155,8% (zmniejszenie do 1793 g C/m3,2 40915064 g O,/m®) (w przypadku poprze-
dzenia membran nanofiltracyjnych sekwencjg MF 0,02 pm—-UF PES 10 kDa). Lepsze wtasciwo-
Sci separacyjne membrany NPO30P moga wynikac z jej gestej struktury [260].

Na podstawie uzyskanych wynikéw stwierdzono, ze najlepsze rezultaty, tj. najlepszg ja-
ko3¢ permeatu pod wzgledem zawartosci substancji organicznych, uzyskano, prowadzac
oczyszczanie sekwencyjne w wariancie mikrofiltracja (membrana 0,02 um) » ultrafiltracja
(membrana PES 10 kDa) » nanofiltracja (membrana NPO30P).

Podobnie jak miato to miejsce wtedy, gdy zastosowano samodzielne procesy membra-

nowe, réwniez w przypadku sekwencyjnego potgczenia nastepujacych po sobie proceséw
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Rys. 8.39. Wptyw cisnienia transmembranowego na skuteczno$¢ usuwania RWO
w réznych konfiguracjach proceséw membranowych w przypadku zastosowania
membran MF 0,02 um (a) i 0,2 pm (b)
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membranowych zbadano wptyw zmiany ciSnienia transmembranowego na koncowa jakos¢
permeatu. Stwierdzono (rys. 8.39-8.40), ze zmiany wielkosci sity napedowej wymuszajacej
transport przez sekwencyjnie potgczone membrany polimerowe nie ma istotnego wptywu na
efektywnos¢ usuwania zwigzkéw organicznych z analizowanej cieczy. W analizowanym zakre-
sie ci$nief transmembranowych, tj. 0,1-0,4 MPa, wspotczynniki retencji RWO i ChZT utrzymy-
waty sie w zasadzie na tym samym poziomie.

Celem fgczenia proceséw membranowych jest, oprécz zwiekszenia skutecznosci separa-
Gji, zmniejszenie intensywnosci zjawiska foulingu membranowego, np. metodg oczyszczania
roztworéw w zintegrowanych systemach przy uzyciu sekwencyjnych proceséw membrano-
wych. Zastosowanie sekwencji analizowanych technik membranowych (rys. 8.41) pozwolito
czesciowo ograniczy¢ fouling membran. Pordwnanie wartosci 1/, uzyskanych w samodziel-
nym procesie UF i NF z wartoSciami wyznaczonymi dla uktadu MF-UF oraz MF-UF-NF wska-

zuje, ze zastosowanie prefiltracji pozwala na poprawe wtasciwosci transportowych ostatniej
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Rys. 8.40. Wptyw ciSnienia transmembranowego na skutecznos¢ obnizania ChZT
w réznych konfiguracjach proceséw membranowych, w przypadku zastosowania
membran MF 0,02 um (a) i 0,2 pm (b)
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membrany w tancuchu procesowym. Stwierdzono, ze zastosowanie MF 0,2 um i UF PES 10
przed ktérgkolwiek z badanych membran NF zmniejsza intensywnos¢ foulingu membran na-
nofiltracyjnych. MF zastosowana przed UF usuwa czes¢ zwigzkow blokujgcych kolejng mem-
brane, a zastosowanie bardziej zwartej membrany UF (10 kDa) wykonanej z PES lub C miedzy
MF a NF usuwa pozostate zwigzki osadzajgce sie na powierzchniach membran NF. Zastoso-
wanie membrany UF o cut-off 30 kDa, ktéra charakteryzuje sie wiekszym rozmiarem poréw,
a tym samym mniejszg skutecznoscig separacji zanieczyszczen, nie poprawia tak znaczaco
wiasciwosci transportowych membran NF, gdyz frakcje pozostajace w permeacie moga wni-
ka¢ w pory membran NF lub osadzac¢ sie na ich powierzchni, przyczyniajac sie do ich bloko-
wania. JednoczeSnie zaobserwowano, ze rodzaj membrany wykorzystanej w NF ma réwniez
znaczenie w kontekscie podatnosci membrany na blokowanie. Membrana NPO10P po MF
0,2 um i UF PES10 spowodowata poprawe jej wtasciwosci transportowych. Takg sama tenden-
cje zaobserwowano po uzyciu membrany MF 0,02 um. Wartosci wzglednej przepuszczalnosci
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Rys. 8.41. Wzgledna przepuszczalnosé¢ membran MF 0,02 um (a) i 0,2 um (b) przy ci$nieniu

transmembranowym 0,4 MPa, w r6znych konfiguracjach procesu
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membran (J/],) byty, gdy membrana NPO30P byta koficowym elementem sekwencji, wieksze
niz przy zastosowaniu membrany NPO10P. co moze wynikaé¢ m.in. z bardziej zwartej struktury
drugiej membrany. W tym przypadku jej fouling jest spowodowany gtéwnie zjawiskiem bloko-
wania zewnetrznego.

Analizujac wartosci bezwzgledne strumieni permeatu membran nanofiltracyjnych, moz-
na zauwazy¢, ze w przypadku wody redestylowanej strumien permeatu membrany NPO10P
wynosi 1,327 m3/m?2.d, aw przypadku membrany NPO30P 0,253 m3/m?.d (przy Ap = 0,4 MPa).
Dzieki zastosowaniu tych membran do doczyszczania roztworu po filtracji z sekwencjg MF
0,2 pm > UF PES 10 kDa strumienie permeatu tych membran obnizajg sie odpowiednio do
0,995 m3/m?.d i 0,038 m3/m?.d. Natomiast sekwencja MF 0,02 um - UF PES 10 kDa pozwala
na uzyskanie odpowiednio 1,169 m3*/m?.d i 0,047 m3/m?.d. Tendencja ta jest zgodna z donie-
sieniami w literaturze przedmiotu [261], 2 mozna ja wyjasnic, analizujgc wartosci cut-off i Sred-
nice poréw badanych membran. Wedtug Kov i in. [260] wartos¢ cut-off membrany NPO10P
jest wieksza i miesci sie w przedziale 1010-1400 Da (przy Srednicy poréw 0,80—1,29 nm), nato-
miast w przypadku membrany NPO30P w przedziale 500-700 Da (przy Srednicy poréw 0,57—
0,93 nm). Moze to skutkowac wyzszym oporem hydraulicznym, a tym samym nizszg przepusz-

czalnoscig membran NPO30P.

8.3.2. Skutecznos¢ oczyszczania cieklej frakcji pofermentu w procesie
zintegrowanym: sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/
filtracja membranowa przy uzyciu membran polimerowych

W celu odzyskania z cieczy pofermentacyjnej wody o jak najwyzszej jakosci w kolejnej se-
rii badawczej dokonano oceny jakosci oczyszczanego pofermentu w procesie zintegrowanym:
sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracja membranowa. W tej serii badaw-
czej wykorzystano membrany polimerowe wykonane z polieterosulfonu oraz z regenerowa-
nej celulozy o cut-off 10 i 30 kDa. Na podstawie badan nad wstepnym oczyszczaniem ciektej
frakcji komunalnego pofermentu w poszczegélnych procesach jednostkowych (rozdz. 8.1)
w analizowanym procesie zintegrowanym przyjeto: czas wstepnej sedymentacji réwny 72 h,
filtr workowy o wielkosci poréw 1 pm, 3 reagenty chemiczne: FeCl, - 6 H,0, PIX 112 oraz CaO
w iloSciach odpowiednio 10 g/dm?i 20 g/dm?3. Po zakoriczeniu proceséw prowadzono przez
30 min sedymentacje i filtracje préb przy uzyciu filtréw bibutowych $rednich. Uzyskang w ten
spos6b sklarowang ciecz oczyszczano w procesie UF.

Na rysunku 8.42 przedstawiono skutecznos¢ separacji zanieczyszczen w réznych warian-
tach procesu zintegrowanego z uzyciem membran polimerowych, realizowanego przy statym
cisnieniu transmembranowym Ap = 0,2 MPa. Wczesniej wykazano bowiem, ze zmiana wielkosci
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Rys. 8.42. Skuteczno$¢ separacji substancji organicznych z ciektego pofermentu
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sity napedowej nie powodowata znaczgcej zmiany skutecznosci separacji (punkt 8.2.2). Wy-
kazano, ze potgczenie procesow jednostkowych w procesie zintegrowanym: sedymentacja/
filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracja membranowa pozwolito na poprawe efektywnosci
oczyszczania cieczy pofermentacyjnej. Stwierdzono réwniez, ze efektywnos¢ separacji w proce-
sie zintegrowanym zalezy zaréwno od dawki reagentu dodawanego do pofermentu przed ultra-
filtracjg, jak i od cut-off membrany. Wzrost dawki reagentu na etapie wstepnego oczyszczania
skutkowat poprawg koncowej jakosci pofermentu oczyszczanego w procesie zintegrowanym.
W przeciwieristwie do filtracji membranowej bez obrobki wstepnej wartosé cut-off membrany
nie miata istotnego wptywu na efektywnos¢ separacji zwigzkéw organicznych. Spoéréd bada-
nych kombinacji reagentéw i membran w procesie zintegrowanym najlepsze efekty eliminagji
substangji organicznych uzyskano w wyniku koagulacji z zastosowaniem FeCl, - 6 H,0 w dawce
20 g/dm? na etapie wstepnego oczyszczania w potaczeniu z ultrafiltracja przez membrany PES
10 kDa. Dla tych warunkow wspotczynnik zmniejszenia Ry, Reyzri usuniecia Rgy o wynosit od-
powiednio 78% (obnizenie 8362 do1821g0,/m®), 69% (obnizenie 213 060 do 4 095 g O,/m?)
i 61% (obnizenie z 6 086 do 2 350 g C/m?). Bardzo podobne skutecznosci separacji substancji or-
ganicznych przy tej samej dawce koagulantu byty charakterystyczne dla membrany PES 30 kDa
(zamniejszenie odpowiednio do1596 g 0,/m?3 4 000 g 0,/m?i2310 g C/m?).

Zastosowanie do oczyszczania cieczy pofermentacyjnej technik membranowych, oprécz
analizy wiasciwosci separacyjnych membran, sprawia, ze konieczna staje sie réwniez ocena
ich wtasciwosci transportowych. Szczegélnie istotne jest przeprowadzenie analizy intensyw-
nosci blokowania membran. Ultrafiltracja roztworu, niepoprzedzona wstepng obrébka che-
miczng, spowodowata znaczne pogorszenie wtasciwosci hydraulicznych membran (rys. 8.43).
Zaobserwowano, ze na spadek strumienia permeatu ma wptyw zaréwno materiat membrany,
jak i wartos¢ cut-off. Membrany wykonane z silnie hydrofobowego PES byty znacznie bardziej
podatne na fouling niz hydrofilowe membrany C. Ponadto wiekszy spadek strumienia per-
meatu, w poréwnaniu do strumienia mierzonego dla wody redestylowanej, obserwowano
woéwczas, gdy membrany cechowata wieksza wartos¢ cut-off, co wskazuje, ze w ich przypadku
dominujacym czynnikiem byt fouling wewnetrzny, spowodowany wnikaniem zanieczyszczen
w pory membrany.

Rozwazajac mozliwos¢ zastosowania zintegrowanego procesu: sedymentacja/filtracja/
koagulacja/sedymentacja/filtracia membranowa do oczyszczania ciektej frakcji pofermentu,
nalezy wzigé pod uwage réwniez fouling membran.

Poréwnanie wartoscil/l, uzyskanych podczas oczyszczania ciektej frakcji pofermentuw sa-
modzielnym procesie ultrafiltracji z wartoSciami wyznaczonymi dla procesu zintegrowanego:
sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracja membranowa (rys. 8.43) wskazu-
je, ze zastosowanie kazdego z badanych reagentéw na etapie obrébki wstepnej pozwala na
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Rys. 8.43. Wzgledna przepuszczalnosé membran uzyskana w przypadku
zastosowania samodzielnych membran UF oraz membran w procesie
zintegrowanym (Ap = 0,2 MPa); PES (a), C (b)

poprawe wtasciwosci transportowych membran. Stwierdzono, ze koagulant PIX 112 dodany
przed ultrafiltracjg pozwala w najwiekszym stopniu ograniczy¢ fouling testowanych membran.
Ponadto w przypadku PIX 112 i CaO zwiekszenie dawki reagentu powodowato pewien wzrost
wartoscil/l,, co oznacza, ze intensywnos¢ blokowania membran ulegtazmniejszeniu. Odwrot-
ne zjawisko mozna byto zaobserwowag, gdy koagulantem byt FeCl, - 6 H,O. Po zastosowaniu
FeCl, po procesie koagulacji/sedymentacji w roztworze pozostaje wiecej jondw zelaza, niz gdy
dozowano PIX 112 (Fe(SO,),). Moze to skutkowac ich koncentracjg w warstwie polaryzacyjnej,
a nastepnie wytrgcaniem sie na powierzchni membrany.

Analiza wynikéw badan wykazata rowniez, ze materiat, z ktérego wykonana jest mem-
brana, jest istotnym czynnikiem decydujagcym o tym, czy wstepne oczyszczanie roztworu
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przyczyni sie do zmniejszenia zjawiska foulingu. Bardziej hydrofilowe membrany C znacznie
zmniejszaja intensywnos¢ blokowania, podczas gdy zmiany powodowane przez membrany
PES nie byty tak spektakularne. Podobnie jak w przebiegu samodzielnego procesu ultrafiltradji
pofermentu mniejsze wartosci J/], (@ tym samym silniejszy fouling membran) obserwowano
w przypadku membran o wyzszych wartosciach cut-off, czyli o wiekszych srednicach poréw.
W zwigzku z tym uzasadnione jest stwierdzenie, ze koagulacja/stracanie chemiczne nie usu-
wa w wystarczajgcym stopniu tych zanieczyszczen, ktdre wnikajg w strukture membrany i po-
wodujg blokowanie poréow.

Zastosowanie proceséw chemicznego oczyszczania cieczy pofermentacyjnej, w tym przy-
padku koaguladji/stracania chemicznego, powoduje, ze po dodaniu reagentéw w roztworze
zachodzg reakcje chemiczne, ktérych konsekwencjg jest m.in. zmiana potencjatu g, tj. mia-
ry wielkosci elektrostatycznego odpychania/przyciggania miedzy czasteczkami. Analizujac
oddziatywania elektrostatyczne miedzy sktadnikami roztworu a membrang, nalezy réwniez
uwzgledni¢ zmiany potencjatu  stosowanych membran. Wedtug Salgina i in. [262] mem-
brany PES charakteryzuja sie ujemnymi wartosciami potencjatu ¢, gdy warto$¢ pH miesci sie
w zakresie 4—8, co wynika m.in. z sity jonowej roztworu oraz rodzaju kationéw i anionéw obec-
nych w roztworze. Salinas-Rodriguez i in. [263] podali, ze membrany PES sg bardziej ujemnie
natadowane niz membrany C. W przypadku tego samego materiatu rézne wartosci cut-off
membran powodowaty rézne wartosci potencjatu ¢. Punkt izoelektryczny przyjmowat rézne
wartosci pH i w przypadku membran C byto to pH,gp < 3, za$ w przypadku membran PES —
pH,ep <4,5. Przy wartodciach pH >10,5 mierzone wartosci potencjatu { wzrastaty we wszystkich
przypadkach.

Ponadto koagulacja zanieczyszczen obecnych w roztworze powoduje zmiany w udziale
frakcji o okreslonej wielkosci, co jest bardzo istotne z punktu widzenia eksploatacji membran,
a zwtaszcza ich podatnosci na blokowanie.

Z uwagi na fakt, ze potaczenie koagulacji z uzyciem FeCl, - 6 H,0 z ultrafiltracjg okazato sie
najbardziej efektywne (pod wzgledem jakosci permeatu) w oczyszczaniu frakeji ciektej pofer-
mentu, surowy poferment oraz oczyszczone prébki uzyskane w procesie samodzielnej koagu-
lagji, jak rowniez w procesie zintegrowanym: sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymenta-
cja/filtracia membranowa poddano analizie rozktadu wielkosci czgstek oraz ich potencjatu T
przy pH w zakresie ok. 2—12 (rys. 8.44).

Zastosowanie w poczatkowym etapie oczyszczania FeCl, - 6 H,0 w ilosci 20 g/dm?, a w na-
stepnym uzycie membrany o cut-off 30 kDa spowodowato znaczng poprawe jakosci badanych
prébek w poréwnaniu z sytuacja, gdy zastosowano samodzielnie pracujgce membrany. Po
procesie, w wyniku dodania chlorku zelaza(lIl), pH roztworu ulegto obnizeniu do wartosci po-
nizej 4. Roztwdr miat jasnozottg barwe, a na dnie gromadzit sie bragzowo-czerwony ktaczko-
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oraz w procesie zintegrowanym z zastosowaniem FeCl, - 6 H,0

waty osad (mniej w wyniku uzycia membrany PES, a wiecej w wyniku uzycia membrany C),
ktéry po wymieszaniu tatwo ulegat rozproszeniu — efektem byta zmiana barwy z jasnej na
ciemniejsza. Po odstawieniu na dtuzszy czas osad pojawiat sie ponownie na dnie. Kation Fe(lll)
jest maty i ma duzy tadunek, dlatego tatwo hydrolizuje z wodg, tworzac kompleks koordyna-
cyjny z 6 czgsteczkami wody Fe(H,0)**, ktory ma zdtte zabarwienie. Po rozpuszczeniu w wo-
dzie powinien sie on wytraci¢ w postaci nierozpuszczalnego wodorotlenku zelaza(ll). Fe(OH),
tworzy jednak koloidalny roztwér tego zwigzku, ktéry ma typowa brazowg barwe roztworéw
soli zelaza(lll). lo$¢ osadu w prébkach pozwolita na pomiar potencjatu , jednak ze wzgledu
na gestoS¢ i strukture osadu pomiar rozktadu wielkosci czgstek wykonano metodg DLS. Za-
obserwowano, ze w prébce po filtracji przez membrane PES 30 kDa Srednia Srednica czgstek
zrozktadu objetosciowego wynosita ok. 680 nm, aw przypadku membrany C30 kDa—670 nm.
Niestety, w wykorzystanej metodzie analitycznej nie uwzglednia sie faktu, ze czastki zawar-
te w permeacie moga tworzy¢ wieksze aglomeraty, przez co prawdopodobnie to ich wielkos¢
zostata okreslona, a nie wielkos¢ pojedynczych czastek. W poréwnaniu z prébkg poddang je-
dynie koagulagji 20 g/dm? FeCl, - 6 H,0 dodatni potencjat { czastek w przypadku obu mem-
bran byt nizszy w zakresie pH 2—7. Potencjat  membrany PES 30 kDa wahat sie od ok. +25 mV,
a membrany C 30 kDa w przyblizonym zakresie +18 m\—+5 mV. Przy pH 8,5— 11,5 oscylowat
wokét zera, a nastepnie osiggat ok. +5 mV przy pH >12.
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8.3.3. Skutecznos¢ oczyszczania cieklej frakeji pofermentu w procesie
zintegrowanym: sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/
filtracja membranowa przy uzyciu membran ceramicznych

Skoro zastosowanie procesu zintegrowanego: sedymentacja/filtracja/koagulacja/se-
dymentacja/filtracja przy uzyciu membran polimerowych pozwala na wzrost skutecznosci
oczyszczania ciektej frakcji pofermentu oraz przyczynia sie do zmniejszenia intensywnosci
blokowania membran (w poréwnaniu do efektéow osigganych w poszczegdlnych procesach
przeprowadzonych samodzielnie), w kolejnych seriach badawczych postanowiono sprawdzic,
czy rownie skuteczne okazg sie membrany ceramiczne uzyte w tego typu procesie zintegro-
wanym. Na etapie wstepnego oczyszczania zdecydowano sie zastosowacé jedynie FeCl, - 6 H,0
(gdyz ten koagulant najlepiej wyeliminowat zwiazki organiczne) w dawce obnizonej do
10 g/dm?3, tak aby ograniczy¢ wytracanie sie jondéw zelaza w badanym roztworze. Proces se-
dymentacji przeprowadzony na etapie wstepnego oczyszczania przed koagulacjg pozwolit na
czeSciowe sklarowanie roztworu przez zmniejszenie zawartoSci wiekszych czgstek w analizo-
wanym roztworze, natomiast w wyniku filtracji wyeliminowano frakcje zawieszong. Efekty
oczyszczania ciektego pofermentu pochodzenia komunalnego z zastosowaniem procesu zin-
tegrowanego, taczacego fizyczno-chemiczne procesy oczyszczania z filtracjg przez membrany
ceramiczne przedstawiono na rys. 8.45.

Tak samo jak w przypadku wczesniej oméwionych zmian zawartosci zwigzkéw organicz-
nych zachodzgcych podczas procesu zintegrowanego z membranami polimerowymi rowniez

zastosowanie membran ceramicznych w tego typu procesie pozwolito na znaczng poprawe
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Rys. 8.45. Wptyw typu membrany na skuteczno$¢ zmniejszenia/usuniecia
ChZT, BZT, oraz RWO w prébach ciektej frakcji pofermentu oczyszczanej w zintegrowanym

procesie membranowym, z uzyciem membran ceramicznych(Ap = 0,3 MPa)



Wyniki badan iich analiza 129

jakosci oczyszczanego pofermentu. Efekt ten zaobserwowano w przypadku wszystkich te-
stowanych membran (zaréwno mikro-, jak i ultrafiltracyjnych). O kofcowej jakosci bada-
nego pofermentu decydowato potaczenie skutecznosci zastosowanych konwencjonalnych
procesOw oczyszczania oraz wiasciwosci separacyjnych membrany. Mechanizm separadji
w analizowanym procesie zintegrowanym jest potaczeniem efektu koagulacji FeCl, - 6 H,0
pozbawionego wczesniej zawiesin roztworu oraz mechanizmu sitowego na membranach ce-
ramicznych.

Stwierdzono, ze skutecznos¢ separacji w procesie zintegrowanym w mniejszym stopniu
zalezy od wartosci granicznej rozdzielczosci membrany (w tym przypadku ceramicznej). O ile
podczas samodzielnego procesu filtracji membranowej jednoznacznie mozna byto wskaza¢
membrany charakteryzujgce sie lepszg skutecznoscig usuwania zwigzkéw organicznych z cie-
ktego pofermentu, o tyle w przypadku procesu zintegrowanego ta tendencja jest mniej za-
uwazalna (rys. 8.45).Jednak nadal mozna byto obserwowa¢, wraz ze wzrostem wartosci cut-off,
pogorszenie skuteczno$ci zmniejszenia/usuniecia ChZT, BZT i RWO. Nieznacznie lepszg ja-
kod¢ badanego roztworu uzyskano przy uzyciu membrany ceramicznej 1 kDa—stopien zmniej-
szenia ChZT, BZT, oraz stezenia RWO po procesie zintegrowanym wyniést odpowiednio: 69%
(zmniejszeniez6190 do 1845 g 0,/m?), 62% (z 2170 do 728 g O,/m?) oraz 75% (z 3 050 do 720
g C/m?). Najgorsze efekty oczyszczania ciektej frakcji pofermentu w procesie zintegrowanym
z membranami ceramicznymi uzyskano, stosujac potaczenie FeCl, - 6 H,0 z mikrofiltracyjng
membrang ceramiczng 0,45 um — Rey71 Rezr, | Rpuo Wyniosto odpowiednio: 61% (zmniejsze-
niedo 2 280 g 0,/m?),30% (do1332g0,/m?) i62% (do1110 gO,/m3).

taczenie procesdéw separacji membranowej z innymi procesami jednostkowymi ma na
celu nie tylko zwiekszenie skutecznosci separadji, ale takze ograniczenie, w jak najwiekszym
stopniu, intensywnosci blokowania membran przez substancje obecne w oczyszczanym roz-
tworze. Jak wykazano we wczesniejszych rozdziatach, intensywnosc tego zjawiska w przypad-
ku oczyszczania ciektej frakcji pofermentu jest bardzo waznym aspektem. Z tego wzgledu
analizie poddano takze zmiany wzglednej przepuszczalnosci membran podczas separacji
membranowej z uzyciem membran ceramicznych wstepnie oczyszczonego metodg koagu-
lacji pofermentu uprzednio pozbawionego zawiesin. Omdwione wczesniej wyniki analiz po-
kazujg, ze zastosowanie proponowanych proceséw konwencjonalnych pozwala na wyelimi-
nowanie z badanego roztworu znacznej ilosci zanieczyszczen, ktére zgodnie z powszechng
wiedzg moga by¢ odpowiedzialne za spadek przepuszczalnosci membran. Poréwnanie zmian
wartosci wspétczynnika J/], w przebiegu samodzielnej filtracji membranowej oraz procesu
zintegrowanego: sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracia z membranami
ceramicznymi przedstawiono na rys. 8.46. Przyktadowy wykres dotyczy tylko jednego z te-
stowanych cisnief transmembranowych, tj. Ap = 0,3 MPa, gdyz nie zaobserwowano wptywu
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Rys. 8.46. Zaleznos¢ wzglednej przepuszczalnosci od cut-off
membran ceramicznych wykorzystywanych w samodzielnej
filtracji membranowej oraz w procesie zintegrowanym:
sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracja
membranowa (Ap = 0,3 MPa)

sity napedowej wymuszajacej transport przez membrane na intensywnos¢ foulingu badanych
membran.

Z uzyskanych wynikéw badan mozna wnioskowaé, ze zastosowanie wstepnego oczysz-
czania pofermentu z uzyciem FeCl; - 6 H,0 miato duzy wptyw na intensywnoé¢ blokowania
membran. Prowadzenie oczyszczania ciektej frakcji pofermentu w procesie zintegrowanym:
sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracja z membranami ceramicznymi we
wszystkich analizowanych przypadkach znaczaco zmniejszyto intensywnos¢ foulingu mem-
bran. Poprzedzenie filtracji membranowej wstepnym oczyszczaniem roztworu sprzyja zatem
znacznemu ograniczeniu blokowania badanych membran. Szczegélnie byto to widoczne, gdy
potaczono w cigg procesy sedymentagji/filtracji/koagulacji/sedymentacji z uzyciem membra-
ny 5 lub 15 kDa, dla ktérych warto$¢ J/), wynosita Srednio 0,84. Analiza uzyskanych wynikéw
pozwala przypuszczad, ze w przypadku bardziej zwartych membran zastosowanie koaguladji
poprzedzonej sedymentacjg i filtracjg pozwala usungé z pofermentu zwigzki, ktére przy braku
wstepnego oczyszczania osadzajg sie na powierzchni membrany i blokujg j3. Odstepstwem
s3 jedynie wyniki uzyskane dla membrany o cut-off 1 kDa. Wspomaganie wymienionymi pro-
cesami filtracji na pozostatych membranach ceramicznych réwniez powoduje poprawe wta-
Sciwosci transportowych membran, lecz w mniejszym stopniu. Przyczyng moze by¢ wnikanie
pozostatych w roztworze frakcji w pory membrany i ich dalsze blokowanie.
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8.3.4. Porownanie wlasciwosci separacyjnych i transportowych membran
organicznych i nieorganicznych w procesie zintegrowanym:
sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracja
membranowa

Tak samo jak w rozdz. 8.2.1, w ktdrym poréwnano witasciwosci separacyjne i transportowe
membran wykonanych z materiatéw organicznych i nieorganicznych (w tym tych o poréwny-
walnej wartosci cut-off) w procesie filtracji membranowej, takze w procesie zintegrowanym:
sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracia membranowa dokonano takiej
analizy (rys. 8.47). Poréwnujac efekty oczyszczania ciektego pofermentu uzyskane z wykorzy-
staniem membran polimerowych i ceramicznych zaobserwowano, ze wartosci wspdtczynni-
kéw retencji RWO, BZT oraz ChZT byty wyzsze w wyniku uzycia membran ceramicznych niz
wartosci tych wspoétczynnikéw uzyskane w wyniku uzycia membran polimerowych. Réwniez
w procesie zintegrowanym waznym aspektem staje sie graniczna rozdzielczos¢ membrany.
Jednak niezaleznie od cut-off membrany, w kazdym wariancie procesu zintegrowanego osig-
gnieto lepsze efekty oczyszczania cieczy pofermentacyjnej stosujgc potaczenie konwencjonal-
nych proceséw z separacjg przez membrany ceramiczne i polimerowe.

Poréwnujac intensywnos¢ blokowania czterech membran organicznych i czterech nie-
organicznych w procesie zintegrowanym: sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymenta-

cja/filtracia membranowa (rys. 8.48) stwierdzono, ze bardziej podatne na blokowanie byty
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Rys. 8.47. Poréwnanie skutecznosci usuniecia RWO oraz zmniejszenia BZT i ChZT
podczas prowadzenia procesu zintegrowanego: sedymentacja/filtracja/koagulacja/
sedymentacja/filtracja membranowa ciektej frakcji komunalnego pofermentu
przez membrany polimerowe i ceramiczne (72 h sedymentacja,
filtr workowy 1 pm, 10 g/dm? FeCl, - 6 H,0, Ap = 0,3 MPa)
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Rys. 8.48. Wzgledna przepuszczalnos$é podczas procesu zintegrowanego:
sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracja membranowa
ciektej frakcji komunalnego pofermentu z uzyciem membran polimerowych i ceramicznych
(72 h sedymentadja, filtr workowy 1 pm, 10 g/dm? FeCl, - 6 H,0, Ap = 0,3 MPa)

membrany polimerowe niz membrany ceramiczne. Wartosci ]/l , dla membran polimerowych
o cut-off 10 kDa i 30 kDa wyniosty odpowiednio 0,10 i 0,06 dla membran z PES oraz 0,36 i 0,03
dla membran z C. Z kolei w przypadku membran ceramicznych byty one zdecydowanie wyz-

sze, przy czym najwyzsza wartosS¢ cechowata membrany o cut-off 5 kDa (0,85).

8.3.5. Skutecznos¢ oczyszczania cieklej frakcji pofermentu w procesie
zintegrowanym: wytracanie struwitu/filtracja przy uzyciu membran
ceramicznych

Opracowanie takich technologii oczyszczania ciektego pofermentu, aby odzyskiwana
z niego woda charakteryzowata sie jak najwyzszg jakoscia, wcigz stanowi cel badan. Jak po-
kazano w punktach 8.1.4 i 8.2.3, ani wytrgcanie struwitu, ani separacja membranowa nie po-
zwala na uzyskanie oczyszczonego roztworu o lepszej jakosci, m.in. pod wzgledem zawartosci
zwigzkéw organicznych. Stad tez w kolejnych seriach badawczych dokonano oceny jakosci
oczyszczanego pofermentu w procesie zintegrowanym, fgczacym wytrgcanie struwitu z filtra-
Gja przy uzyciu membran ceramicznych. Na wczeSniejszym etapie badan wykazano bowiem,
ze tego rodzaju memebrany sg skuteczniejsze niz membrany polimerowe (punkt 8.2.4). Ponie-
waz z badan wstepnych wynika (punkt 8.1.4), ze najwyzsza efektywnos¢ wytracania struwitu
z ciektej masy pofermentacyjnej uzyskano, gdy pH byto réwne 9,0, temperatura miescita sie
w zakresie 20-23°C, stosunek molowy N:Mg:P =1:1,1:1,1 (roztwér D), czas reakcji wynosit 5 min
przy szybkosci mieszania 160 obr./min, a czas sedymentacji 30 min, identyczne parametry



100

ERoztwor D ORoztwor D + 1 kDa
90

ORoztwor D + 5 kDa BRoztwor D + 15 kDa
30 W Roztwor D + 50 kDa S Roztwor D + 0,14 um

BRoztwor D + 0,45 pm

Wyniki badan iich analiza 133

= N
. §
o Ll e & N Oo_ =
*hZ BZTs Ca K Li

Rys. 8.49. Wptyw typu membrany ceramicznej uzytej w procesie zintegrowanym,

taczacym wytracanie struwitu z separacjg membranowg na zmiany stopnia usuniecia
wybranych wskaznikéw (Ap =0,3 MPa)

przyjeto w dalszych badaniach zwigzanych z procesem zintegrowanym. Skuteczno$¢ oczysz-
czania ciektej frakcji pofermentu w procesie zintegrowanym: wytracanie struwitu/filtracja
przez membrany ceramiczne przedstawiono narys. 8.49.

Zastosowanie analizowanego wariantu oczyszczania ciektej frakcji pofermentu, tj. doczysz-
czania cieczy pofernentacyjnej z wykorzystaniem membran ceramicznych po wstepnym wytrg-
caniu struwitu, pozwala na uzyskanie permeatu o zdecydowanie lepszej jakosci w poréwnaniu
do rezultatéw otrzymywanych wéwczas, gdy procesy stosowane byly samodzielnie. Stopien
zmniejszenia ChZT, BZT, oraz RWO wahat sie w przedziatach odpowiednio: 35—-62% (zmniej-
szenie wzgledem surowego pofermentu z 11450 do 4 320-7 420 g O,/m?), 38—67% (z 3 600 do
1200-2 240 g O,/m®) oraz 37— 69% (z 4 210 do 1300-2 660 g C/m?) (w zaleznosci od cut-off
membrany). Najlepszy efekt oczyszczania ciektego pofermentu w opisywanym procesie uzy-
skano, kierujac roztwdr po wytracaniu struwitu do instalacji z membrang ceramiczng o cut-off
1kDa. Prawdopodobnie wynikato to z najbardziej, sposréd badanych membran, zwartej struk-
tury (Sredni rozmiar poréw 35,53 nm), co pozwalato na bardzo skuteczne usuwanie makrocza-
steczek organicznych z oczyszczanego pofermentu. W przypadku pozostatych membran wraz
ze wzrostem ich granicznej rozdzielczosci malata skutecznos¢ separacji zwigzkéw organicz-
nych, gdyz do oczyszczanego roztworu przedostawaty sie wieksze czgstki zanieczyszczen.

Skutecznos¢ usuwania pozostatych makroelementdw z probek ciektej frakeji pofermentu,
ktére po wytrgcaniu struwitu poddano filtracji membranowej, nie zalezata od cut-off uzywa-
nych w tym celu membran. W przeprowadzonych badaniach uzyskano stopiefi zmniejszenia

stezenia N-NH," na poziomie 53 +3% (obnizenie z 776 do 342-381 g/m?® w odniesieniu do
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stezenia w probie poczatkowej. W zwigzku z tym mozna wnioskowad, ze réwniez w procesie
zintegrowanym mogto to wynika¢ czeSciowo z uwalniania gazowego NH,, ktéry przy pH 9
moze stanowi¢ ok. 30% azotu amonowego w roztworze. Z kolei efektywnos¢ usuwania jonéw
magnezu i wapnia z pofermentu nie zmienita sie mimo zastosowania dodatkowo separadji
membranowej. Stopief obnizenia stezenia jondw magnezu w oczyszczanym roztworze wy-
nosit ok. 92% (z 235 do 18,1 g/m?). Podobny efekt zaobserwowano w przypadku jonéw wap-
nia i potasu, ktére usuwane byty ze skutecznoscig na poziomie odpowiednio 93% (z 420 do
27,9 g/m®) oraz 16% (z 1980 do 1100 g/m3). Podobng tendencje mozna zauwazyé, analizujac
zmiany stezenia jondw fosforu oraz litu. Skuteczno$¢ ich usuwania utrzymywata sie na dosé
statym poziomie, odpowiednio 85% (z 21,4 do 3,1g/m?) 2% (z7,0 do 6,8 g/m3).

Analiza uzyskanych wynikéw badan pokazuje, iz wspomaganie procesu separacji mem-
branowej wstepnym wytrgcaniem struwitu ma duzy wptyw jedynie na skutecznod¢ usuwania
zwigzkéw organicznych z ciektej frakcji pofermentu komunalnego. Natomiast w przypadku
takich sktadnikéw, jak: N-NH,*, K, Mg, Ca, Li oraz P, nie ma to zadnego znaczenia.

Integracja technik separacji membranowej z innymi procesami jednostkowymi ma na
celu oprécz zwiekszenia skutecznosci separacji takze ograniczenie intensywnosci blokowa-
nia membran przez substancje znajdujgce sie w oczyszczanym roztworze. Jak wykazano we
wczesniejszych rozdziatach niniejszej monografii, intensywnos¢ tego zjawiska w procesie
oczyszczania ciektej frakcji pofermentu zaréwno z uzyciem membran polimerowych, jak i ce-
ramicznych jest znaczaca. Oméwione w punkcie 8.1.4 wyniki badan pokazuja, ze dzieki wy-

tracaniu struwitu mozliwe jest wyeliminowanie z pofermentu pewnej ilosci zanieczyszczen
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Rys. 8.50. Zaleznos¢ wzglednej przepuszczalnosci od typu
membran ceramicznych uzytych w procesie zintegrowanym:

wytracanie struwitu/separacja membranowa (Ap = 0,3 MPa)
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odpowiedzialnych za spadek przepuszczalnosci membran. Zmiany wzglednej przepuszczal-
nosci membran podczas filtracji z uzyciem membran ceramicznych oraz w wyniku zastosowa-
nia procesu zintegrowanego przedstawiono narys. 8.50.

Z przedstawionych wynikéw badan mozna wnioskowaé, ze wstepne oczyszczanie cie-
ktej frakcji pofermentu przez wytracanie z niego struwitu pozwala uzyskac efekt znacznego
zmniejszenia intensywnosci foulingu membran. Efekt ten zaobserwowano niezaleznie od
cut-off testowanych membran. Mozna przypuszczaé, ze wytracenie struwitu pozwala usungé
z roztworu zwigzki, ktére przy braku wstepnego oczyszczania osadzajqg sie na powierzchni
membran lub w ich porach. Poza tym wartosci /], wskazuja jednoznacznie, ze membrany
mikrofiltracyjne uzyte zaréwno samodzielnie, jak i w procesie zintegrowanym byty bardziej
podatne na blokowanie niz pozostate membrany. Wspomaganie filtracji membranowej wy-
tracaniem struwitu nie wyeliminowato jednak zupetnie polaryzacji stezeniowej, czego kon-
sekwencjg jest m.in. blokowanie membran. Aglomeraty makroczasteczek organicznych two-
rzyty na powierzchni membran placek filtracyjny, co powodowato spadek wartosci wzglednej
przepuszczalnosci membran.

Pomimo tego, ze analize skutecznosci usuwania wybranych wskaznikéw z ciektej frakgji
pofermentu w procesie zintegrowanym: wytracanie struwitu/filtracja z wykorzystaniem mem-
bran ceramicznych przeprowadzono tylko wtedy, gdy stosunek molowy N:Mg:P =1:1,1:1,1 (roz-
twor D), podjeto decyzje o okresleniu rozktadu wielkosci czastek w permeatach nie tylko w roz-
tworze D, ale przy wszystkich pozostatych stosunkach molowych N:Mg:P (roztworach A, B i C)
testowanych na etapie wstepnych badan. Uzyskane wyniki badar przedstawiono na rys. 8.51.

W przypadku prébek surowej ciektej frakcji pofermentu, wszystkich roztworéw po wytraca-

niu struwitu oraz najbardziej metnej prébki po filtracji membranowej (roztwér B po membra-
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struwitu
Rys. 8.51. Srednie rozmiary czastek w prébach po wytracaniu struwitu
oraz po procesie zintegrowanym, fgczacym wytracanie struwitu

i filtracje membranowg przy uzyciu membran ceramicznych
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nie 0,45 um) do okreslenia rozktadu wielkosci i Sredniej Srednicy czastek zastosowano metode
LD, a w przypadku pozostatych probek metode DLS. Metoda DLS oznacza bowiem, ze prébki
umieszczane s3 w kuwecie pomiarowej i w trakcie pomiaru wieksze czastki sedymentuja, co za-
fatszowatoby rozktad wielkosci. Metoda LD wymaga natomiast mieszania probek w rezerwuarze
i przettaczana przez celke pomiarowa, przez co wszystkie czastki, zaréwno te o wiekszych, jakite
0 mniejszych rozmiarach sg uwzglednione w rozktadzie wielkosci. Ponadto nalezy réwniez mie¢
na uwadze fakt, iz metody te nie uwzgledniaty mozliwosci tworzenia sie wiekszych aglomeratéw.
Prawdopodobnie to ich wielko$¢ byta oznaczana zamiast wielkosci pojedynczych czgstek. Z tego
wzgledu nie mozna poréwnywaé uzyskanych wynikdéw z wyznaczonymi wielkoSciami poréw
testowanych membran (punkt 8.2.1). Wyznaczona $rednia Srednica czgstek surowego ciektego
pofermentu (po 72 h sedymentacji) wynosita ok. 46 um, zas dolny i gérny decyl odpowiednio
1,51 260 pm. Z otrzymanych wynikéw badan dotyczacych roztworu pofermentu po wytracaniu
krysztatéw struwitu i po pdzniejszej filtracji z uzyciem membran ceramicznych o réznym cut-off
jednoznacznie wynika, ze potaczenie tych obu proceséw w proces zintegrowany pozwala usu-
nac¢ z analizowanego roztworu znaczacg ilos¢ wiekszych czastek. Juz sama precypitacja struwitu
z cieczy pofermentacyjnej pozwala pozbyc sie frakcji najwiekszych czastek, a najbardziej sku-
teczny pod tym wzgledem jest stosunek molowy soli magnezu i fosforu oznaczony jako roztwér
A, a nastepnie B, D i C. Najskuteczniejsza w eliminacji zmetnienia roztworu po straceniu okazata
sie membrana o najmniejszej Srednicy poréw (1 kDa), co potwierdzajg rowniez zdjecia probek
pofermentu po wytrgcaniu struwitu i po procesie membranowym (rys. 8.52). Probki po ultrafil-
tracgji z uzyciem membrany o cut-off 1 kDa sg najjasniejsze. Zauwazono, ze wraz ze wzrostem gra-
nicznej rozdzielczodci badanych membran Sredni rozmiar czgstek pozostatych w roztworze po
filtracji membranowej byt wiekszy. Co ciekawe, analiza Sredniego rozmiaru czastek wskazuje, ze
brak grubszej frakcji w roztworze po stracaniu, jak dla roztworu A, powoduje, ze Sredni wymiar
czastek po filtracji membranowej zmniejsza sie tylko nieznacznie w stosunku do nadawy, a ko-
rzystny wptyw ma jedynie w przypadku najbardziej zwartej membrany. Im wiekszy byt obser-
wowany udziat wiekszych czgstek w roztworze poddawanym separacji membranowej, tym bar-
dziej rozktad czastek w permeacie byt przesuniety w strone drobniejszych czgstek. W roztworze
C, bedacym najbardziej metnym, z najwiekszym udziatem grubszej frakcji w filtracie pozostaty
najmniejsze czastki. Prawdopodobnie wynikato to z faktu, ze powstajgcy placek filtracyjny sku-
tecznie zatrzymywat materie organiczng obecng w badanej cieczy pofermentacyjnej.

Dokonano réwniez pomiaru potencjatu elektrokinetycznego prébek. Uzyskane wyniki wska-
zujg na to, ze w badanym zakresie pH roztworu surowego pofermentu oraz roztworu po wytraca-
niu struwitu i separacji membranowej przebieg wartosci potencjatu g, ktory przyjmuje wartosci
ujemne, nie zmienia sie w znaczacy sposdb w wyniku wczedniejszego procesu stracania struwi-

tu. Nie zauwazono réwniez przesuniecia punktu IEP o wartosci pH oscylujacej wokét 1,75. Na
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RoztworA  RoztwérA+ RoztworA+ RoztwdérA+ RoztwérA+ RoztwdrA+ RoztworA+
1kDa 5kDa 15 kDa 50 kDa 0,14 um 0,45pum

1kDa 5kDa 15 kDa 50 kDa 0,14 um 0,45pum

Surowy
ciekty

poferment

RoztworC  RoztwdérC+ RoztworC+ RoztwdrC+ RoztwdrC+ RoztwdérC+  Roztwor C+
1kDa 5kDa 15 kDa 50 kDa 0,14 um 0,45pum

Roztw6érD RoztwérD+ RoztwérD+ RoztwdérD+ RoztwdrD+ RoztwérD+ Roztwdr D+
1kDa 5kDa 15 kDa 50 kDa 0,14 pm 0,45pm

Rys. 8.52. Efekt wizualny uzyskany podczas oczyszczania ciektej frakgji
cieczy pofermentacyjnej w procesie wytracania struwitu przy réznych
stosunkach molowych N:Mg:P oraz w procesie zintegrowanym,

taczacym wytracanie struwitu z separacjg przy uzyciu membran ceramicznych
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Rys. 8.53. Potencjat { surowej cieczy pofermentacyjnej, cieczy pofermentacyjnej
po wytrgcaniu struwitu przy réznych stosunkach molowych N:Mg:P

oraz po procesie zintegrowanym, fgczacym wytracanie struwitu

z separacjg membranowa z wykorzystaniem membrany ceramicznej 1 kDa

rysunku 8.53 przedstawiajgcym zmiane wartosci potencjatu  okreslonego przy pH naturalnym
(9,2-9,5) dla roztwordw tgcznie po stracaniu struwitu i separacji membranowej, widaé, ze war-
to$¢ potencjatu elektrokinetycznego jest ujemna i oscyluje w zakresie 40-16 mV. W przypadku
surowego pofermentu, gdy pH jest naturalne (ok. 7,5), potencjat L wynosit—26 mV i nieznacznie
zwiekszyt sie przy pH 9 do—30 mV. Po wytracaniu struwitu potencjat { nieznacznie zwiekszyt sie,
natomiast po dalszym oczyszczaniu z wykorzystaniem membran, poza nielicznymi przypadka-
mi, malat w poréwnaniu do wartosci uzyskanych dla nadawy. Moze to wskazywa¢ na usuwanie

z roztworu okreslonej grupy zwigzkéw o pewnej wartosci potencjatu.

8.3.6. Oczyszczanie cieklej frakcji pofermentu w procesie zintegrowanym:
wytracanie struwitu/wymuszona osmoza

Zewzgleduna mozliwo$¢ odzyskuwody z roztworéw o bardzo réznym sktadzie proces wymu-
szonej osmozy cieszy sie coraz wiekszym zainteresowaniem w wielu dziedzinach inzynierii $ro-
dowiska. Wydaje sie, iz bedzie on stosowany réwniez do odzysku wody z ciektej frakcji komunal-
nego pofermentu. W zwigzku z tym, w przeprowadzonych badaniach podjeto probe okreslenia
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Rys. 8.54. Zalezno$¢ strumienia wody od czasu trwania procesu wymuszonej osmozy
przy ré6znym stezeniu NaCl w roztworze odbierajacym w przypadku wody redestylowanej

i ciektej frakcji pofermentu

przydatnosci procesu wymuszonej osmozy do oczyszczania ciektej frakcji pofermentu, z ktérego
na etapie wstepnych badan wytrgcono struwit (na podstawie badan wstepnych stwierdzono, ze
parametry procesu: pH 9,0, temperatura 20-23°C, stosunek molowy N:Mg:P =5,13:1:1, czas reak-
Gji 5min z szybkoscig mieszania wynoszaca 160 obr./min zapewniajg najwyzszg efektywnos¢é wy-
tracania struwitu z pofermentu). Podczyszczanie roztworu przez wytracanie struwitu miato na
celuzaréwno poprawe koricowej jakosci cieczy pofermentacyjnej, jak i zabezpieczenie membran
uzytych w procesie wymuszonej osmozy przed ich nadmiernym blokowaniem.

Tabela 8.4. Wtasciwosci roztworéw odbierajacych

Stezenie NaCl, Cisnienie osmotyczne
mol/dm? MPa atm
0,5 2,478 24,46
1 4,985 48,93
3 14,87 146,8

Wstepne badania miaty na celu okreSlenie wptywu czasu trwania procesu oraz stezenia
NaCl w roztworze odbierajgcym (tabela 8.4) na strumieri wody przenikajacej przez membra-
ne z ciektego pofermentu jako roztworu zasilajgcego. Na rysunku 8.54 oprocz wynikéw tych
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Rys. 8.55. Zaleznos¢ przewodnosci wtasciwej w roztworach odbierajgcym (a) i zasilajacym (b)

od czasu trwania procesu wymuszonej osmozy

badan zaprezentowano roéwniez wyniki eksperymentéw prowadzonych z uzyciem wody re-
destylowanej jako roztworu zasilajgcego. Woda redestylowana moze stanowié¢ punkt odnie-
sienia, gdyz ma pomijalnie niskie ci$nienie osmotyczne i nie wykazuje obecnosci zadnych
zanieczyszczen. Zaobserwowano, ze wraz z malejgcym stezeniem jondw Cl” w roztworze od-
bierajgcym strumien wody ulegat zmniejszeniu. Woda dyfundowata bowiem przez membra-
ne, roztwér odbierajacy ulegat rozcienczaniu, a ciSnienie osmotyczne i strumier wody zmniej-
szaty sie. W przypadku wymuszonej osmozy ciektego pofermentu zaobserwowano podobne
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Rys. 8.56. Zaleznos¢ stezenia chlorkéw w roztworach odbierajacym (a) i zasilajacym (b)

od czasu trwania procesu wymuszonej osmozy

tendencje jak w przypadku wody redestylowanej, jednakze wartosci strumienia byty znacznie
mniejsze niz wartosci uzyskane w przypadku wody redestylowanej. Oceniajgc wptyw czasu
trwania procesu na zmiane strumienia wody, zauwazono, ze maleje on sukcesywnie, prawdo-
podobnie na skutek obnizajgcego sie ci$nienia osmotycznego roztworu odbierajgcego oraz
postepujacego blokowania membrany. Efekt ten stwierdzono niezaleznie od stezenia NacCl
w roztworze odbierajgcym. Pod tym wzgledem uzyskane wyniki badan sg zgodne z doniesie-
niami w literaturze przedmiotu [264—266].
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Rys. 8.57. Zaleznos$¢ stezenia RWO i barwy w roztworze odbierajgcym

od czasu trwania procesu wymuszonej osmozy

Na rysunkach 8.55-8.56 przedstawiono odpowiednio zmiany przewodnosci oraz steze-
nia chlorkdéw w roztworach zasilajagcym i odbierajgcym w funkcji czasu. Przewodnosé w roz-
tworze zasilajgcym w nieznacznym stopniu wzrastata wraz z uptywem czasu prowadzenia
procesu, Srednio z 28,9 do 34,2 mS/cm (w przypadku cieczy pofermentacyjnej) i Srednio z O
do 1,9 mS/cm (w przypadku wody redestylowanej), co byto spowodowane przenikaniem soli
przez membrane. Doniesienia w literaturze przedmiotu [267] wskazujg, ze membrana o Sred-
nim promieniu poréw 0,37 nm, stosowana w procesie wymuszonej osmozy, moze zatrzymac
wiekszos¢ wielowartodciowych jondw i zanieczyszczen organicznych. Jednakze cze$é jondw
soli (jon Na* o promieniu hydratacyjnym 0,36 nm ijon ClI~ 0,33 nm) [268] byta w stanie prze-
niknaé przez membrane FO, co nazywane jest zwrotnym transportem soli. W roztworze odbie-
rajacym przewodnos¢ nieco spadata w czasie, co jest wynikiem jego rozciefnczania. Podobne
tendencje zaobserwowano, analizujac stezenia chlorkéw w obu roztworach. Strumien wody
przeptywajacy przez membrane powodowat rozciefczanie roztworu odbierajacego. W tym sa-
mym czasie niewielka ilod¢ soli przenikata przez membrane w odwrotnym kierunku (od strony
roztworu odbierajgcego do roztworu zasilajgcego) dzieki dyfuzji (w przypadku wody redesty-
lowanej) oraz zageszczaniu (w przypadku cieczy pofermentacyjnej), powodujac wzrost steze-
nia soli w roztworze zasilajacym $rednio odpowiednio do 625 g/m? oraz z 4850 do 6820 g/m?
(mol/dm?3). Podobne wnioski mozna znalez¢ w pracach [269-272].

Zewzgledu na specyfike procesu wymuszonej osmozy zasadne byto sprawdzenie, czy zanie-

czyszczenia obecne w ciektej frakcji pofermentu po wytracaniu struwitu, stanowigcego roztwér
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zasilajacy w prowadzonym procesie, przenikajg przez membrane do roztworu odbierajacego
(w tym przypadku solanki). Wyniki badan zaprezentowane na rys. 8.57 jednoznacznie $wiadczg
o tym, ze przenikanie zanieczyszczen byto niewielkie (<0,1% poczatkowych ilosci zanieczysz-
czen). llos¢ zanieczyszczen organicznych okreslana przez stezenia RWO i barwe w nieznacznym
stopniu wzrastata wraz z uptywem czasu trwania wymuszonej osmozy oraz wraz ze wzrostem
stezenia NaCl w roztworze odbierajgcym. Przyktadowo, po 180 min procesu z uzyciem roztworu
solanki o stezeniu 3 mol/dm?jako roztworu odbierajacego na skutek przenikania zwigzkéw or-
ganicznych stezenie RWO wynosito 2,3 g C/m3, a intensywnosc barwy 5 g Pt/m3. Ponadto, w roz-
tworze odbierajacym oznaczono ChZT oraz BZT,, jednakze ze wzgledu na to, iz uzyskane ich
wartosci byty na bardzo niskim poziomie, zrezygnowano z przedstawiania ich na wykresie. Uzy-
skane wyniki badan swiadczg o tym, ze zastosowana membrana FO jest skuteczng barierg dla
zwigzkdw organicznych transportowanych w kierunku roztwor zasilajgcy—roztwér odbierajgcy.

Poniewaz procesowi wymuszonej osmozy poddano ciektg frakcje pofermentu, w ktorej
wczesniej przeprowadzono wytrgcanie struwitu (roztwér A ze wzgledu na najodpowiedniej-
sze pH roztworu kierowanego na membrane osmotyczng) jako zabezpieczenie przed nad-
miernym foulingiem membrany, analizie poddano takze préby oczyszczonego pofermentu
pod katem rozktadu wielkosci czgstek oraz zmian potencjatu . Efekt wizualny uzyskany pod-
czas oczyszczania komunalnej cieczy pofermentacyjnej na réznych etapach, takze w procesie

wymuszonej osmozy po wytracaniu struwitu, mozna zaobserwowac na rys. 8.58. Wykonane

Rys. 8.58. Efekt wizualny uzyskany podczas oczyszczania ciektej frakcji
cieczy pofermentacyjnej w procesie wymuszonej osmozy po wytrgcaniu struwitu;
a—surowa frakcja cieczy pofermentacyjnej, b—roztwor A po wytrgcaniu struwitu,

c—roztwdér A po wymuszonej osmozie z 0,5 mol/dm? NaCl,
d—roztwdr A po wymuszonej osmozie z1 mol/dm? NaCl,

e—roztwdr A po wymuszonej osmozie z 3 mol/dm? NaCl
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oraz wymuszonej osmozie

zdjecie pokazuje, ze probka po wytrgcaniu struwitu jest wizualnie poréwnywalna z prébka po
wymuszonej osmozie z zastosowaniem roztworu NaCl o stezeniu 3 mol/dm? jako roztworu
odbierajgcego. Obie majg kolor rudawy. Najlepiej wydaje sie by¢ oczyszczona prébka po wy-
muszonej osmozie z wykorzystaniem roztworéw NaCl o stezeniu 0,5 mol/dm? oraz 1 mol/dm?
(kolorjasnozétty). Potwierdzajg to tez pomiary barwy (rysunek 8.57). Wynika to prawdopodob-
nie z tego, ze im wieksze stezenie NaCl tym wiekszy jest gradient ciSniefi osmotycznych, a tym
samym wieksza sita napedowa procesu.

Pomiary rozktadu wielkosci czgstek metodg DLS potwierdzajg, ze najdrobniejsze czastki (ok.
675 nm) sg obecne w prébce po wymuszonej osmozie, gdy w procesie jako roztworu odbierajgce-
go uzywano roztworu NaCl o stezeniu 0,5 mol/dm?. Nastepna w kolejnosci jest probka roztworu
NaCl o stezeniu 1 mol/dm3, w ktérej wykazano obecno$¢ czastek o rozmiarach ok. 807 nm. Naj-
gorzej oczyszczona probka roztworu NaCl o stezeniu 3 mol/dm? ma czastki ok. 1113 nm. Mozna
zatem zauwazy¢, ze w procesie oczyszczania metodg wymuszonej osmozy z wczesniejszym wy-
tragcaniem struwitu udato sie usunaé frakcje najwiekszych czastek (rys. 8.59).

Wyniki analizy rozktadu wielkosci czgstek metodg LD przedstawiono na rys. 8.60-8.61.
Metoda ta jest realizowana w warunkach ciggtego mieszania i przepompowywania rozcien-
czonej dyspersji przez celke pomiarowg. Warunki nie dajg mozliwosci sedymentacji wiekszych
czastek, towarzyszacej czesto pomiarom dynamicznego rozpraszania Swiatta, podczas kté-
rych prébka umieszczona jest w kuwecie i wieksze czastki opadajg na dno. W przypadku su-
rowego pofermentu uzyskano odpowiednio dolny i gérny decyl, rbwne ok.1i34 um, a potowa
populadji czastek miata Srednice do ok. 7,7 um. Sonikacja probki w trakcie pomiaru rozktadu
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wielkosci czastek surowego pofermentu pozwolita zmniejszy¢ poszczegélne Srednice (d,,, ds,
i dgo) do odpowiednio 0,8, 4,6 i 23 um (rys. 8.60). Analizujac rozktad wielkosci czastek w roz-
tworze A (rys. 8.61), w ktérym do prébki dawkowano MgCl, oraz NaHPO, w takiej dawce, aby
stosunek molowy N:Mg:P byt réwny 1:1:1, stwierdzono, ze Srednice ds i dy, ulegty zmniejsze-
niu do odpowiednio 2 i 19 pm w poréwnaniu do wartosci uzyskanych w przypadku surowego
pofermentu. Natomiast dolny decyl pozostat w zasadzie niezmieniony (wynosit ok. 0,9 pm).
Zastosowanie procesu zintegrowanego, taczacego wytracanie struwitu z wymuszong 0smozg
prawie nie zmienito rozktadu wielkosci czastek w zakresie frakcji najdrobniejszej i Srednie;j.
Jedyne dostrzegalne réznice sa w zakresie udziatu czastek najwiekszych. Uzyskane wyniki po-
twierdzaja, ze czastki pofermentu tworzg aglomeraty, ktére mozna tatwo rozbic.
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jako roztworu odbierajgcego

Pomiary potencjatu { w zakresie pH 1,2-12,7 pozwolity na wyznaczenie pH,c. Dla wszyst-
kich badanych prébek wartoé¢ ta wynosita ok.1,9 (rys. 8.62). Powyzej pH,gp warto$¢ potencjatu
Cjest ujemna i osigga najnizszg wartos¢, tj.—33 mV w przypadku prébek z uzyciem roztworéw
NaCl o stezeniach 1i3 mol/dm?3. Ogélnie rzecz biorac, przebieg zaleznosci potencjatu  od pH
nie rozni sie znaczaco miedzy probkami, jedynie surowy poferment oraz prébka po stracaniu
struwitu wykazujg nizsze wartosci potencjatu { przy tym samym pH. Moze to Swiadczy¢ o tym,
ze pomimo wiekszej sity jonowej w prébkach po wymuszonej osmozie z elektrolitem (NaCl)
potencjat na granicy poslizgu jest wiekszy.

Uzyskane wyniki badan w procesie wymuszonej osmozy wskazuja, iz proces ten moze by¢
skutecznie wykorzystywany do oczyszczania ciektej frakcji pofermentu komunalnego. Umozli-
wia on odzysk wody, ktéra po usunieciu z niej nadmiaru soli (np. w procesie odwrdconej osmo-

zy) moze by¢ z powodzeniem wykorzystywana do celéw rolniczych.



9. Podsumowanie

Masa pofermentacyjna jest produktem ubocznym (odpadem) powstajacym przy wytwa-

rzaniu biogazu. Ze wzgledu na rodzaj surowcoéw uzywanych do produkgji biogazu, zrédta ich

pochodzenia oraz stosowane technologie fermentacji zardbwno wiasciwosci fizyczno-che-

miczne pofermentu, jak i mozliwosci dalszego wykorzystania go mogg by¢ zréznicowane. Nie-

jednakowy jest rowniez elementarny sktad pofermentéw réznego pochodzenia (tabela 9.1).

W biogazowniach rolniczych wsréd gtéwnych komponentéw wsadowych mozna wyréznic:

odchody zwierzece (gnojowica Swinska lub bydleca), odpady rolno-spozywcze (odpady owo-

cowo-warzywne, zywnos$¢, odpady poubojowe) oraz biomase lignocelulozowa. Z kolei w bio-

gazowniach komunalnych wykorzystuje sie wyselekcjonowang frakcje biodegradowalng od-

padéw komunalnych, taczacg strumien pochodzacy z gospodarstw domowych (tzw. odpady

kuchenne) oraz zieleni miejskiej (tzw. odpady zielone).

Tabela 9.1. Elementarny sktad suchej masy pofermentéw pochodzacych z réznych zrédet

: Udziat, % .
Pochodzenie Zrbdto
C H N S 0]
Kiszonka (80%) i obornik 441 51 32 0,3 31,3 [274]
Frakcja organiczna statych odpadow
241 1,7 1,5 0,2 16,9 [274]
komunalnych
28,6 31 3,4 1,5 16,4 [274]
20,9 2,5 1,9 0,8 13,5 [275]
Osady Sciekowe 29,6 43 435 1,58 20,11 [276]
37,78 3,93 5,04 1,15 20,32 [277]
25,83 414 4,23 0,97 22,70 [278]

Zrédto: Oprac. wiasne na podstawie [273].

Biogazownia komunalna bazujaca na frakeji bio jest instalacjg zasadniczo podobng do

biogazowni rolniczej, rozbudowang o dodatkowe moduty technologiczne zwigzane ze wstep-
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nym przetwarzaniem odpaddéw. Obydwa typy biogazowni réznig sie réwniez lokalizacja: bio-
gazownie komunalne powstajg na terenach zurbanizowanych lub w ich sgsiedztwie, gdzie
istnieje lepsza infrastruktura do pozyskania wysokoenergetycznych odpaddw, natomiast bio-
gazownie rolnicze sg zlokalizowane na terenach wiejskich zasobnych w odpowiednie surowce.

Jak wynika z przegladu pismiennictwa, zagadnienie oczyszczania ciektej frakcji pofermen-
tuz biogazowni rolniczej lezy w obszarze zainteresowan naukowo-badawczych wielu autoréw
[104, 182,187, 279-281], niewiele doniesier dotyczy jednak oczyszczania cieczy pofermenta-
cyjnej z biogazowni odpadéw komunalnych. Ze wzgledu na to, ze oba typy pofermentéw za-
sadniczo r6znig sie od siebie, niezaleznie od wynikéw uzyskiwanych w przypadku pofermentu
rolniczego, nalezy prowadzi¢ badania zwigzane z pofermentem komunalnym.

W zwigzku z powyzszym istotne stajg sie badania, ktérym zostata poswiecona niniejsza
monografia, dotyczace mozliwosci zastosowania proceséw membranowych wspomaganych
réznymi metodami konwencjonalnymi do oczyszczania cieczy pofermentacyjnej pochodze-
nia komunalnego.

W pracy przedstawiono teze, ze integracja proceséw membranowych z uzyciem ptaskich
polimerowych lub ceramicznych membranach z konwencjonalnymi procesami oczyszczania
poprawi koncowsg jakos¢ pofermentu pochodzacego z biogazowni odpadéw komunalnych
oraz wptynie na ograniczenie intensywnosci blokowania membran. W tym celu przeanalizo-
wano zaréwno skutecznos¢ podczyszczania ciektego pofermentu w samodzielnych procesach
oczyszczania, jak i w uktadach tgczacych nie tylko poszczegdlne procesy membranowe, ale
i prowadzone w réznych wariantach procesy konwencjonalne z filtracja membranowa.

Przeprowadzone dtugoterminowe badania oczyszczania ciektej frakcji pofermentu pocho-
dzenia komunalnego potwierdzity zatozenie, ze procesy separacji membranowej pozwalajg
na zmniejszenie zawartosci zanieczyszczen w badanym roztworze. Ich wspomaganie innymi
procesami oczyszczania skutkuje zaréwno istotng poprawg koricowej jakosci oczyszczanego
pofermentu, jak i ograniczeniem intensywnosci blokowania membran. Jest to mozliwe dzieki
usunieciu z roztworu zwigzkéw, ktére przy braku wstepnego oczyszczania osadzatyby sie na
powierzchni membrany, blokujacja. W pracy przedstawiono takze przydatnos¢ procesu wymu-
szonej osmozy, wskazujac go jako alternatywe dla ciSnieniowych proceséw membranowych.

Najlepsze rezultaty oczyszczania komunalnej cieczy pofermentacyjnej (pod wzgledem
jakosci produktu koncowego) uzyskano, stosujac proces zintegrowany: sedymentacja/filtra-
cja/koagulacja/sedymentacja/filtracia membranowa przy uzyciu membran ceramicznych.
Dzieki takiemu potgczeniu proceséw konwencjonalnych (czas sedymentacji réwny 72 h, filtr
workowy o $rednicy poréw 1 um, 10 g/dm? FeCl, - 6 H,0) z procesem ultrafiltracji przez ptaska
membrane ceramiczng o cut-off 1 kDa uzyskano stopieri zmniejszenia ChZT, BZT, oraz steze-
nia RWO w produkcie (permeacie) odpowiednio: 69% (obnizenie z 6 190 do 1 845 g O,/m?),
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62% (z 2170 do 728 g O,/m?) oraz 75% (z 3 050 do 720 g C/m?). Uzyskane wartosci ChZT, BZT,
oraz RWO przekraczajg wprawdzie jeszcze normy wyznaczone dla wody wykorzystywanej np.
w rolnictwie [129, 282], ale tak wysoki stopier usuniecia zwigzkéw organicznych powoduje, ze
analizowany roztwér jest odpowiednio przygotowany do ostatniego etapu oczyszczania, np.
odwrdconej osmozy. Odzyskana w ten sposéb z pofermentu woda (po usunieciu nadmiaru soli
lub rozcienczeniu) bedzie mogta zosta¢ wykorzystana rolniczo, np. do podlewania upraw lub
przygotowania nawozow.






10. Wnioski koncowe

Analiza uzyskanych wynikéw badan pozwolita okresli¢ mozliwosci oczyszczania ciektej
frakcji pofermentu pochodzenia komunalnego w réznych procesach oraz sformutowac naste-
pujace wnioski:

1. Zastosowanie filtracji jako elementu wstepnego oczyszczania przyczynia sie jedynie do
eliminadji frakcji zawieszonej w roztworze, a skutecznos¢ oczyszczania zalezy od Srednicy po-
réw stosowanych filtréw workowych.

2. Uzycie procesu sedymentacji na etapie wstepnego oczyszczania ciektej frakcji pofer-
mentu umozliwia czesciowe sklarowanie roztworu, a tym samym zmniejszenie zawartosci
wiekszych czastek w badanym roztworze.

3. Proces koagulacji/chemicznego strgcania moze by¢ efektywnie wykorzystywany do
podczyszczania ciektego pofermentu, a o skutecznosci procesu decyduje rodzaj oraz dawka
uzytego reagentu. Pod wzgledem skutecznosci usuwania zanieczyszczen organicznych z po-
fermentu najlepsze efekty uzyskano, stosujac FeCl, - 6 H,0. Ta technika wstepnego oczyszcza-
nia pofermentu spowodowata istotne zmiany wtasciwosci czgstek pozostatych w roztworze,
w tym potencjatu (gernerowata dodatni, wysoki potencjat elektrokinetyczny) i rozktadu wiel-
ko3ci czastek (przesuniecie w kierunku drobniejszych czastek).

4. Wprowadzanie do cieczy pofermentacyjnej odpowiedniej ilosci MgCl, oraz NaH,PO,
stwarza mozliwod¢ wytrgcania struwitu z analizowanego roztworu. Przyjecie parametréw
procesu, tj. pH 9,0, temperatury w zakresie 20—-23°C, stosunku molowego N:Mg:P =5,13:1:1 lub
1:1,1:1,1, czasu reakcji wynoszacego 5 min z szybkoScig mieszania wynoszacg 160 obr./min, za-
pewnia wysoka skuteczno$¢ wytragcania struwitu z pofermentu.

5. Separacja zanieczyszczen organicznych z pofermentu jest mozliwa réwniez w cisnie-
niowych procesach membranowych, a efekt oczyszczania zalezy od granicznej rozdzielczosci
membran—wraz ze wzrostem wartosci cut-off mozna byto zaobserwowacé pogorszenie jakosci
permeatu. Sposréd membran polimerowych najlepszg separacje zanieczyszczen umozliwita
membrana nanofiltracyjna NPO30P, natomiast sposréd membran ceramicznych—membrana
o cut-off1kDa. Wzrost cisnienia transmembranowego, materiat membrany ani czas prowadze-

nia procesu filtracji membranowej nie miaty wptywu na wtasciwosci separacyjne.
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6. Wtasciwosci transportowe zaréwno membran polimerowych, jak i ceramicznych istot-
nie zalezg od ci$nienia transmembranowego, granicznej rozdzielczosci membrany oraz czasu
eksploatacji membran. Wzrost cisnienia transmembranowego oraz cut-off membran powo-
duje wzrost wartosci strumienia permeatu. Natomiast wraz z uptywem czasu pracy wydajnosé
hydrauliczna membran sukcesywnie maleje.

7. Membrany o wiekszych porach (mikrofiltracyjne) sg zdecydowanie bardziej podatne na
fouling niz bardziej zwarte membrany np. nanofiltracyjne.

8. Sekwencyjne oczyszczanie pofermentu przy uzyciu membran polimerowych pozwolito
na znaczna poprawe skutecznosci oczyszczania pofermentu, a o koficowej jakosci permeatu
decydowata kombinacja wtasciwosci kolejno zastosowanych membran. Najlepsze rezultaty
pod tym wzgledem uzyskano stosujac wariant: mikrofiltracja (membrana 0,02 um) > ultrafil-
tracja (membrana PES 10 kDa) -~ nanofiltracja (membrana NPO30P). Poza tym zastosowanie
sekwengji analizowanych technik membranowych pozwolito czeSciowo ograniczy¢ intensyw-
nos¢ foulingu membran.

9. Zastosowanie do oczyszczania cieczy pofermentacyjnej zintegrowanych proceséw
w dwéch wariantach: koagulacja/chemiczne stragcanie potgczone z filtracjg przez membrany
polimerowe lub ceramiczne roztworu wczesniej podczyszczonego w procesie filtracji i sedy-
mentacji oraz wytracanie struwitu potgczone z filtracjg przez membrany ceramiczne, pozwa-
lajg na znacznie skuteczniejsza, niz stwierdzong dla proceséw realizowanych samodzielnie,
poprawe koncowej jakosci badanego roztworu oraz na ograniczenie intensywnosci blokowa-
nia membran. Lepsze efekty oczyszczania pofermentu uzyskano stosujgc w uktadach zinte-
growanych ptaskie membrany ceramiczne.

10. Najlepsza koncowa jakos$¢ oczyszczanej cieczy pofermentacyjnej uzyskano stosujgc
proces zintegrowany sedymentacja/filtracja/koagulacja/sedymentacja/filtracja membrano-
wa przy uzyciu membran ceramicznych (czas sedymentacja rowny 72 h, filtr workowy o $red-
nicy poréw 1pum, 10 g/dm? FeCl, - 6 H,0, membrana o cut-off 1 kDa).

11. Przeprowadzone badania nad przydatnoscig procesu wymuszonej osmozy do oczysz-
czania ciektej frakcji pofermentu pokazaty, ze proces ten jest skuteczny w kontekscie odzysku
wody z zanieczyszczonego roztworu, a zastosowanie wytrgcania struwitu na etapie podczysz-
czania roztworu poprawia jego koricowg jakos¢ oraz zabezpiecza membrany przed foulingiem.
Wykonany rozktad wielkosci czastek pokazuje, ze tego typu potgczenie proceséw pozwala usu-
nac frakcje najwiekszych czastek, a najbardziej jest skuteczny, gdy jako roztwér odbierajacy
stosuje sie roztwdr NaCl o stezeniu 0,5 mol/dm?.



0 N o

10.

1.

12.

13.

Bibliografia

. United Nations Water Scarcity, https://www.unwater.org/app/uploads/2018/10/WaterFacts_water-

scarcity_sep2018.pdf (dostep: 2 stycznia 2022).

EEA EEA Report No12/2021: Water Resources across Europe— Confronting Water Stress: An Updated
Assessment; 2021.

Lieder, M.; Rashid, A. Towards Circular Economy Implementation: A Comprehensive Review in
Context of Manufacturing Industry. Journal of Cleaner Production 2016, 115,36-51, doi:10.1016/j.
jclepro.2015.12.042.

Zaman, A.U. A Comprehensive Study of the Environmental and Economic Benefits of Resource
Recovery from Clobal Waste Management Systems. Journal of Cleaner Production 2016, 124, 41-50,
doi:10.1016/j.jclepro.2016.02.086.

Chisellini, P; Cialani, C; Ulgiati, S. A Review on Circular Economy: The Expected Transition to

a Balanced Interplay of Environmental and Economic Systems. Journal of Cleaner Production 2016,
114,11-32, d0i:10.1016/j.jclepro.2015.09.007.

Jarrett, H. Environmental Quality in a Growing Economy; RFF Press, 2013; Vol. 3; ISBN 9781135987985.
Stahel, W.; Reday-Mulvey, G. The Potential for Substituting Manpower for Energy.

European Commission Roadmap to a Resource Efficient Europe; 2011.

EC Europe 2020 —A Strategy for Smart, Sustainable and Inclusive Growth; 2010.

European Commission Communication from the Commission—Towards a Circular Economy:

A Zero Waste Programme for Europe. European Commission 2014, 398.

Scarlat, N.; Dallemand, ).-F; Fahl, F. Biogas: Developments and Perspectives in Europe. Renewable
Energy 2018,129,457—472,d0i:10.1016/j.renene.2018.03.006.

Nevzorova, T.; Karakaya, E. Explaining the Drivers of Technological Innovation Systems: The

Case of Biogas Technologies in Mature Markets. Journal of Cleaner Production 2020, 259,120819,
doi:10.1016/j.jclepro.2020.120819.

Martinat, S.; Navratil, ].; Dvorak, P; van der Horst, D.; Klusacek, P; Kunc,J.; Frantal, B. Where AD
Plants Wildly Grow: The Spatio-Temporal Diffusion of Agricultural Biogas Production in the Czech
Republic. Renewable Energy 2016, 95, 85-97, d0i:10.1016/j.renene.2016.03.077.



154 Bibliografia

14.

15.

16.
17.
18.
19.

20.

21.

22.

23.
24.

25.

26.

27.

28.

29.

30.

31.

32.

Holm-Nielsen,].B.; al Seadi, T.; Oleskowicz-Popiel, P The Future of Anaerobic Digestion and Biogas
Utilization. Bioresource Technology 2009, 100, 54785484, doi:10.1016/j.biortech.2008.12.046.
Meyer, A.K.P; Ehimen, E.A.; Holm-Nielsen, ].B. Future European Biogas: Animal Manure, Straw and
Crass Potentials for a Sustainable European Biogas Production. Biomass and Bioenergy 2018, 111,
154—164,d0i:10.1016/j.biombioe.2017.05.013.

EBA EBA Statistical Report 2018, Abbreviated Public Edition; 2018.

IEA Outlook for Biogas and Biomethane: Prospects for Organic Growth.

EBA EBA Statistical Report 2020.

Krasuska, E.; Oniszk-Poptawska, A.; tysek, M.; Jacyno, M.; Kokosz-Cebska, ].; Trebacz, D.; Wéjcik, G.
Kwalifikacja Prawna Biogazowi Opartej Na Odpadach Komunalnych, http://www.proakademia.
eu/gfx/baza_wiedzy/371/ kwalifikacja_prawna_biogazowni_opartej_na_odpadach_komunalnych.
pdf (dostep 6 lipca 2021).

de Baere, L.; Mattheeuws, B. Anaerobic Digestion of MSW in Europe. BioCycle 2010, 51, 24—26.
Krajowy Osrodek Wsparcia Rolnictwa Rejestr Wytwaércow Biogazu Rolniczego; 2021.

Urzad Reguladji Energetyki Sprawozdanie z Dziatalnosci Prezesa Urzedu Regulacji Energetykiw 2020 r;;
2021.

IEA Renewables 2019—Analysis and Forecast to 2024. International Energy Agency 2019.
Klojzy-Karczmarczyk, B.; Makoudi, S.; Staszczak, J. Weryfikacja Systemu Selektywnej Zbiérki
Odpadéw Komunalnych w Zabudowie Wielorodzinnej Na Przyktadzie Modelowego Obszaru.
Zeszyty Naukowe Instytutu Gospodarki Surowcami Mineralnymi i Energii Polskiej Akademii Nauk 2014,
149-162.

Jedrczak, A. Analiza Dotyczqca llosci Wytwarzanych Oraz Zagospodarowanych Odpadow Ulegajgcych
Biodegradacji; Zielona Géra, 2010.

Gtéwny Urzad Statystyczny Baza Danych Lokalnych —Masa Wytworzonych Odpadéow
Komunalnych Przez Jednego Mieszkanca, https://bdl.stat.gov.pl/ BDL/metadane/cechy/3586
(dostep: 3 stycznia 2022).

Eurostat Generation of Municipal Waste per Capita, https://eceuropa.eu/ eurostat/databrowser/
view/cei_pc031/default/table?lang=en (dostep: 7 lipca 2021).

Kulisz, M.; Kujawska, J. Prediction of Municipal Waste Generation in Poland Using Neural Network
Modeling. Sustainability 2020, 12,10088, d0i:10.3390/su122310088.

Talalaj, I.A.; Walery, M. The Effect of Cender and Age Structure on Municipal Waste Generation in
Poland. Waste Management 2015, 40,3-8, doi:10.1016/jwasman.2015.03.020.

Ernst&Young Kluczowe Wyzwania w Gospodarce Odpadami Komunalnymi w Krajach UE-11; 2010.
Ustawa z Dnia 14 Grudnia 2012 v.0 Odpadach (Dz. U. 2013 Poz. 21).

Ustawa z Dnia 13 Wrzesnia 1996 v. o Utrzymaniu Czystosci i Porzgdku w Gminach (Dz. U. 1996 Nr132 Poz.
622,tj.: Dz.U. 2021 Poz. 888).



Bibliografia 155

33.

34.

35.

36.

37.

38.

39.

40.

41.

42.

43.

44,

Jacyno, M.; Korkosz-Gebska, J.; Krasuska, E.; Milewski, ].; Oniszk-Poplawska, A.; Trebacz, D.; Wojcik,
G. Koncepcja Biogazowni Wykorzystuja cej Odpady Komunalne. Rynek Energii 2013, 105, 69—77.
Siemigtkowski, G.; Nalepa, A.; Binner, E.; Paciorkowski, M.; Glanz, R.; Poluszyniska, ].; Gasior,

D. Mechaniczno-Biologiczne Przetwarzanie Frakcji Biodegradowalnej. Przewodnik Po Wybranych
Technologiach Oraz Metodach Badan i Oceny Odpadow Powstatych w Tych Procesach; Siemigtkowski, G.,
Ed.; Wydawnictwo Instytut Slaski sp. z 0.0.: Opole, 2012; ISBN 978-83-7511-151-4.

Madsen, M.; Holm-Nielsen,].B.; Esbensen, K.H. Monitoring of Anaerobic Digestion Processes:

A Review Perspective. Renewable and Sustainable Energy Reviews 2011, 15,3141-3155, doi:10.1016/j.
rser.2011.04.026.

Cupta, P; Shekhar Singh, R.; Sachan, A.; Vidyarthi, A.S.; Gupta, A. A Re-Appraisal on Intensification
of Biogas Production. Renewable and Sustainable Energy Reviews 2012,16, 4908—4916, d0i:10.1016/j.
rser.2012.05.005.

Wang, X; Li, Z.; Zhou, X.; Wang, Q.; Wu, Y.; Saino, M.; Bai, X. Study on the Bio-Methane Yield and
Microbial Community Structure in Enzyme Enhanced Anaerobic Co-Digestion of Cow Manure and
Corn Straw. Bioresource Technology 2016, 219,150-157, d0i:10.1016/j.biortech.2016.07.116.

Ali, M.; Elreedy, A.; Ibrahim, M.G.; Fujii, M.; Nakatani, K.; Tawfik, A. Regulating Acidogenesis

and Methanogenesis for the Separated Bio-Generation of Hydrogen and Methane from Saline-
to-Hypersaline Industrial Wastewater. Journal of Environmental Management 2019, 250,109546,
doi:10.1016/j.jenvman.2019.109546.

Bagi, Z.; Acs, N.; Balint, B.; Horvath, L.; Dob6, K.; Perei, K.R.; Rakhely, G.; Kovacs, K.L.
Biotechnological Intensification of Biogas Production. Applied Microbiology and Biotechnology 2007,
76,473—482,d0i:10.1007/s00253-007-1009-6.

Jedrczak, A. Biologiczne Przetwarzanie Odpadow; PWN, 2008.

Schomaker, A.H.H.M_; Boerboom, A.A.M.; Visser, A.; Pfeifer, A.E. Anaerobic Digestion of Agro-
Industrial Wastes: Information Networks. Report of AD_NETT Project FAIR-CT96-2083 (DG12-SSMI);
2000.

Farno, E.; Baudez, ].C.; Parthasarathy, R.; Eshtiaghi, N. Impact of Temperature and Duration of
Thermal Treatment on Different Concentrations of Anaerobic Digested Sludge: Kinetic Similarity
of Organic Matter Solubilisation and Sludge Rheology. Chemical Engineering Journal 2015, 273,
534-542,d0i:10.1016/j.cej.2015.03.097.

Karagiannidis, A.; Perkoulidis, G. A Multi-Criteria Ranking of Different Technologies for the
Anaerobic Digestion for Energy Recovery of the Organic Fraction of Municipal Solid Wastes.
Bioresource Technology 2009, 100, 2355-2360, doi:10.1016/j.biortech.2008.11.033.

Czerwinska, E.; Kalinowska, K. Warunki Prowadzenia Procesu Fermentacji Metanowej

w Biogazowni. Technika Rolinicza, Ogrodnicza, Lesna 2014, 2,12—14.



156 Bibliografia

45.

46.

47.

48.

49.

50.

51.

52.

53.

54.

55.

56.

57.

58.

Li, L; Peng, X.; Wang, X.; Wu, D. Anaerobic Digestion of Food Waste: A Review Focusing on Process
Stability. Bioresource Technology 2018, 248, 20-28, d0i:10.1016/j.biortech.2017.07.012.

Chen, S,; Zhang,].; Wang, X. Effects of Alkalinity Sources on the Stability of Anaerobic Digestion
from Food Waste. Waste Management & Research: The Journal for a Sustainable Circular Economy 2015,
33,1033-1040, d0i:10.1177/0734242X15602965.

Weiland, P. Biogas Production: Current State and Perspectives. Applied Microbiology and
Biotechnology 2010, 85, 849-860, d0i:10.1007/s00253-009-2246-7.

Deublein, D.; Steinhauser, A. Biogas from Waste and Renewable Resources; Wiley-VCH Verlag CmbH &
Co. KGaA: Weinheim, Germany, 2008; ISBN 9783527621705.

Wang, X.; Lu, X; Li, F; Yang, C. Effects of Temperature and Carbon-Nitrogen (C/N) Ratio on the
Performance of Anaerobic Co-Digestion of Dairy Manure, Chicken Manure and Rice Straw:
Focusing on Ammonia Inhibition. PLoS ONE 2014, 9, 97265, d0i:10.1371/journal.pone.0097265.
Conrad, R.; Bak, F; Seitz, H.].; Thebrath, B.; Mayer, H.P; SchAVatz, H. Hydrogen Turnover by
Psychrotrophic Homoacetogenic and Mesophilic Methanogenic Bacteria in Anoxic Paddy Soil and
Lake Sediment. FEMS Microbiology Letters 1989, 62, 285—293, doi:10.1111/j.1574-6968.1989.tb03382..x.
Sumardiono, S. The Effect of COD/N Ratios and PH Control to Biogas Production from

Vinasse. International Journal of Biochemistry Research & Review 2013, 3, 401—413, d0i:10.9734/
[IBCRR/2013/3797.

Owczuk, M.; Wardzinska, D.; Zamojska-Jaroszewicz, A.; Matuszewska, A. Wykorzystanie Odpadow
Biodegradowalnych Do Produkdji Biogazu Jako Alternatywnego Zrédta Energii Odnawialne;j.
Studia Ecologiae et Bioethicae 2013,11,133—144.

Bien, ].; Gorski, M.; Gromiec, M.; Kacprzak, M.; Kamizela, T.; Kowalczyk, M.; Neczaj, E.; Pajak,

T.; Wystalska, K. Ekspertyza, Ktora Bedzie Stanowic Materiat Bazowy Do Opracowania Strategii
Postepowania z Komunalnymi Osadami Sciekowymi Na Lata 2014-2020; Czestochowa, 2014.

Czop, M.; Ktapcia, E. Management of Pigs’ Droppings from a Selected Farm for Energetic Purposes.
Engineering and Protection of Environment 2017, 20,516, doi:10.17512/i0s.2017.1.1.

tucka, I.A.; Kotodziej, A.U.; Szymariska, M.; Pilarski, K. Rolnicze Wykorzystanie Masy
Pofermentacyjnej z Biogazowni Rolniczej. In Wykorzystanie biomasy w energetyce—aspekty
ekonomiczne i ekologiczne; Polskie Towarzystwo Ekonomiczne: Koszalin, 2011, 277-304.

Weglarzy, K.; Podkéwka, W. Agro Biogazownia; Zaktad Doswiadczalny Instytutu Zootechniki PIB:
Grodziec Slaski, 2010.

Weglarzy, K.; Skrzyzala, I.; Pellar, A. Agricultural Biogas Plant in Kostkowice. First Experiences.
Journal of Research and Applications in Agricultural Engineering 2011, 56,189-192.

Merlin Christy, P; Gopinath, L.R.; Divya, D. A Review on Anaerobic Decomposition and
Enhancement of Biogas Production through Enzymes and Microorganisms. Renewable and

Sustainable Energy Reviews 2014, 34,167-173, d0i:10.1016/j.rser.2014.03.010.



Bibliografia 157

59. Koszel, M.; Lorencowicz, E. Agricultural Use of Biogas Digestate as a Replacement Fertilizers.
Agriculture and Agricultural Science Procedia 2015, 7,119-124, d0i:10.1016/j.aaspro.2015.12.004.

60. Szlcs, B.; Simon, M,; Fiileky, G. Anaerobic Pre-Treatment Effects on the Aerobic Degradability of
Waste Water Sludge. In Proceedings of the Proceedings of the Internationale Conference ORBIT;
2006,425-434.

61. Reuland, G; Sigurnjak, I.; Dekker, H.; Michels, E.; Meers, E. The Potential of Digestate and the
Liquid Fraction of Digestate as Chemical Fertiliser Substitutes under the RENURE Criteria.
Agronomy 2021,11,1374, doi:10.3390/agronomy11071374.

62. Gomez, X.; Cuetos, M ].; Garcia, A.l; Moran, A. An Evaluation of Stability by Thermogravimetric
Analysis of Digestate Obtained from Different Biowastes. Journal of Hazardous Materials 2007, 149,
97-105,d0i:10.1016/j.jhazmat.2007.03.049.

63. Pognani, M.; D'lmporzano, G.; Scaglia, B.; Adani, F. Substituting Energy Crops with Organic Fraction
of Municipal Solid Waste for Biogas Production at Farm Level: A Full-Scale Plant Study. Process
Biochemistry 2009, 44, 817-821, d0i:10.1016/j.procbio.2009.03.014.

64. Sakiewicz, P; Piotrowski, K.; Cebula,].; Bohdziewicz, ). Alternative Utilization of Protein-Rich Waste
by Its Conversion into Biogas in Co-Fermentation Conditions. Polish Journal of Environmental Studies
2017,26,1225-1231,d0i:10.15244/pjoes/68189.

65. Jankowska, E.; Chwiatkowska, ].; Stodolny, M.; Oleskowicz-Popiel, P Effect of PH and Retention
Time on Volatile Fatty Acids Production during Mixed Culture Fermentation. Bioresource Technology
2015,190, 274-280, d0i:10.1016/j.biortech.2015.04.096.

66. Hjorth, M.; Christensen, K. v.; Christensen, M.L.; Sommer, S.C. Solid—Liquid Separation of Animal
Slurry in Theory and Practice. A Review. Agronomy for Sustainable Development 2010, 30,153-180,
doi:10.1051/agro/2009010.

67. Barbosa, D.B.P; Nabel, M.; Jablonowski, N.D. Biogas-Digestate as Nutrient Source for Biomass
Production of Sida Hermaphrodita, Zea Mays L. and Medicago Sativa L. Energy Procedia 2014, 59,
120-126,d0i:10.1016/j.egypro.2014.10.357.

68. Voca, N.; Kricka, T.; Cosi¢, T; Rupié, V.; Jukié, Z.; Kalambura, S. Digested Residue as a Fertilizer
after the Mesophilic Process of Anaerobic Digestion. Plant, Soil and Environment 2011, 51, 262—266,
doi:10.17221/3584-PSE.

69. Tambone, F; Scaglia, B.; D'lmporzano, G.; Schievano, A.; Orzi, V,; Salati, S.; Adani, F. Assessing
Amendment and Fertilizing Properties of Digestates from Anaerobic Digestion through
a Comparative Study with Digested Sludge and Compost. Chemosphere 2010, 81,577-583,
doi:10.1016/j.chemosphere.2010.08.034.

70. Borjesson, P; Berglund, M. Environmental Systems Analysis of Biogas Systems—~Part II: The
Environmental Impact of Replacing Various Reference Systems. Biomass and Bioenergy 2007, 31,

326-344,d0i:10.1016/j.biombioe.2007.01.004.



158 Bibliografia

71.

72.

73.

74.

75.

76.

77.

78.

79.

80.

81.

82.

83.

84.

Vaneeckhaute, C.; Lebuf, V.; Michels, E.; Belia, E.; Vanrolleghem, PA; Tack, EM.GC.; Meers, E.
Nutrient Recovery from Digestate: Systematic Technology Review and Product Classification.
Waste and Biomass Valorization 2017, 8, 21-40, d0i:10.1007/512649-016-964 2-X.

Kowalczyk-Jusko Alina, Szymarska Magdalena Poferment Nawozem Dla Rolnictwa; 2013.
Majchrzak, M.; Barwicki, ].; Borek, K.; Wardal, W.; Mazur, K. Evaluation of the Impact of Digestate
Formed during Biogas Production on the Content of Heavy Metals in Soil. Agricultural Engineering
2015,19,15-23, d0i:10.14654/ir.2015.154.117.

Stinner, W.; Moller, K ; Leithold, G. Effects of Biogas Digestion of Clover/Grass-Leys, Cover Crops and
Crop Residues on Nitrogen Cycle and Crop Yield in Organic Stockless Farming Systems. European
Journal of Agronomy 2008, 29,125-134, d0i:10.1016/j.€ja.2008.04.006.

Nguyen Van Duy; Vu Dinh, T. Studying on Pig Manure Treatment to Minimize Environmental
Pollution and Use Bioenergy. International journal of environmental and rural development 2010, 1,
73-77.

Uludag-Demirer, S.; Demirer, G.N. Post-Anaerobic Treatability and Residual Biogas Potential of
Digestate. Biomass Conversion and Biorefinery 2021, d0i:10.1007/s13399-021-01290-7.

Babaee, A.; Shayegan,].; Roshani, A. Anaerobic Slurry Co-Digestion of Poultry Manure and Straw:
Effect of Organic Loading and Temperature. Journal of Environmental Health Science and Engineering
2013,11,15, d0i:10.1186/2052-336X-11-15.

Sahlstrom, L. A Review of Survival of Pathogenic Bacteria in Organic Waste Used in Biogas Plants.
Bioresource Technology 2003, 87,161-166, doi:10.1016/S0960-8524(02) 00168-2.

Kratzeisen, M.; Starcevic, N.; Martinov, M.; Maurer, C.; Mller,]. Applicability of Biogas Digestate as
Solid Fuel. Fuel 2010, 89, 2544—2548, d0i:10.1016/j.fuel.2010.02.008.

Kosinski, P Zagospodarowanie Substancji Pofermentacyjnej z Biogazowni Rolniczej. PE Paliwa
2015,20-22.

Vaneeckhaute, C.; Meers, E.; Michels, E.; Buysse, ].; Tack, EM.C. Ecological and Economic Benefits of
the Application of Bio-Based Mineral Fertilizers in Modern Agriculture. Biomass and Bioenergy 2013,
49,239-248,d0i:10.1016/j.biombioe.2012.12.036.

tagocka, A.; Kaminski, M.; Cholewinski, M.; Pospolita, W. Korzysci Ekologiczne Ze Stosowania
Pofermentu z Biogazowni Rolniczych Jako Nawozu Organicznego. Kosmos—Problemy Nauk
Biologicznych 2016, 4, 601-607.

Petersen, S.O.; Sommer, S.G.; Béline, F; Burton, C.; Dach,].; Dourmad, ]Y.; Leip, A.; Misselbrook,

T.; Nicholson, F; Poulsen, H.D.; et al. Recycling of Livestock Manure in a Whole-Farm Perspective.
Livestock Science 2007, 112,180-191, doi:10.1016/j.livsci.2007.09.001.

Magri, A.; Teira-Esmatges, M.R. Assessment of a Composting Process for the Treatment of Beef
Cattle Manure. Journal of Environmental Science and Health, Part B 2015, 50, 430—438, doi:10.1080/036
01234.2015.1011942.



Bibliografia 159

85.

86.

87.

88.

89.

90.

91.

92.

93.

94.

95.

Magri, A. Research Trends on Nutrient Management From Digestates Assessed Using

a Bibliometric Approach. Frontiers in Sustainable Food Systems 2018, 2,1-13, doi:10.3389/
fsufs.2018.00040.

Massara, T.M.; Malamis, S.; Cuisasola, A.; Baeza, ].A.; Noutsopoulos, C.; Katsou, E. A Review on
Nitrous Oxide (N20) Emissions during Biological Nutrient Removal from Municipal Wastewater
and Sludge Reject Water. Science of The Total Environment 2017, 596-597,106—123, d0i:10.1016/j.
scitotenv.2017.03.191.

Arthurson, V. Closing the Global Energy and Nutrient Cycles through Application of Biogas Residue
to Agricultural Land — Potential Benefits and Drawback. Energies 2009, 2, 226—242, d0i:10.3390/
en20200226.

Clarke, B.O.; Smith, S.R. Review of ‘Emerging’ Organic Contaminants in Biosolids and Assessment
of International Research Priorities for the Agricultural Use of Biosolids. Environment International
2011,37,226-247,d0i:10.1016/j.envint.2010.06.004.

NICHOLSON, FA.; HUMPHRIES, S.;; ANTHONY, S.G.; SMITH, S.R.; CHADWICK, D.; CHAMBERS,

B.). A Software Tool for Estimating the Capacity of Agricultural Land in England and Wales for
Recycling Organic Materials (ALOWANCE). Soil Use and Management 2012, 28,307-317, d0i:10.1111/
j.1475-2743.2012.00410.X.

Bateman, A.; van der Horst, D.; Boardman, D.; Kansal, A.; Carliell-Marquet, C. Closing the
Phosphorus Loop in England: The Spatio-Temporal Balance of Phosphorus Capture from

Manure versus Crop Demand for Fertiliser. Resources, Conservation and Recycling 2011, 55,1146-1153,
doi:10.1016/j.resconrec.2011.07.004.

Svoboda, N.; Taube, F; Wienforth, B.; Kluf}, C.; Kage, H.; Herrmann, A. Nitrogen Leaching Losses
after Biogas Residue Application to Maize. Soil and Tillage Research 2013, 130, 69-80, doi:10.1016/j.
still.2013.02.006.

Askri, A.; Laville, P; Trémier, A.; Houot, S. Influence of Origin and Post-Treatment on Greenhouse
Gas Emissions After Anaerobic Digestate Application to Soil. Waste and Biomass Valorization 2016, 7,
293-306,d0i:10.1007/512649-015-9452-6.

Walsh,].).;Jones, D.L.; Edwards-Jones, G.; Williams, A.P. Replacing Inorganic Fertilizer with
Anaerobic Digestate May Maintain Agricultural Productivity at Less Environmental Cost. Journal of
Plant Nutrition and Soil Science 2012, 175, 840845, d0i:10.1002/jpIn.201200214.

Baldé, H.; VanderZaag, A.C.; Burtt, S.D.; Wagner-Riddle, C; Crolla, A.; Desjardins, R.L.; MacDonald,
D.). Methane Emissions from Digestate at an Agricultural Biogas Plant. Bioresource Technology 2016,
216,914-922, d0i:10.1016/j.biortech.2016.06.031.

Gioelli, F; Dinuccio, E.; Balsari, P Residual Biogas Potential from the Storage Tanks of Non-
Separated Digestate and Digested Liquid Fraction. Bioresource Technology 2011,102,10248—-10251,
doi:10.1016/j.biortech.2011.08.076.



160

Bibliografia

96.

97.

98.

99.

100.

101.

102.

103.

104.

105.

106.

107.

108.

109.

Pedrazzi, S.; Allesina, G.; Belld, T.; Rinaldini, C.A.; Tartarini, P Digestate as Bio-Fuel in Domestic
Furnaces. Fuel Processing Technology 2015, 130,172—178, d0i:10.1016/j.fuproc.2014.10.006.
Monlau, F; Sambusiti, C; Ficara, E.; Aboulkas, A.; Barakat, A.; Carrére, H. New Opportunities for
Agricultural Digestate Valorization: Current Situation and Perspectives. Energy & Environmental
Science 2015, 8,2600-2621,d0i:10.1039/C5EE01633A.

Stefaniuk, M.; Oleszczuk, P Characterization of Biochars Produced from Residues from

Biogas Production. Journal of Analytical and Applied Pyrolysis 2015, 115,157-165, d0i:10.1016/j.
jaap.2015.07.011.

Sambusiti, C.; Monlau, F; Barakat, A. Bioethanol Fermentation as Alternative Valorization Route
of Agricultural Digestate According to a Biorefinery Approach. Bioresource Technology 2016, 212,
289-295,d0i:10.1016/j.biortech.2016.04.056.

Fuchs, W.,; Drosg, B. Assessment of the State of the Art of Technologies for the Processing of
Digestate Residue from Anaerobic Digesters. Water Science and Technology 2013, 67,1984—1993,
doi:10.2166/wst.2013.075.

Tambone, F; Terruzzi, L.; Scaglia, B.; Adani, F. Composting of the Solid Fraction of Digestate
Derived from Pig Slurry: Biological Processes and Compost Properties. Waste Management 2015,
35,55-61,d0i:10.1016/jwasman.2014.10.014.

Tambone, F; Orzi, V.; D'lmporzano, G.; Adani, F. Solid and Liquid Fractionation of Digestate:
Mass Balance, Chemical Characterization, and Agronomic and Environmental Value. Bioresource
Technology 2017, 243,1251-1256, d0i:10.1016/j.biortech.2017.07.130.

Czekata, W.; Pilarski, K.; Dach,].; Janczak, D. Analiza Mozliwosci Zagospodarowania Pofermentu
z Biogazowni. Technika Rolnicza Ogrodnicza Lesna 2012, 4,11-13.

Monfet, E.; Aubry, G.; Ramirez, A.A. Nutrient Removal and Recovery from Digestate: A Review of
the Technology. Biofuels 2018, 9, 247—262, d0i:10.1080/17597269.2017.1336348.

Chiew, Y.L.; Spangberg, 1.; Baky, A.; Hansson, P-A.; Jonsson, H. Environmental Impact of Recycling
Digested Food Waste as a Fertilizer in Agriculture—A Case Study. Resources, Conservation and
Recycling 2015, 95,1-14, doi:10.1016/j.resconrec.2014.11.015.

Moller, K; Stinner, W. Effects of Different Manuring Systems with and without Biogas Digestion
on Soil Mineral Nitrogen Content and on Gaseous Nitrogen Losses (Ammonia, Nitrous Oxides).
European Journal of Agronomy 2009, 30,1-16, d0i:10.1016/j.eja.2008.06.003.

Podkéwka, Z. Wtasciwosci Substancji Pofermentacyjnej. In Agrobiogazownia; Weglarzy, K.,
Podkéwka, W., Eds.; 17 PIB ZD, Grodziec Slaski, 2010, 48-53.

Podkéwka, Z. Substancja Pofermentacyjna. In Biogaz rolniczy—odnawialne zvodto energii—teoria

i praktyczne zastosowanie; Podkéwka, W., Podkéwka, Z., Kowalczyk-Jusko, A., Eds.; Powszechne
Wydawnictwo Lesne, Warszawa, 2012,112-117.

European Parliament Energy Policy: General Principles; 2020.



Bibliografia 161

110.

1.

2.

3.

4.

15.

6.

7.

118.

119.

120.

121.

122.

123.

124.
125.

126.

Dyrektywa Parlamentu Europejskiego i Rady (UE) 2018/2001 z Dnia 11 Grudnia 2018 r. w Sprawie
Promowania Stosowania Energii Ze Zrédet Odnawialnych (Dz.U. L3282 21.12.2018, 5. 82).
Ministerstwo Aktywow Panstwowych Krajowy Plan Na Rzecz Energii i Klimatu Na Lata 2021-2030;
2019.

Ustawa z Dnia 10 Lipca 2007 r.o Nawozach i Nawozeniu (Dz. U. 2007 Nr 147 Poz. 1033, Tekst Jednolity
Dz.U.z2021v. Poz. 76).

Rozporzgdzenie Ministerstwa Klimatu z Dnia 2 Stycznia 2020 r. w Sprawie Katalogu Odpadow (Dz. U.
22020 Poz.10).

Rozporzqdzenie Ministra Srodowiska z Dnia 20 Stycznia 2015 r. w Sprawie Procesu Odzysku R10 (Dz. U.
2015 Poz.132).

Rozporzgdzenie Ministra Rolnictwa i Rozwoju Wi z Dnia 18 Czerwca 2008 r. w Sprawie Wykonania
Niektorych Przepisow Ustawy o Nawozach i Nawozeniu (Dz. U. 2008 Nr 119 Poz. 765).

Obwieszczenie Ministra Rolnictwa i Rozwoju Wsi z Dnia 5 WrzeSnia 2019 r. w Sprawie Ogtoszenia
Jednolitego Tekstu Rozporzqdzenia Ministra Rolnictwa i Rozwoju Wsi w Sprawie Szczegétowego Sposobu
Stosowania Nawozéw Oraz Prowadzenia Szkoleii z Zakresu Ich Stos.

Dyrektywa Parlamentu Europejskiego i Rady 2008/98/WE z Dnia 19 Listopada 2008 . w Sprawie
Odpadow Oraz Uchylajgca Niektore Dyrektywy (Dz.U. L 312222.11.2008,s. 3).

Rozporzqdzenie Parlamentu Europejskiego i Rady (WE) Nr1069/2009 z Dnia 21 Pazdziernika 2009 r.
Okreslajgce Przepisy Sanitarne Dotyczgce Produktow Ubocznych Pochodzenia Zwierzecego i Produktow
Pochodnych, Nieprzeznaczonych Do Spozycia Przez Ludzi, i Uchyl.

Rozporzqgdzenie Parlamentu Europejskiego i Rady (UE) 2020/741 z Dnia 25 Maja 2020 r. w Sprawie
Minimalnych Wymogdw Dotyczgcych Ponownego Wykorzystania Wody.

Decyzja Komisji z Dnia 22 Stycznia 2001 r. Zmieniajqca Decyzje 2000/532/WE Zastepujgcq Decyzje
94/3/WE, Ustanawiajgcq Wykaz Odpadow Zgodnie z Art. 1 Lit. a) Dyrektywy Rady 75/442/EWG

w Sprawie Odpadow, Oraz Decyzje Rady 94/904/WE Ustanawiajgcqg Wykaz Odpad.

Decyzja Komisji z Dnia 18 Grudnia 2014 r. Zmieniajgca Decyzje 2000/532/WE w Sprawie Wykazu
Odpadow Zgodnie z Dyrektywq Parlamentu Europejskiego i Rady 2008/98/WE.

Komisja Europejska Komunikat Komisji Rady i Parlamentu Europejskiego w Sprawie Komunikat
Wyjasniajgcy Dotyczqcy Odpadow i Produktéw Ubocznych; 2007.

Ustawa z Dnia 13 Kwietnia 2007 r. 0 Zapobieganiu Szkodom w Srodowisku i Ich Naprawie (Dz.U. 2007
Nr75 Poz.493).

Ustawa z Dnia 27 Kwietnia 2001 r. Prawo Ochrony Srodowiska (Dz.U. 2001 Ny 62 Poz. 627).
Rozporzqdzenie Ministra Srodowiska z Dnia 1 Wrzesnia 2016 . w Sprawie Sposobu Prowadzenia Oceny
Zanieczyszczenia Powierzchni Ziemi (Dz. U. 2016 Poz.1395).

Rozporzqdzenie Ministra Srodowiska z Dnia 6 Lutego 2015 . w Sprawie Komunalnych Osadéw
§ciekowych (Dz.U. Poz. 257).



162 Bibliografia

127. Ustawa z Dnia 30 Sierpnia 2002 o Systemie Oceny Zgodnosci (Dz. U. 2002 Nr 166 Poz. 1360).

128. Ustawa z Dnia 20 Lipca 2017 Prawo Wodne (Dz. U. 2017 Poz. 1566).

129. Rozporzqdzenie Ministra Gospodarki Morskiej i Zeglugi Srodlgdowej z Dnia 12 Lipca 2019 r. w Sprawie
Substancji Szczegdlnie Szkodliwych Dla Srodowiska Wodnego Oraz Warunkéw, Jakie Nalezy Spetnic
Przy Wprowadzaniu Do Wéd Lub Do Ziemi Sciekéw, a Takze Przy Odprowadzaniu Wod Opadowych Lub
Roztopowych Do Wod Lub Do Urzgdzen Wodnych.

130. Optimising Water Reuse in the EU. Public Consultation Analysis Report; Luxembourg, 2015.

131. Curkowski, A.; Oniszk-Poptawska, A.; Wisniewski, G.; Zowsik, M. Mata Biogazownia Rolnicza
z Lokalnym Zagospodarowaniem Ciepta Odpadowego i Masy Pofermentacyjnej; Fundacja Instytut na
rzecz Ekorozwoju, 2011.

132. Ginalski, Z. Substraty Dla Biogazowni Rolniczych; 2011.

133. Zapatowska, A.; Gacek, T. Ekonomiczne Aspekty Pozyskiwania i Wykorzystania Biogazu. Polish
Journal for Sustainable Development 2019, 23, 81-89, d0i:10.15584/pjsd.2019.23.2.9.

134. Zieniewicz, R. Wykorzystanie Pofermentu Do Nawozenia Zgodnie z Obowigzujacymi Przepsami
Prawa, https://www.farmer.pl/produkcja-roslinna/nasiennictwo/wykorzystanie-pofermentu-do-
nawozenia-zgodnie-z-obowiazujacymi-przepsami-prawa,99216 html (dostep: 12 lipca 2021).

135. Fechter, M.; Kraume, M. Digestate Treatment Techniques. Technical Transactions Mechanics 2016,
1-M, 95-106.

136. Urbanowska, A.; Kotas, P; Kabsch-Korbutowicz, M. Charakterystyka i Metody Zagospodarowania
Masy Pofermentacyjnej Powstajacej w Biogazowniach. Ochrona Srodowiska 2019, 41,39—45.

137. Drosg, B.; Fuchs, W.; al Seadi, T.; Madsen, M.; Linke, B. Nutrient Recovery by Biogas Digestate
Processing; 2015.

138. Bauer, A.; Mayr, H.; Hopfner-Sixt, K.; Amon, T. Detailed Monitoring of Two Biogas Plants and
Mechanical Solid—Liquid Separation of Fermentation Residues. Journal of Biotechnology 2009, 142,
56—63,d0i:10.1016/j.jbiotec.2009.01.016.

139. Mudryk, K.; Fraczek,].; Jewiarz, M.; Wrébel, M.; Dziedzic, K. Analysis of Mechanical Dewatering of
Digestate. Agricultural Engineering 2016, 20,157-166, doi:10.1515/agriceng-2016-0073.

140. Bartkowiak, A.;Jadczyszyn, T.; Mac, ].; Matros, B.; Matyka, M.; Mielcarek, P; Rzeznik, W.; Stekla, J.;
Talarczyk, W.; Zbytek, Z. Rézne Aspekty Wykorzystania Biomasy Pofermentacyjnej; Rzeznik Wojciech,
Ed.; 2017.

141. Agarwal, A.; Sharma, R; Tripathi, A.D.; others Biofuel from Microalgae. In Bioenergy Research:
Biomass Waste to Energy; Springer, 2021, 55-83.

142. Wakeman, R.]. Separation Technologies for Sludge Dewatering. Journal of Hazardous Materials

2007,144, 614—619, d0i:10.1016/j.jhazmat.2007.01.084.



Bibliografia 163

143.

144.

145.

146.

147.

148.

149.

150.

151.

152.

153.

154.

155.

156.

157.

Fuchs, W.; Wager, F; Kirchmayr, R.; Braun, R.; Drosg, B. Digestate Treatment: Comparison and
Assessment of Existing Technologies. In Proceedings of the Third International Symposium on
Energy from Biomass and Waste; Venice, Italy, 2010.

Marszatek, M.; Kowalski, Z.; Makara, A. Rozdziat Gnojowicy Na Frakcje Przy Uzyciu Sedymentadji
i Filtracji Cisnieniowej. Czasopismo Techniczne 2012,17,125-134.

Zeng,Y.; de Guardia, A.; Dabert, P Improving Composting as a Post-Treatment of Anaerobic
Digestate. Bioresource Technology 2016, 201, 293—303, d0i:10.1016/j.biortech.2015.11.013.

Barzee, T.).; Edalati, A.; EI-Mashad, H.; Wang, D.; Scow, K.; Zhang, R. Digestate Biofertilizers
Support Similar or Higher Tomato Yields and Quality Than Mineral Fertilizer in a Subsurface Drip
Fertigation System. Frontiers in Sustainable Food Systems 2019, 3, 58, d0i:10.3389/fsufs.2019.00058.
Kowalska, I.; Kabsch-Korbutowicz, M.; Majewska-Nowak, K.; Pietraszek, M. Removal of
Detergents from Industrial Wastewater in Ultrafiltration Process. Environment Protection
Engineering 2005, 31,207-219.

Kim, I. tae; Ahn, K. Characteristics of Coagulation Treatment for Wood Tar Waste Water in

a Biomass Gasification Plant. Journal of Korean Society of Environmental Engineers 2015, 37,573-577,
doi:10.4491/KSEE.2015.37.10.573.

Zhan,Y.; Dong, H.; Yin, F; Yue, C. The Combined Process of Paper Filtration and Ultrafiltration for
the Pretreatment of the Biogas Slurry from Swine Manure. International Journal of Environmental
Research and Public Health 2018, 15,1894, d0i:10.3390/ijerph15091894.

Johnson, C.; Culkin, B.; Stowell, L. Manure Filtration Article.

Richter, L.; Wichern, M.; Gromping, M.; Robecke, U.; Haberkamp, ]. Ammonium Recovery from
Process Water of Digested Sludge Dewatering by Membrane Contactors. Water Practice and
Technology 2020, 15, 84—91, d0i:10.2166/wpt.2020.002.

Pieters,].G.; Neukermans, G.C.].; Colanbeen, M.B.A. Farm-Scale Membrane Filtration of Sow
Slurry. Journal of Agricultural Engineering Research 1999, 73, 403—409, doi:10.1006/jaer.1999.0435.
Masse, L.; Mondor, M.; Dubreuil, ]. Aging of RO Membranes Processing Swine Wastewater.
Transactions of the ASABE 2013, 56,1571-1578, doi:10.13031/trans.56.10021.

Into, M.;J6nsson, A.-S.; Lengdén, C. Reuse of Industrial Wastewater Following Treatment

with Reverse Osmosis. Journal of Membrane Science 2004, 242, 21-25, d0i:10.1016/j.
memsci.2003.07.027.

Lin,H.; Gan,].; Rajendran, A ; Reis, C.E.R.; Hu, B. Phosphorus Removal and Recovery from
Digestate after Biogas Production. In Biofuels—Status and Perspective; InTech, 2015.

Chernaout, D.; Elboughdiri, N.; Chareba, S.; Salih, A. Coagulation Process for Removing Algae and
Algal Organic Matter—An Overview. OALib 2020, 07,1-21,d0i:10.4236/0alib.1106272.

Duan,].; Gregory, ]. Coagulation by Hydrolysing Metal Salts. Advances in Colloid and Interface Science
2003,100-102,475-502, d0i:10.1016/S0001-8686(02)00067-2.



164

Bibliografia

158.

159.

160.

161.

162.

163.

164.

165.

166.

167.

168.

169.

170.

Qiu, Z.; Zheng, T.; Dai, Q.; Chen,]. Sulfide and Arsenic Compounds Removal from Liquid
Digestate by Ferric Coagulation and Toxicity Evaluation. Water Environment Research 2019, 91,
1613-1623, d0i:10.1002/wer.1160.

]. A. DeBusk; J. Arogo Ogejo; K. F. Knowlton; N. C. Love Chemical Phosphorus Removal for
Separated Flushed Dairy Manure. Applied Engineering in Agriculture 2008, 24, 499-506,
doi:10.13031/2013.25142.

Lorick, D.; Macura, B.; Ahlstrém, M.; Grimvall, A.; Harder, R. Effectiveness of Struvite Precipitation
and Ammonia Stripping for Recovery of Phosphorus and Nitrogen from Anaerobic Digestate:

A Systematic Review. Environmental Evidence 2020, 9, 27, d0i:10.1186/s13750-020-00211-x.
Corona, F; Hidalgo, D.; Martin-Marroquin, ].M.; Meers, E. Study of Pig Manure Digestate Pre-
Treatment for Subsequent Valorisation by Struvite. Environmental Science and Pollution Research
2021, 28, 24731-24743, d0i:10.1007/s11356-020-10918-6.

Melgaco, L.; Robles-Aguilar, A.; Meers, E.; Mota, C. Phosphorus Recovery from Liquid Digestate by
Chemical Precipitation Using Low-cost lon Sources. Journal of Chemical Technology & Biotechnology
2021, 96,2891-2900, doi:10.1002/jctb.6842.

Sotoft, L.F; Pryds, M.B.; Nielsen, A.K.; Norddahl, B. Process Simulation of Ammonia Recovery
from Biogas Digestate by Air Stripping with Reduced Chemical Consumption. In Computer Aided
Chemical Engineering; 2015; Vol. 37, 2465-2470.

Tornwall, E.; Pettersson, H.; Thorin, E.; Schwede, S. Post-Treatment of Biogas Digestate—An
Evaluation of Ammonium Recovery, Energy Use and Sanitation. Energy Procedia 2017,142,
957-963, d0i:10.1016/j.egypro.2017.12.153.

Capodaglio, A.G.; Hlavinek, P; Raboni, M. Physico-Chemical Technologies for Nitrogen Removal
from Wastewaters: A Review. Ambiente e Agua—An Interdisciplinary Journal of Applied Science 2015,
10, 481-498, d0i:10.4136/ambi-agua.1618.

Shi, L.; Simplicio, W.S.; Wu, G.; Hu, Z.; Hu, H.; Zhan, X. Nutrient Recovery from Digestate of
Anaerobic Digestion of Livestock Manure: A Review. Current Pollution Reports 2018, 4,74—83,
doi:10.1007/s40726-018-0082-7.

Soczek, A. Zastosowanie Polimeréw w Celu Eliminacji Osadzania Struwitu i Osadow
Wapniowych. Forum eksploatatora 2003,1,10-12.

Tabernacki, K. Struwit w Miejskich Oczyszczalniach Sciekéw. Gaz, Woda i Technika Sanitarna 2002,
12,447-449.

Gorazda, K.; Wzorek, Z.; Jodko, M.; Nowak, A.K. Struwit—W+tasciwosci Fizykochemiczne

i Zastosowanie. Cz. |. Chemik 2004, 57,9-13.

Zych, B. Struwit— Korzysci Czy Ktopoty? Forum Eksploatatora 2001, 10, 9.



Bibliografia 165

171.

172.

173.

174.

175.

176.

177.

178.

179.

180.

181.

182.

Siciliano, A.; Limonti, C.; Curcio, G.M.; Molinari, R. Advances in Struvite Precipitation Technologies
for Nutrients Removal and Recovery from Aqueous Waste and Wastewater. Sustainability 2020,
12,7538, d0i:10.3390/su12187538.

Ye,Z.; Shen,Y.; Ye, X.; Zhang, Z.; Chen, S.; Shi,]. Phosphorus Recovery from Wastewater by
Struvite Crystallization: Property of Aggregates. Journal of Environmental Sciences 2014, 26,
991-1000, d0i:10.1016/51001-0742(13)60536-7.

Tansel, B.; Lunn, G.; Monje, O. Struvite Formation and Decomposition Characteristics for
Ammonia and Phosphorus Recovery: A Review of Magnesium-Ammonia-Phosphate
Interactions. Chemosphere 2018, 194, 504514, d0i:10.1016/j.chemosphere.2017.12.004.
Moulessehoul, A.; Gallart-Mateu, D.; Harrache, D.; Djaroud, S.; de la Guardia, M.; Kameche, M.
Conductimetric Study of Struvite Crystallization in Water as a Function of PH. Journal of Crystal
Growth 2017, 471,42-52, doi:10.1016/j.jcrysgro.2017.05.011.

Li, X.; Guo,].; Dong, R.; Ahring, B.K.; Zhang, W. Properties of Plant Nutrient: Comparison

of Two Nutrient Recovery Techniques Using Liquid Fraction of Digestate from Anaerobic
Digester Treating Pig Manure. Science of The Total Environment 2016, 544,774—781,d0i:10.1016/j.
scitotenv.2015.11.172.

Gelen, I.; Tiirker, M. Recovery of Ammonia as Struvite from Anaerobic Digester Effluents.
Environmental Technology 2001, 22,1263-1272,d0i:10.1080/09593332208618192.

le Corre, K.S.; Valsami-Jones, E.; Hobbs, P; Jefferson, B.; Parsons, S.A. Agglomeration of Struvite
Crystals. Water Research 2007, 41, 419-425, d0i:10.1016/jwatres.2006.10.025.

Rahman, Md.M.; Salleh, M.A.Mohd.; Rashid, U.; Ahsan, A.; Hossain, M.M; Ra, C.S. Production

of Slow Release Crystal Fertilizer from Wastewaters through Struvite Crystallization— A Review.
Arabian Journal of Chemistry 2014, 7,139-155, d0i:10.1016/j.arabjc.2013.10.007.

Yan, H.; Shih, K. Effects of Calcium and Ferric lons on Struvite Precipitation: A New Assessment
Based on Quantitative X-Ray Diffraction Analysis. Water Research 2016, 95,310-318, doi:10.1016/j.
watres.2016.03.032.

Fang,C.; Zhang, T;Jiang, R.; Ohtake, H. Phosphate Enhance Recovery from Wastewater by
Mechanism Analysis and Optimization of Struvite Settleability in Fluidized Bed Reactor. Scientific
Reports 2016, 6,32215, doi:10.1038/srep32215.

Ohlinger, K.N.; Young, T.M.; Schroeder, E.D. Postdigestion Struvite Precipitation Using a Fluidized
Bed Reactor. Journal of Environmental Engineering 2000, 126,361-368, d0i:10.1061/(ASCE)0733-
9372(2000)126:4(361).

Cienau, T,; Brif}, U.; Kraume, M.; Rosenberger, S. Nutrient Recovery from Biogas Digestate by
Optimised Membrane Treatment. Waste and Biomass Valorization 2018, 9, 2337-2347, d0i:10.1007/
$12649-018-0231-z.



166 Bibliografia

183. Iwashita, T.; Katayanagi, H.; Miki, N. Needle-Type in Situ Water Content Sensor with
Polyethersulfone Polymer Membrane. Sensors and Actuators B: Chemical 2011,154, 4145,
doi:10.1016/j.snb.2009.11.019.

184. Rodil,R.; Schrader, S.; Moeder, M. Non-Porous Membrane-Assisted Liquid—Liquid Extraction of
UV Filter Compounds from Water Samples. Journal of Chromatography A 2009,1216, 4887—4894,
doi:10.1016/j.chroma.2009.04.042.

185. PeterVarbanets, M.; Zurbriigg, C.; Swartz, C.; Pronk, W. Decentralized Systems for Potable Water
and the Potential of Membrane Technology. Water Research 2009, 43, 245-265, doi:10.1016/j.
watres.2008.10.030.

186. Wiszniowski,].; Robert, D.; Surmacz-Gorska, J.; Miksch, K.; Weber, ]. v. Landfill Leachate
Treatment Methods: A Review. Environmental Chemistry Letters 2006, 4, 51-61, d0i:10.1007/s10311-
005-0016-z.

187. Swiatczak, P; Cydzik-Kwiatkowska, A ; Zielifiska, M. Treatment of Liquid Phase of Digestate from
Agricultural Biogas Plantin a System with Aerobic Granules and Ultrafiltration. Water 2019, 11,
104, d0i:10.3390/w11010104.

188. Urbanowska, A.; Polowczyk, I.; Kabsch-Korbutowicz, M. Treatment of Municipal Waste Biogas
Plant Digestate Using Physico-Chemical and Membrane Processes. Desalination and Water
Treatment 2021, 214,214—223, d0i:10.5004/dwt.2021.26661.

189. Baker, RW. Membrane Technology and Applications; John Wiley & Sons, Ltd: Chichester, UK, 2012;
ISBN 9781118359686.

190. Warsinger, D.M.; Chakraborty, S.; Tow, EW.; Plumlee, M.H.; Bellona, C.; Loutatidou, S.; Karimi,
L.; Mikelonis, A.M.; Achilli, A.; Ghassemi, A.; et al. A Review of Polymeric Membranes and
Processes for Potable Water Reuse. Progress in Polymer Science 2018, 81,209—237, d0i:10.1016/j.
progpolymsci.2018.01.004.

191. He,Z;Llyu,Z.;Cu,Q.; Zhang, L.; Wang,]. Ceramic-Based Membranes for Water and Wastewater
Treatment. Colloids and Surfaces A: Physicochemical and Engineering Aspects 2019, 578,123513,
doi:10.1016/j.colsurfa.2019.05.074.

192. Sondhi, R.; Bhave, R.; Jung, G. Applications and Benefits of Ceramic Membranes. Membrane
Technology 2003, 2003, 5-8, d0i:10.1016/S0958-2118(03)11016-6.

193. Amin,S.K;; Hassan, M.; Abdallah, H. An Overview of Production and Development of Ceramic
Membranes Solid Waste Management and Pollution Prevention View Project 1st International
Conference for Membrane Technology & Its Applications View Project. International Journal of
Applied Engineering Research 2016,11,7708—7721.

194. Zou, D.; Fan, Y. State-of-the-Art Developments in Fabricating Ceramic Membranes with
Low Energy Consumption. Ceramics International 2021,47,14966-14987, d0i:10.1016/j.
ceramint.2021.02.195.



Bibliografia 167

195.

196.

197.

198.

199.

200.

201.

202.

203.

204.

205.

206.

Li, K; Tan, X.; Liu, Y. Single-Step Fabrication of Ceramic Hollow Fibers for Oxygen Permeation.
Journal of Membrane Science 2006, 272,1-5, d0i:10.1016/j.memsci.2005.11.053.

Millipore Product Catalog, C3258 Filtration Disks, http://www.millipore.com/ catalogue/module/
(3258 (dostep 15 marca 2022).

Uniceram Advanced Materials Ceramic Membrane Filters, http://www.uniceramusa.com/cmf.
htm (dostep 15 marca 2022).

Concharuk, V. v.; Kucheruk, D.D.; Balakina, M.N.; Dul'neva, TYu. Water Treatment by
Baromembrane Methods Based on Ceramic Membranes. Journal of Water Chemistry and Technology
2009, 31,396—404, d0i:10.3103/S1063455X09060083.

Chevereau, E.; Zouaoui, N.; Limousy, L.; Dutournié, P; Déon, S.; Bourseau, P Surface Properties

of Ceramic Ultrafiltration TiO2 Membranes: Effects of Surface Equilibriums on Salt Retention.
Desalination 2010, 255,1-8, doi:10.1016/j.desal.2009.12.007.

Kavanaugh, M.C. Modified Coagulation for Improved Removal of Trihalomethane Precursors.
Journal—American Water Works Association 1978, 70, 613—620, doi:10.1002/j.1551-8833.1978.
th04256 x.

Tatataj, |.A. Zastosowanie Odwréconej Osmozy w Procesie Oczyszczania Odciekéw. Ekonomia

i Srodowisko 2013, 93-106.

Chiumenti, R.; Chiumenti, A.; da Borso, F. Digestate Treatment by Means of a Full Scale
Membrane System: An Innovative Method for Managing Surplus Nitrogen and for Valorising
Farm Effluents. In Proceedings of the 14th Ramiran International Conference; Lisbon, Portugal,
2010.

Fernandes, F; Silkina, A.; Fuentes-Griinewald, C.; Wood, E.E.; Ndovela, V.L.S.; Oatley-Radcliffe,
D.L; Lovitt, RW,; Llewellyn, C.A. Valorising Nutrient-Rich Digestate: Dilution, Settlement and
Membrane Filtration Processing for Optimisation as a Waste-Based Media for Microalgal
Cultivation. Waste Management 2020, 118,197-208, d0i:10.1016/jwasman.2020.08.037.

Salud Camilleri-Rumbau, M.; Popovic, O.; Bricefo, K.; Errico, M.; Sgtoft, L.F; Christensen, KV,;
Norddahl, B. Ultrafiltration of Separated Digestate by Tubular Membranes: Influence of Feed
Pretreatment on Hydraulic Performance and Heavy Metals Removal. Journal of Environmental
Management 2019, 250,109404, d0i:10.1016/j.jenvman.2019.109404.

Camilleri-Rumbau, M.S.; Norddahl, B.; Wei, ].; Christensen, KV.; Sgtoft, L.F. Microfiltration and
Ultrafiltration as a Post-Treatment of Biogas Plant Digestates for Producing Concentrated
Fertilizers. Desalination and Water Treatment 2015, 55,1639-1653, d0i:10.1080/19443994.2014.9896
38.

Qi, B.;Jiang, X.; Wang, H.; Li,].; Zhao, Q; Li, R.; Wang, W. Resource Recovery from Liquid Digestate

of Swine Wastewater by an Ultrafiltration Membrane Bioreactor (UF-MBR) and Reverse



168

Bibliografia

207.

208.

209.

210.

211.

212.

213.

214.

215.

216.

217.

218.

Osmosis (RO) Process. Environmental Technology & Innovation 2021, 24,101830, doi:10.1016/j.
eti.2021.101830.

Zielinska, M.; Mikucka, W. Membrane Filtration for Valorization of Digestate from the Anaerobic
Treatment of Distillery Stillage. DESALINATION AND WATER TREATMENT 2021, 215, 60-68,
doi:10.5004/dwt.2021.26772.

Cerardo, M.L.; Aljohani, N.H.M_; Oatley-Radcliffe, D.L.; Lovitt, R W. Moving towards Sustainable
Resources: Recovery and Fractionation of Nutrients from Dairy Manure Digestate Using
Membranes. Water Research 2015, 80, 80—89, d0i:10.1016/j.watres.2015.05.016.
Camilleri-Rumbau, M.S,; Bricefio, K.; Fjerbaek Sgtoft, L.; Christensen, KV.; Roda-Serrat, M.C.;
Errico, M.; Norddahl, B. Treatment of Manure and Digestate Liquid Fractions Using Membranes:
Opportunities and Challenges. International Journal of Environmental Research and Public Health
2021,18,3107,d0i:10.3390/ijerph18063107.

Yue, C.; Dong, H.; Chen, Y.; Shang, B.; Wang, Y.; Wang, S.; Zhu, Z. Direct Purification of Digestate
Using Ultrafiltration Membranes: Influence of Pore Size on Filtration Behavior and Fouling
Characteristics. Membranes 2021,11,179, doi:10.3390/membranes11030179.
Kabsch-Korbutowicz, M. Zastosowanie procesu wymuszonej osmozy do odsalania i odnowy
wody. Ochrona Srodowiska 2016, 38, 9-14.

Ce, Q; Ling, M; Chung, T.-S. Draw Solutions for Forward Osmosis Processes: Developments,
Challenges, and Prospects for the Future. Journal of Membrane Science 2013, 442, 225237,
doi:10.1016/j.memsci.2013.03.046.

Kucera, ). Desalination; Kucera, ]., Ed.; John Wiley & Sons, Inc.: Hoboken, NJ, USA, 2014; Vol.
9781118208526; ISBN 9781118904855.

ForwardOsmosisTech Guide to Forward Osmosis Membranes, www.forwardosmosistech.com/
forward-osmosis-membranes (dostep 15 marca 2022).

Li, L.; Shi, W,; Yu, S. Research on Forward Osmosis Membrane Technology Still Needs
Improvement in Water Recovery and Wastewater Treatment. Water 2019, 12,107, doi:10.3390/
w12010107.

Korenak, ].; Hélix-Nielsen, C.; Buksek, H.; Petrini¢, I. Efficiency and Economic Feasibility of
Forward Osmosis in Textile Wastewater Treatment. Journal of Cleaner Production 2019, 210,
1483-1495, doi:10.1016/j.jclepro.2018.11.130.

Jafarinejad, S. Forward Osmosis Membrane Technology for Nutrient Removal/Recovery from
Wastewater: Recent Advances, Proposed Designs, and Future Directions. Chemosphere 2021, 263,
128116, d0i:10.1016/j.chemosphere.2020.128116.

Corzo, B.;delaTorre, T.; Sans, C.; Escorihuela, R.; Navea, S.; Malfeito, ].). Long-Term Evaluation of
a Forward Osmosis-Nanofiltration Demonstration Plant for Wastewater Reuse in Agriculture.
Chemical Engineering Journal 2018, 338, 383—391, d0i:10.1016/j.cej.2018.01.042.



Bibliografia 169

219.

220.

221.

222.

223.

224.

225.

226.

227.

228.

229.

230.

231.

Ang, W.L.; Mohammad, AW.; Johnson, D.; Hilal, N. Unlocking the Application Potential of
Forward Osmosis through Integrated/Hybrid Process. Science of The Total Environment 2020, 706,
136047, d0i:10.1016/j.scitotenv.2019.136047.

Wu,Z.; Zou, S.; Zhang, B.; Wang, L.; He, Z. Forward Osmosis Promoted In-Situ Formation

of Struvite with Simultaneous Water Recovery from Digested Swine Wastewater. Chemical
Engineering Journal 2018, 342, 274—280, d0i:10.1016/j.cej.2018.02.082.

Li,Y.; Xu, Z.; Xie, M.; Zhang, B.; Li, G.; Luo, W. Resource Recovery from Digested Manure Centrate:
Comparison between Conventional and Aquaporin Thin-Film Composite Forward Osmosis
Membranes. Journal of Membrane Science 2020, 593,117436, d0i:10.1016/j.memsci.2019.117436.
Ezugbe, E.; Kweinor Tetteh, E.; Rathilal, S.; Asante-Sackey, D.; Amo-Duodu, C. Desalination

of Municipal Wastewater Using Forward Osmosis. Membranes 2021,11,119, doi:10.3390/
membranes11020119.

Jashrapuria, K.; Singh, S.P. Forward Osmosis in Desalination and Wastewater Treatment. In; 2021,
157-175.

Minier-Matar,].; Hussain, A.; Janson, A.; Wang, R.; Fane, A.G.; Adham, S. Application of Forward
Osmosis for Reducing Volume of Produced/Process Water from Oil and Gas Operations.
Desalination 2015, 376,1-8, doi:10.1016/j.desal.2015.08.008.

Ang, W.L.; Wahab Mohammad, A.; Johnson, D.; Hilal, N. Forward Osmosis Research Trends in
Desalination and Wastewater Treatment: A Review of Research Trends over the Past Decade.
Journal of Water Process Engineering 2019, 31,100886, d0i:10.1016/j.jwpe.2019.100886.

Wu,Z.; Zou, S;; Zhang, B.; Wang, L.; He, Z. Forward Osmosis Promoted In-Situ Formation

of Struvite with Simultaneous Water Recovery from Digested Swine Wastewater. Chemical
Engineering Journal 2018,342,274—280, d0i:10.1016/j.cej.2018.02.082.

Camilleri-Rumbau, M.S;; Soler-Cabezas, ).L.; Christensen, KV.; Norddahl, B.; Mendoza-Roca, ].A.;
Vincent-Vela, M.C. Application of Aquaporin-Based Forward Osmosis Membranes for Processing
of Digestate Liquid Fractions. Chemical Engineering Journal 2019, 371,583-592, doi:10.1016/j.
€ej.2019.02.029.

MERCK CAS 1305-78-8, https://www.merckmillipore.com/PL/pl/product/ Calcium-oxide-from-
marble, MDA_CHEM-102109 (dostep 15 marca 2022).

Avantor Iron(lll) Chloride Hexahydrate Safety Data Sheet, https://www.avantorsciences.com/
stibo/search/sds000005117_gb_én.pdf (dostep 15 marca 2022).

Kemipol Safety Data Sheet—Iron(lIl) Sulfate(VI) Solution—PIX112,113,122,123,
http://62.129.212.100/img/pdf/en_karty_2007/pix.pdf (dostep 15 marca 2022).

Michael S Massey; Jessica G Davis; Ron E Sheffield; James A Ippolito Struvite Production from
Dairy Wastewater and Its Potential as a Fertilizer for Organic Production in Calcareous Soils.

In Proceedings of the International Symposium on Air Quality and Waste Management for



170

Bibliografia

232.

233.

234.

235.

236.

237.

238.

239.

240.

241.

242.

243.

Agriculture, 16-19 September 2007, Broomfield, Colorado; American Society of Agricultural and
Biological Engineers: St.Joseph, MI, 2007, 23.

Kim, D.; Ryu, H.-D.; Kim, M.-S; Kim, ].; Lee, S.-. Enhancing Struvite Precipitation Potential for
Ammonia Nitrogen Removal in Municipal Landfill Leachate. Journal of Hazardous Materials 2007,
146, 81-85, d0i:10.1016/j.jhazmat.2006.11.054.

Yetilmezsoy, K.; Sapci-Zengin, Z. Recovery of Ammonium Nitrogen from the Effluent of UASB
Treating Poultry Manure Wastewater by MAP Precipitation as a Slow Release Fertilizer. Journal of
Hazardous Materials 2009, 166, 260-269, doi:10.1016/j.jhazmat.2008.11.025.

Moerman, W.; Carballa, M ; Vandekerckhove, A.; Derycke, D.; Verstraete, W. Phosphate Removal
in Agro-Industry: Pilot-and Full-Scale Operational Considerations of Struvite Crystallization.
Water Research 2009, 43,1887-1892, doi:10.1016/j.watres.2009.02.007.

Burns, RT.; Moody, L.B.; Celen, I.; Buchanan,].R. Optimization of Phosphorus Precipitation from
Swine Manure Slurries to Enhance Recovery. Water Science and Technology 2003, 48,139-146,
doi:10.2166/wst.2003.0037.

Zeng, L.; Li, X. Nutrient Removal from Anaerobically Digested Cattle Manure by Struvite
Precipitation. Journal of Environmental Engineering and Science 2006, 5, 285-294, d0i:10.1139/s05-
027.

Siciliano, A. Assessment of Fertilizer Potential of the Struvite Produced from the Treatment of
Methanogenic Landfill Leachate Using Low-Cost Reagents. Environmental Science and Pollution
Research 2016, 23,5949-5959, doi:10.1007/s11356-015-5846-z.

Doyle,].D.; Parsons, S.A. Struvite Formation, Control and Recovery. Water Research 2002, 36,
3925-3940, d0i:10.1016/S0043-1354(02)00126-4.

Huang, H.; Xiao, D.; Zhang, Q.; Ding, L. Removal of Ammonia from Landfill Leachate by

Struvite Precipitation with the Use of Low-Cost Phosphate and Magnesium Sources. Journal of
Environmental Management 2014, 145,191-198, doi:10.1016/j.jenvman.2014.06.021.

Siciliano, A.; Rosa, S. de Recovery of Ammonia in Digestates of Calf Manure through a Struvite
Precipitation Process Using Unconventional Reagents. Environmental Technology 2014, 35,
841-850, doi:10.1080/09593330.2013.853088.

Chempur Karta Charakterystyki Substancji Chemicznej—Sodu Diwodorofosforan Bezwodny,
http://chempur.pl/pliki/karty_charakterystyk/sodu_fosforan_|_bezwodny.pdf (dostep 15 marca
2022).

Chempur Karta Charakterystyki Substancji Chemicznej—Chlorek Magnezu, http://chempur.pl/
pliki/karty_charakterystyk/magnezu_chlorek_é6h.pdf (dostep 15 marca 2022).

Wolska,].; Smolinska-Kempisty, K.; Bryjak, M.; Kujawski, W. Polypropylene Membranes with the
Double Sensitivity Effect. Journal of Applied Polymer Science 2015, 132, 41763, d0i:10.1002/app.41763.



Bibliografia 171

244.

245.

246.

247.

248.
249.
250.

251.

252.

253.

254.

255.

256.

257.

MANN+HUMMEL Water & Fluid Solutions Flat Sheet Membrane Data Sheets Available online:
https://www.microdyn-nadir.com/flat-sheet-membrane-data-sheets/ (dostep 15 marca 2022).
Sterlitech Forward Osmosis (FO) Membranes, https://www.sterlitech.com/ forward-osmosis-
membranes.html (dostep 15 marca 2022).

Sterlitech Ceramic Membrane Filters. https://www.sterlitech.com/media/ wysiwyg/pdfs/
Sterlitech_Catalog2016_Ceramic_.pdf (dostep 15 marca 2022).

Bortolotti, M.; Lutterotti, L.; Lonardelli, I. ReX: A Computer Program for Structural Analysis

Using Powder Diffraction Data. Journal of Applied Crystallography 2009, 42, 538539, d0i:10.1107/
$0021889809008309.

Atkins, P; de Paula, ].; Keeler, ). Atkin's Physical Chemistry, 11th Ed; 2017.

John Bratby Coagulation and Flocculation in Water and Wastewater Treatment— Third Edition; 2016.
Agrawal, S.; Guest, ].S.; Cusick, R.D. Elucidating the Impacts of Initial Supersaturation and Seed
Crystal Loading on Struvite Precipitation Kinetics, Fines Production, and Crystal Growth. Water
Research 2018,132,252—259, d0i:10.1016/jwatres.2018.01.002.

Uysal, A.; Yilmazel, Y.D.; Demirer, C.N. The Determination of Fertilizer Quality of the Formed
Struvite from Effluent of a Sewage Sludge Anaerobic Digester. Journal of Hazardous Materials 2010,
181,248-254, d0i:10.1016/j.jhazmat.2010.05.004.

Cieslik, B.; Konieczka, P. A Review of Phosphorus Recovery Methods at Various Steps of
Wastewater Treatment and Sewage Sludge Management. The Concept of “No Solid Waste
Generation” and Analytical Methods. Journal of Cleaner Production 2017, 142,1728-1740,
doi:10.1016/j.jclepro.2016.11.116.

Jaffer, Y.; Clark, T.A.; Pearce, P; Parsons, S.A. Potential Phosphorus Recovery by Struvite Formation.
Water Research 2002, 36,1834-1842, d0i:10.1016/S0043-1354(01)00391-8.

Manzoor, M.A.P; Mujeeburahiman, M.; Duwal, S.R.; Rekha, PD. Investigation on Growth and
Morphology of in Vitro Generated Struvite Crystals. Biocatalysis and Agricultural Biotechnology 2019,
17,566-570, doi:10.1016/j.bcab.2019.01.023.

Li,H.; Yao,Q.-Z.; Wang, Y.-Y,; Li, Y.-L.; Zhou, G.-T. Biomimetic Synthesis of Struvite with Biogenic
Morphology and Implication for Pathological Biomineralization. Scientific Reports 2015, 5,7718,
doi:10.1038/srep07718.

Prywer,].; Torzewska, A. Biomineralization of Struvite Crystals by Proteus Mirabilis from Artificial
Urine and Their Mesoscopic Structure. Crystal Research and Technology 2010, 45,1283-1289,
doi:10.1002/crat.201000344.

Ariyanto, E.; Sen, T.K.; Ang, H.M. The Influence of Various Physico-Chemical Process Parameters
on Kinetics and Growth Mechanism of Struvite Crystallisation. Advanced Powder Technology 2014,
25,682—694, d0i:10.1016/j.apt.2013.10.014.



172 Bibliografia

258. Kabsch-Korbutowicz, M. Ultrafiltration as a Method of Separation of Natural Organic Matter
from Water. Materials Science- Poland 2008, 26,17-27.

259. Field, R. Fundamentals of Fouling. In Membrane Technology; Wiley Online Books; Wiley-VCH
Verlag CmbH & Co. KGaA: Weinheim, Germany, 2010; Vol. 4,1-23.

260. Kov, Z.; Samhaber, W. Characterization of Nanofiltration Membranes with Uncharged Solutes.
Membrantechnika 2008,12,22-36.

261. Cérdova, A.; Astudillo, C.; Giorno, L.; Guerrero, C.; Conidi, C.; lllanes, A.; Cassano, A. Nanofiltration
Potential for the Purification of Highly Concentrated Enzymatically Produced Oligosaccharides.
Food and Bioproducts Processing 2016, 98, 50—61, doi:10.1016/j.fbp.2015.11.005.

262. Salgin,S.; Salgin, U.; Soyer, N. Streaming Potential Measurements of Polyethersulfone
Ultrafiltration Membranes to Determine Salt Effects on Membrane Zeta Potential. International
Journal of Electrochemical Science 2013, 8, 4073—4084.

263. Salinas-Rodriguez, S.G.; Amy, G.L.; Schippers,].C.; Kennedy, M.D. The Modified Fouling Index
Ultrafiltration Constant Flux for Assessing Particulate/Colloidal Fouling of RO Systems.
Desalination 2015, 365,79-91,doi:10.1016/j.desal.2015.02.018.

264. HOLLOWAY, R.; CHILDRESS, A.; DENNETT, K.; CATH, T. Forward Osmosis for Concentration
of Anaerobic Digester Centrate. Water Research 2007, 41,4005—4014, doi:10.1016/j.
watres.2007.05.054.

265. Wang, L; Li, T.; Chu, H.; Zhang, W.; Huang, W.; Dong, B.; Wu, D.; Chen, F. Natural Organic Matter
Separation by Forward Osmosis: Performance and Mechanisms. Water Research 2021,191,116829,
doi:10.1016/jwatres.2021.116829.

266. Almoalimi, K.; Liu, Y.-Q. Fouling and Cleaning of Thin Film Composite Forward Osmosis
Membrane Treating Municipal Wastewater for Resource Recovery. Chemosphere 2022, 288,
132507, doi:10.1016/j.chemosphere.2021.132507.

267. Xie,M.; Nghiem, L.D.; Price, W.E.; Elimelech, M. Comparison of the Removal of Hydrophobic
Trace Organic Contaminants by Forward Osmosis and Reverse Osmosis. Water Research 2012, 46,
2683—2692, doi:10.1016/jwatres.2012.02.023.

268. Israelachvili,].N. Intermolecular and Surface Forces; Elsevier, 2011; ISBN 9780123919274.

269. Liu, X.; Wu, 1; Liu, C.; Wang, ]. Removal of Cobalt lons from Aqueous Solution by Forward
Osmosis. Separation and Purification Technology 2017,177, 820, doi:10.1016/j.seppur.2016.12.025.

270. Eddouibi,].; Abderafi, S.; Vaudreuil, S.; Bounahmidi, T. Water Desalination by Forward
Osmosis: Dynamic Performance Assessment and Experimental Validation Using MgCl2
and NaCl as Draw Solutes. Computers & Chemical Engineering 2021,149,107313, doi:10.1016/j.
compchemeng.2021.107313.



Bibliografia 173

271.

272.

273.

274.

275.

276.

277.

278.

279.

280.

281.

282.

Phillip, W.A.; Yong,1.S.; Elimelech, M. Reverse Draw Solute Permeation in Forward Osmosis:
Modeling and Experiments. Environmental Science & Technology 2010, 44, 5170-5176, d0i:10.1021/
es100901n.

Hickenbottom, K.L.; Hancock, N.T.; Hutchings, N.R.; Appleton, EW.; Beaudry, E.C.; Xu, P; Cath,
TY. Forward Osmosis Treatment of Drilling Mud and Fracturing Wastewater from Oil and Gas
Operations. Desalination 2013, 312, 60—66, doi:10.1016/j.desal.2012.05.037.

Pawlak-Kruczek, H.; Niedzwiecki, L.; Sieradzka, M.; Mlonka-Medrala, A.; Baranowski, M.; Serafin-
Tkaczuk, M.; Magdziarz, A. Hydrothermal Carbonization of Agricultural and Municipal Solid
Waste Digestates—Structure and Energetic Properties of the Solid Products. Fuel 2020, 275,
117837,doi:10.1016/j.fuel.2020.117837.

Parmar, K.R.; Ross, A.B. Integration of Hydrothermal Carbonisation with Anaerobic Digestion;
Opportunities for Valorisation of Digestate. Energies 2019, 12,1586, d0i:10.3390/en12091586.
Wang, S.; Persson, H.; Yang, W.; Jonsson, PC. Pyrolysis Study of Hydrothermal Carbonization-
Treated Digested Sewage Sludge Using a Py-GC/MS and a Bench-Scale Pyrolyzer. Fuel 2020, 262,
116335, doi:10.1016/j.fuel.2019.116335.

Wilk, M.; Magdziarz, A.; Jayaraman, K.; Szymanska-Chargot, M.; Gékalp, I. Hydrothermal
Carbonization Characteristics of Sewage Sludge and Lignocellulosic Biomass. A Comparative
Study. Biomass and Bioenergy 2019,120,166-175, d0i:10.1016/j.biombioe.2018.11.016.
Aragdn-Briceno, C.; Ross, A.B.; Camargo-Valero, M.A. Evaluation and Comparison of Product
Yields and Bio-Methane Potential in Sewage Digestate Following Hydrothermal Treatment.
Applied Energy 2017, 208,1357-1369, doi:10.1016/j.apenergy.2017.09.019.

Cao, N.; Li,Z.; Quan, C.; Miskolczi, N.; Egedy, A. A New Method Combining Hydrothermal
Carbonization and Mechanical Compression In-Situ for Sewage Sludge Dewatering: Bench-
Scale Verification. Journal of Analytical and Applied Pyrolysis 2019, 139,187—-195, doi:10.1016/j.
jaap.2019.02.003.

Durdevi¢, D.; Huleni¢, I. Anaerobic Digestate Treatment Selection Model for Biogas Plant Costs
and Emissions Reduction. Processes 2020, 8,142, d0i:10.3390/pr8020142.

Szymarnska, M.; Szara, E.; Sosulski, T.; Was, A.; van Pruissen, GW.P; Cornelissen, R.L.; Borowik,
M.; Konkol, M. A Bio-Refinery Concept for N and P Recovery—A Chance for Biogas Plant
Development. Energies 2019, 12,155, doi:10.3390/en12010155.

Swiatczak, P; Cydzik-Kwiatkowska, A ; Zielifiska, M. Treatment of the Liquid Phase of Digestate
from a Biogas Plant for Water Reuse. Bioresource Technology 2019, 276, 226—235, doi:10.1016/j.
biortech.2018.12.077.

Dyrektywa Rady z Dnia 21 Maja 1991 r. Dotyczgca Oczyszczania Sciekow Komunalnych (91/271/EWG).






Purification of municipal liquid digestate fraction
using integrated membrane processes

The decrease in the availability of non-renewable resources is the reason why strategies
related to environmental protection are changing towards the development of the so-called
,clean production”. They can be realized e.g., by eliminating or reducing the amount of gener-
ated pollution and by manufacturing reusable products. According to the principles of ,clean
production” the generated waste should constitute new, full value products.

The growing amount of municipal waste is both an environmental and economic prob-
lem. Therefore, actions are taken to reduce the generation of waste and to recover the sub-
stances contained in it. Currently, the most beneficial method of waste utilization is anaerobic
biological treatment, leading to the production of green energy (biogas) and organic fertilizer.
The operation of a biogas plant is associated with the creation of large amounts of digestate,
approximately equivalent to the weight of the substrates used in the fermentation process.

One of the rational ways of utilizing the digestate is to recover water and nutrients, which
in turn can be used for agricultural purposes without the need for storage or sold on the fer-
tilizer market. Recently, due to the progressive deficit of water used in agriculture, among oth-
ers, digestate is increasingly treated not only as an alternative fertilizer, but also as a source of
water. The use of reclaimed water for irrigation of crops requires such treatment, that possible
pollutants from fermented biomass do not return to the environment.

This publication presents research on the possibility of using integrated membrane pro-
cesses to purify liquid digestate, in order to recover water from it for agricultural purposes. The
subject of the study was the liquid fraction of the digestate from a biogas plant processing the
organic fraction of municipal waste located in one of the Polish waste management facilities
in the Lower Silesia Province. In the first stage, the efficiency of the pre-treatment of the liquid
digestate fraction by conventional treatment processes, i.e., filtration, sedimentation, coagu-
lation/chemical precipitation and struvite precipitation, was examined. In the second stage,
the purification of liquid digestate using pressure-driven membrane processes (MF, UF, NF)
with flat polymeric and ceramic membranes was analysed. In the next part of the study, the
effectiveness of integrated systems combining both individual membrane processes and con-
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ventional processes with membrane filtration was determined. In the last stage of the study,
the usefulness of the forward osmosis process for the reclamation of water from liquid diges-
tate was evaluated as an alternative to pressure-driven membrane processes. The influence of
selected parameters on the efficiency of the processes analysed was also determined.

The application of integrated processes for the purification of liquid digestate in following
configurations: micro-/ultra-/nanofiltration, coagulation/chemical precipitation combined
with filtration through polymer or ceramic membranes of the solution previously purified by
filtration and sedimentation, and struvite precipitation combined with filtration on ceramic
membranes, allowed for a much more effective improvement of the final quality of the exam-
ined solution and for the reduction of membrane fouling than that observed for the processes
carried out independently. Moreover, it was shown that better effects of digestate purification
were obtained by using flat ceramic membranes in integrated systems. The possibility of us-
ing the forward osmosis process to recover water from the digestion fluid was also confirmed.
The application of struvite precipitation at the solution pre-treatment stage improved its final
quality. Best results in terms of digestate liquid fraction treatment and final water quality were
achieved for sedimentation/straining/coagulation/sedimentation/ceramic membrane filtra-
tion (72 h of sedimentation, 1 um bag filter, 10 g/dm? FeCl, - 6 H,0, membrane cut-off 1 kDa).

The obtained results prove that so far unused water from municipal digestion fluid (after
further treatment) can be used in agriculture. Such activities will lead to an improvement in

both the functioning of the economy and environmental protection.

Keywords: digestate, municipal waste biogas plant, microfiltration, ultrafiltration, nanofiltra-

tion, forward osmosis, integrated process
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Gospodarka o obiegu zamknietym, czyste technologie, zielona energia, odnawial-
ne zrédla energii to pojecia zwigzane bezposrednio ze strategig ochrony klimatu
i nowoczesnej inzynierii Srodowiska. W te strategie doskonale wpisuje sie¢ temat mo-
nografii, a mianowicie odzyskiwanie wody (wraz z cennymi skladnikami mineralny-
mi) z cieklej frakcji pofermentu pochodzenia komunalnego. Masa pofermentacyjna
to produkt uboczny powstajacy w biogazowni w wyniku beztlenowej fermentacji
metanowej, ktéry niekoniecznie powinien byé uznawany za odpad, ale za potencjal-
ne zrédlo wody, substancji mineralnych przydatnych do produkcji nawozéw i ener-
gii. Aktualnosé podjetego problemu i jego waznos¢ w aspekcie korzysci srodowisko-
wych, ale i profitéw ekonomicznych jest bezdyskusyjna.

W monografii skoncentrowano sie na pofermencie pochodzacym z biogazowni
komunalnej, co jest dodatkowym walorem pracy, gdyz jest to obszar stabo jeszcze
rozpoznany. W celu odzyskania wody o jakosci nadajacej sie do jej rolniczego wyko-
rzystania zastosowano zaréwno konwencjonalne procesy separacyjne, jak i filtracje
membranowag oraz uklady zintegrowane. Za oryginalne nalezy uznaé wigczenie tech-
nik membranowych (w tym wymuszonej osmozy) do technologii odzyskiwania wody
z cieklego pofermentu. Procesy membranowe moga stanowié¢ dobra alternatywe dla
konwencjonalnych metod oczyszczania cieklego pofermentu, jednak ich zastosowa-
nie wymaga wlasciwie dobranego wstepnego oczyszczania. W konsekwencji, najlep-
szymi (z punktu widzenia jakosci otrzymanej wody) okazaly si¢ tzw. membranowe
uklady zintegrowane.
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