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1. Wstňp 

Powszechnie uznaje siň, Ũe gğ·wnymi pierwiastkami nawozowymi w uprawie roŜlin sŃ: 

azot, fosfor i potas (NPK). W produkcji ŨywnoŜci pierwiastki te nie majŃ Ũadnego 

zamiennika. Stosowanie nawoz·w mineralnych, opartych o zwiŃzki tych pierwiastk·w, jest 

jednym z gğ·wnych czynnik·w w walce z gğodem na Ziemi. Aktualnie przemysğ nawoz·w 

sztucznych, w szczeg·lnoŜci nawoz·w fosforowych i potasowych, opiera siň o zasoby 

mineralne tych pierwiastk·w, kt·re sŃ ograniczone. W przypadku azotu, wyczerpywanie 

zasob·w nie gra roli, gdyŨ reaktywny azot pozyskuje siň z atmosfery w procesie Habera-

Boscha. IstniejŃ jednak, w tym przypadku, ograniczenia zwiŃzane gğ·wnie z 

energochğonnoŜciŃ procesu i ochronŃ Ŝrodowiska.  

Odzyskiwanie skğadnik·w nawozowych ze Ŝciek·w stağo siň jednym z priorytet·w 

zr·wnowaŨonego rozwoju. Kierunek ten napňdzany jest z jednej strony rosnŃcymi potrzebami 

ŨywnoŜciowymi populacji Ŝwiatowej, z drugiej strony zaostrzeniem przepis·w majŃcych na 

celu ochronň Ŝrodowiska przed zanieczyszczeniem biogenami. ZwiŃzki azotu i fosforu 

przedostajŃce siň do Ŝrodowiska wodnego sŃ powszechnie uwaŨne za szkodliwe, gdyŨ 

przyczyniajŃ siň do eutrofizacji w·d powierzchniowych. W ostatnich latach zostağy 

zaostrzone normy dotyczŃce odprowadzania do w·d zwiŃzk·w azotu i fosforu, co ma sğuŨyĺ 

ochronie przed nadmiernŃ eutrofizacjŃ. (Krom i in. 2014, Karunanithi i in. 2015). 

Wprowadzenie Dyrektywy Azotanowej na obszarze Wsp·lnoty Europejskiej (1991/676/EC: 

Nitrate Directive) Ŝwiadczy natomiast o narastajŃcym problemie skaŨenia w·d naturalnych 

zwiŃzkami azotu. Azot przedostaje siň do Ŝrodowiska przyrodniczego ze Ŧr·değ 

rozproszonych i punktowych. ťr·dğa rozproszone (obszarowe) to przede wszystkim uprawy 

rolne i przetw·rstwo rolnicze, hodowla zwierzŃt, opady atmosferyczne, drogi i szlaki wodne. 

ťr·dğa te sŃ okresowe i trudne do kontrolowania. ťr·dğa punktowe sŃ zazwyczaj ciŃgğe i 

ğatwe w kontrolowaniu. NaleŨŃ do nich przede wszystkim Ŝcieki komunalne, odpğywy ze 

skğadowisk odpad·w, Ŝcieki z hodowli trzody chlewnej i drobiu oraz niekt·re Ŝcieki 

przemysğowe.  

W tradycyjnych oczyszczalniach, gdzie stosuje siň biologiczne metody oczyszczania 

Ŝciek·w, w tym biologicznŃ defosfatacjň, powstajŃ osady zawierajŃce duŨe iloŜci azotu i 

fosforu. Beztlenowa fermentacja tych osad·w, ale r·wnieŨ innych biodegradowalnych 

odpad·w, jest uznawana za technologiň najbardziej wydajnŃ energetycznie i przyjaznŃ 

Ŝrodowisku. UmoŨliwia, bowiem r·wnoczeŜnie pozyskanie energii i pierwiastk·w 

biogennych: N, P, K (Fehrenbach i in. 2013)  
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BezpoŜrednie wykorzystanie osad·w Ŝciekowych w rolnictwie, jako nawozu bogatego w 

azot i fosfor napotyka na trudnoŜci prawne, gdyŨ przewaŨnie nie speğnia on wymagaŒ 

stawianych nawozom pochodzenia organicznego takim jak np. obornik. Napotyka siň r·wnieŨ 

trudnoŜci natury agrotechnicznej np. terminy nawoŨenia, ograniczony obszar uŨytk·w rolnych 

w pobliŨu oczyszczalni, wysokie koszty transportu przefermentowanych osad·w. Dlatego 

konieczne jest dalsze przetwarzanie produkt·w fermentacji w celu uzyskania bezpiecznego 

sanitarnie, skoncentrowanego produktu koŒcowego. Produktami takimi mogŃ byĺ sole 

amonowe (np. (NH4)2SO4 lub MgNH4PO4). Odzyskiwanie azotu i fosforu z w·d osadowych 

po fermentacji metanowej w postaci czystych, zbywalnych na rynku zwiŃzk·w pokonuje 

przeszkody prawne i technologiczne wystňpujŃce w przypadku bezpoŜredniego stosowania 

osad·w Ŝciekowych w uprawach rolnych (Vaneeckhaute 2017, Lemmens i in. 2007). 

Wysokoenergetyczne technologie oparte o procesy biologiczne (nitryfikacja - denitryfikacja) 

skutkujŃ emisjŃ do Ŝrodowiska wodnego i atmosfery zwiŃzk·w azotu bŃdŦ azotu 

czŃsteczkowego (Lemmens E. i in. 2007 ). Pierwiastki biogenne mogŃce stanowiĺ naw·z 

mineralny stajŃ siň zagroŨeniem dla Ŝrodowiska naturalnego. Przeniesienie nacisku z 

usuwania biogen·w na ich odzysk wymaga wdroŨenia innowacyjnych technologii oraz 

wdroŨenia mechanizm·w ekonomicznych i legislacyjnych, gwarantujŃcych opğacalnoŜĺ ich 

zastosowania. SpoŜr·d wielu moŨliwych do zastosowania metod odzyskiwania azotu ze 

Ŝciek·w, najbardziej rozpowszechnione sŃ metody odzysku amoniaku. W szczeg·lnoŜci jest 

to metoda wydmuchiwania amoniaku i wiŃzania go w kwaŜnych roztworach oraz metoda 

strŃcania struwitu. Te dwie technologie wymieniane sŃ, jako najbardziej rozpowszechnione, 

dajŃce zbywalny produkt koŒcowy (naw·z mineralny). Poza tym, powstağe produkty mogŃ 

byĺ sklasyfikowane w prawie dotyczŃcym ochrony Ŝrodowiska, jako odnawialne zasoby azotu 

i fosforu. Klasyfikacja taka, zmieniajŃca niebezpieczny odpad w bezpieczny i zbywalny 

produkt, wspiera rozw·j technologii odzysku biogen·w ze Ŝciek·w. Odzysk azotu jest 

ekonomicznie i technologicznie uzasadniony tam, gdzie wystňpujŃ Ŝcieki charakteryzujŃce siň 

wysokimi stňŨeniami tego pierwiastka. BňdŃ to niekt·re Ŝcieki przemysğowe, odcieki z 

wysypisk odpad·w, Ŝcieki rolno-spoŨywcze oraz Ŝcieki z odwadniania osad·w Ŝciekowych po 

procesie fermentacji beztlenowej.  

W niniejszej pracy przedstawiono og·lnie Ŧr·dğa wystňpowania bogatych w azot Ŝciek·w 

oraz technologie stosowane w celu odzysku azotu z tych Ŝciek·w. Zaprezentowano metody 

juŨ wdroŨone, ale r·wnieŨ takie, kt·re sŃ na etapie badaŒ. W czňŜci badawczej przedstawiono 

wyniki doŜwiadczeŒ nad odzyskiem azotu amonowego metodŃ strŃcania fosforanu amonowo 

magnezowego (MAP, struwit). Badania prowadzone byğy w warunkach laboratoryjnych oraz 
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w skali uğamkowo technicznej na Ŝciekach rzeczywistych z oczyszczalni Ŝciek·w 

komunalnych. Do badaŒ w skali uğamkowo-technicznej zaprojektowano reaktor wirowy i 

doŜwiadczalnie okreŜlono podstawowe parametry pracy.   

2. Wystňpowanie zwiŃzk·w azotu w Ŝciekach 

2.1 Odpğywy z wysypisk odpad·w 

 Odpğywy ze skğadowisk odpad·w powstajŃ w wyniku przesŃczania wody przez 

warstwň zdeponowanych odpad·w. SŃ to wiňc wody infiltracyjne, w kt·rych rozpuszczone sŃ 

skğadniki odpad·w i produkty ich przemian w czasie skğadowania (Rosik-Dulewska 2007, 

Oleszkiewicz 1999). Skğad odciek·w zaleŨy od rodzaju skğadowanych odpad·w, stopnia 

zagňszczenia (Czop i PieniŃŨek 2010), klimatu i wieku skğadowiska (Czop i in. 2003, ŧygadğo 

2002).  

W poczŃtkowym okresie skğadowania w wyniku fermentacji kwaŜnej uwalniane sŃ do 

fazy ciekğej ğatwo wymywalne kwasy lotne i alkohole. W nastňpnym okresie zachodzŃ 

procesy hydrolizy zwiŃzk·w organicznych i rozkğadu substancji humusowych. Wydziela siň 

metan, a degradacja zwiŃzk·w humusowych zawierajŃcych azot organiczny w wyniku 

deaminacji i amonifikacji prowadzi do wzrostu stňŨenia azotu amonowego w odciekach. 

Przemiany zachodzŃce w wysypisku odpad·w komunalnych przedstawiono na rysunku nr 1. 

 

Rysunek 1.  Przemiany w skğadowisku odpad·w komunalnych (Dğugosz 2012  cytowane za 

Elling 1985) 
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Odcieki z wysypisk charakteryzujŃ siň wysokimi stňŨeniami azotu amonowego N-

NH4
+, fosforan·w PO4

3-, zwiŃzk·w organicznych i ksenobiotyk·w (Kurniawan i in. 2006, Di 

Iaconi i in. 2011, Huang i in. 2014), przy czym, dominacja wymienionych zanieczyszczeŒ 

zaleŨy od wieku wysypiska (Wang i in. 2013) . 

Wraz z wiekiem skğadowiska w odciekach maleje stňŨenie substancji organicznych, a 

wzrasta stňŨenie ksenobiotyk·w i zwiŃzk·w nieorganicznych, w tym N-NH4
+ i P-PO4

3-. 

Bardzo czňsto stňŨenie azotu amonowego jest tak wysokie, Ũe ujawniajŃ siň jego inhibujŃce 

wğasnoŜci przy oczyszczaniu biologicznym (Bitts§nszky i in. 2015). StňŨenie azotu 

amonowego w odciekach zmienia siň w szerokim zakresie od kilku miligram·w do kilku 

gram·w w litrze (El-Fadel i in. 2002, Chen 1996 ). Szczeg·lnie wysokie stňŨenia azotu 

amonowego obserwuje siň w pierwszym etapie skğadowania, tj. na etapie fermentacji 

metanowej. StňŨenie N-NH4 moŨe wtedy oscylowaĺ wok·ğ wartoŜci kilku g/l, ale p·Ŧniej, gdy 

skğadowisko wchodzi w fazň ustabilizowanŃ maleje (tabela 1) (Kang i in. 2002, Oleszkiewicz 

1999).  

 

Tabela 1. Zakres stňŨeŒ zanieczyszczeŒ w odciekach ze starego i nowego skğadowiska 

odpad·w komunalnych. ((a) wg Tchobanoglous i in. 1993, (b) wg McBean i in. 1995, (c) wg 

Skalmowski i Dindorf 1995, (d) G·recka i in. 2010) 

 

Parametr Skğadowiska 

odpad·w 

komunalnych (stare) 

Skğadowiska 

odpad·w 

komunalnych 

(nowe) 

1 2 3 

Azot amonowy 

[mgN-NH+
4/dm3] 

20õ40 (a) 10õ800 (a) 

1000õ2000 (b) 

13000 (d) 

Fosfor og·lny 

[mgP/dm3] 

5õ10 (a) 5õ100 (a) 

BZT5 [mgO2/dm3] 100õ200 (a) 

50õ100 (b) 

2000õ30000 (a) 

10000õ20000 (b) 

ChZT [mg O2/dm3] 100õ500 (a) 

500 3000 (b) 

3000õ60000 (a) 

20000õ40000 (b) 

79900 (d) 

LKT jako kwas 

octowy [mg/dm3] 

50õ100 (b) 9000õ25000 (b) 

pH [-] 6,6õ7,5 (a) 

7õ8 (b) 

4,5õ7,5 (a) 

6õ7 (b) 

6,9õ8,9 (c) 
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Badania przeprowadzone w warunkach polskich (tabela 2) wskazujŃ, Ũe azot 

amonowy jest dominujŃcŃ formŃ wystňpowania azotu w odciekach i stanowi przeciňtnie 79% 

azotu og·lnego w wysypiskach starszych niŨ 5 lat, co jest zwiŃzane z deaminacjŃ 

aminokwas·w powstajŃcych z rozkğadu zwiŃzk·w organicznych (Kulikowska 2007, 

Kulikowska i in. 2012, Quant i in. 2009). Szeroki zakres zmian stňŨenia azotu amonowego w 

odciekach jest skorelowany r·wnieŨ z porŃ roku. W okresach deszczowych stňŨenie azotu 

amonowego jest przewaŨnie niŨsze, niŨ w okresach bezdeszczowych (Kim i in. 2006).  

 

Tabela 2. Charakterystyka odciek·w ze skğadowiska odpad·w komunalnych w 

wojew·dztwie WarmiŒsko-Mazurskim  (Kulikowska i in. 2012) 

 

WskaŦnik WartoŜĺ 

BZT5 [mgO2/dm3] 51 

ChZT [mg O2/dm3] 732 

Azot og·lny [mgN/dm3] 561,4 

Azot amonowy [mgN-NH+
4/dm3] 471,4 

Fosfor og·lny [mgP/dm3] 48,9 

BZT5/ChZT 0,07 

BZT5/Nog. 0,07 

 

Z powodu specyficznego skğadu odciek·w, tj. wysokiego stňŨenia azotu amonowego, 

niskiego stňŨenia przyswajalnego wňgla organicznego (BZT5) oraz wystňpowania 

inhibitor·w proces·w biologicznych, metody konwencjonalne (nitryfikacja ï denitryfikacja) 

majŃ ograniczone zastosowanie do usuwania azotu. Wyniki badaŒ wykazağy, Ũe metodŃ 

nitryfikacji ïdenitryfikacji moŨna usunŃĺ z odciek·w tylko okoğo 20% azotu amonowego (Di 

Iaconi i in. 2006). Poza tym, metody biologiczne w tym przypadku nie powodujŃ odzysku 

pierwiastk·w biogennych. Niewiele badaŒ, w przeciwieŒstwie do innych Ŝciek·w, dotyczy 

odzysku biogen·w z odciek·w wysypiskowych  (G¿nay i in. 2008, Kabdasli  i in. 2000, Li 

X.Z. i in. 1999, Zhang i in. 2009, Di Iaconi i in. 2010).  Badania nad odzyskiem azotu w tych 

Ŝciekach koncentrujŃ siň gğ·wnie na wydmuchiwaniu amoniaku i strŃcaniem struwitu. Zakres 

praktycznego zastosowania tych metod jest jednak ograniczony. W przypadku strŃcania 

struwitu jest to prawdopodobnie spowodowane wysokimi kosztami operacyjnymi 

wynikajŃcymi z koniecznoŜci dodawania zwiŃzk·w magnezu i fosforu. Niemniej jednak, w 

przypadku tych specyficznych Ŝciek·w, gdzie stňŨenie azotu amonowego jest bardzo 
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wysokie, a stosunek BZT5/ChZT niski, metoda strŃcania struwitu moŨe okazaĺ siň 

ekonomicznie korzystna. Badania wykazağy, Ũe strŃcajŃc struwit w odciekach ze skğadowisk 

odpad·w moŨna odzyskaĺ 95% azotu, a uzyskany struwit nie zawiera jon·w metali ciňŨkich i 

stanowi zbywalny na rynku naw·z mineralny (Di Iaconi i in. 2010) 

 

2.3 Mocz  

Mocz jest jednym ze skğadnik·w Ŝciek·w sanitarnych oraz Ŝciek·w z hodowli 

zwierzŃt. Og·lnie rzecz biorŃc, mocz zawiera okoğo 50-70% wydalanego fosforu cağkowitego, 

70-90% azotu i 50-80% potasu (Jimenez i in. 2015, Heinonen-Tanski i Van Wijk-Sijbesma 

2005). W Ŝciekach komunalnych mocz ludzki stanowi zaledwie 1% objňtoŜci (Larsen i in. 

2001, Vinneras i Jonsson 2002) i jest Ŧr·dğem okoğo 80% cağkowitej zawartoŜci azotu, 45% 

fosforu i 54-90% potasu (Fittschen i Hahn 1998, Larsen i Gujer 1996, Larsen i in. 2001, 

Otterpohl 2002, Rauch i in. 2003, Ronteltap i in. 2007, Wilsenach i Van Loosdrecht 2003).  

Zatem mocz jest istotnym, potencjalnym Ŧr·dğem pierwiastk·w biogennych, kt·re moŨna by  

ğatwo odzyskiwaĺ, gdyby nie byğ on rozcieŒczany wodŃ. Historia rozwoju sanitacji miast 

zwiŃzana jest z wykorzystaniem wody jako medium do transportu zanieczyszczeŒ, co 

powoduje ich rozcieŒczanie, a to nigdy nie jest rozwiŃzaniem problemu. Technologia 

separacji zanieczyszczeŒ u Ŧr·dğa, postrzegana jest obecnie jako koncepcja mogŃca 

spowodowaĺ przeğom w oczyszczaniu Ŝciek·w. W przypadku moczu wzglňdy technologiczne 

i ekonomiczne przemawiajŃ za separacjŃ od pozostağych Ŝciek·w gospodarczych. Ten pomysğ 

zostağ wykorzystany juŨ przez rzymskiego cesarza Tytusa Flaviusa Vepasianusa (69-79 AD), 

kt·ry wprowadziğ system zbierania moczu w celu wykorzystania jego skğadnik·w. Skğad 

moczu podawany w literaturze medycznej r·Ũni siň od skğadu moczu wydzielonego w 

systemach separacji, gdyŨ jest uŜredniony w czasie i pochodzi od r·Ũnych grup 

uŨytkownik·w. Poza tym jest rozcieŒczany wodŃ pğuczŃcŃ. Przykğadowy skğad moczu 

wydzielony w systemach separacji podano w tabeli 3. 
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Tabela 3. Skğad moczu zbieranego w r·Ũnych systemach separacji (w ostatniej kolumnie 

podano skğad moczu ŜwieŨego (Maurer i in. 2006) 
 

 

 

Parametr 

 

 

 

Jed. 

 

StňŨenie 

Gosp. 

domowe 

(Kirchmann 

i Pettersson 

1995) 

Szkoğa 

(Kirchm

ann i 

Pettersso

n 1995) 

Miejsce 

pracy 

Szwajcaria, 

(Udert i in. 

2003a) 

Miejsce 

pracy 

Szwajcaria 

(Ronteltap i 

in. 2003 ) 

Gosp. 

domowe 

Szwecja, 

(Jonsson i 

in. 1997) 

Miejsce 

pracy 

Szwajcaria, 

(Udert i in. 

2003) 

 

świeŨy 

mocz 

(Ciba-

Geigy 

1977) 

Rozciencz. 

pH 

Ncağkowity 

NH4
+

 

NO3
-+NO2

- 

Pcağkowity 

COD 

K 

S 

Na 

Cl 

Ca 

Mg 

Mn 

B 

- 

- 

g/m3 

gN/m3 

gN/m3 

gP/m3 

gO2/m
3 

g/m3 

g/m3 

g/m3 

g/m3 

g/m3 

g/m3 

g/m3 

g/m3 

0,33 

9,0 

1795 

1691 

0,06 

210 

 

875 

225 

982 

2500 

15,75 

1,63 

0 

0,435 

0,33 

8,9 

2610 

2499 

0,07 

200 

 

1150 

175 

938 

2235 

13,34 

1,50 

0 

0,440 

0,26 

9,0 

1793 

1720 

- 

76 

1650 

770 

98 

837 

1400 

28 

1,0 

- 

- 

9,0 

- 

4347 

- 

154 

6000 

3287 

273 

1495 

2112 

- 

- 

- 

- 

0,75 

9,1 

3631 

3576 

<0,1 

313 

 

1000 

331 

1210 

1768 

18 

11,1 

0,037 

1 

9,1 

9200 

8100 

0 

540 

10000 

2200 

505 

2600 

3800 

0 

0 

- 

- 

1 

6,2 

8830 

463 

- 

800-2000 

- 

2737 

1315 

3450 

4970 

233 

119 

0,019 

0,97 

 

Azot w ŜwieŨym moczu wystňpuje w postaci mocznika (Hotta i Funamizu 2008). Po 

rozğoŨeniu mocznika na drodze biologicznej moŨna zastosowaĺ jednŃ z metod odzysku azotu 

amonowego. Obecnie najbardziej obiecujŃcŃ metodŃ jest wydmuchiwanie lub krystalizacja 

struwitu (MAP, MgNH4PO4Ā6H2O) (Liu i in. 2011b, Liu i in 2013). Prowadzone sŃ teŨ 

badania nad metodami skojarzonymi, tj. strŃcaniem i adsorpcjŃ na naturalnych zeolitach, 

uzyskujŃc skutecznoŜĺ odzysku azotu amonowego na poziomie 65-70% (Lind i in.2000). 

StosujŃc adsorpcjň na naturalnych zeolitach przewaŨnie nie prowadzi siň desorpcji, a zuŨyte 

zeolity wykorzystuje siň jako naw·z azotowy. Natomiast w procesie strŃcania struwitu 

wymagany jest przewaŨnie dodatek zwiŃzk·w fosforu i magnezu (Krªhenb¿hl i in. 2016), co 

podraŨa koszty procesowe. Z moczu moŨna opr·cz azotu, odzyskiwaĺ r·wnieŨ inne 

pierwiastki biogenne: P i K (Liu i in. 2013, Le Corre i in. 2009, Wilsenach i in. 2007) 

Mocz oddziela siň od reszty Ŝciek·w poprzez zastosowanie specjalnych przybor·w 

sanitarnych o konstrukcji umoŨliwiajŃcej separacjň (NoMix toilets, urine diversion toilet 

UDT) (Rossi i in. 2009). Mocz nie jest odprowadzany do kanalizacji Ŝciekowej, a odzysk 

azotu amonowego realizowany jest w pobliŨu miejsca powstawania Ŝciek·w. Takie podejŜcie 

do problemu odprowadzania Ŝciek·w pozwala na radykalne zmniejszenie ğadunku azotu w 

dopğywach do zbiorczych oczyszczalni. Separacjň moczu moŨna teŨ prowadziĺ w przypadku 

przemysğowej hodowli bydğa. W tym przypadku separacja jest ğatwiejsza technicznie, a 
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badania wykazağy, Ũe z 1 litra bydlňcego moczu moŨna uzyskaĺ 41g struwitu (Meghanath i 

Srikanth 2014). 

 

2.3. ścieki przemysğowe 

 

 Wraz z rozwojem przemysğu wzrosğa iloŜĺ Ŝciek·w przemysğowych zawierajŃcych 

duŨe iloŜci azotu amonowego. Wysokie stňŨenia azotu amonowego (powyŨej 500 mg/l) 

wystňpujŃ w Ŝciekach przemysğowych z produkcji nawoz·w sztucznych, produkcji szkğa, hut 

Ũelaza, koksowni, rafinerii oleju (Tabassum i in. 2018). ścieki bogate w azot amonowy 

powstajŃ r·wnieŨ w przemyŜle produkcji p·ğprzewodnik·w, materiağ·w wybuchowych i 

tworzyw sztucznych. OczywiŜcie cağa gağŃŦ przemysğu rolno-spoŨywczego, tj. hodowla, 

uprawa i przetw·rstwo, jest odpowiedzialna za emisjň do Ŝrodowiska wodnego duŨych 

ğadunk·w zwiŃzk·w azotowych.  

W odr·Ũnieniu od Ŝciek·w komunalnych i z produkcji rolno-spoŨywczej, Ŝcieki 

przemysğowe sŃ specyficzne w aspekcie stosowania biologicznych metod usuwania bŃdŦ 

odzysku azotu i fosforu. ścieki te charakteryzujŃ siň przewaŨnie brakiem dostatecznej iloŜci 

wňgla organicznego koniecznego dla stosowana takich proces·w, jak denitryfikacja i 

defosfatacja. Poza tym, w Ŝciekach przemysğowych czňsto wystňpujŃ zwiŃzki toksyczne 

uniemoŨliwiajŃce stosowanie proces·w biologicznych.  

Przykğadem mogŃ byĺ Ŝcieki koksownicze, w kt·rych wystňpujŃ bardzo duŨe iloŜci 

azotu amonowego i niewielkie iloŜci wňgla organicznego oraz toksyczne fenole i cyjanki. 

(Kumar i in. 2011, Kumar i Pal 2013, Zhao i Liu 2016). StňŨenia azotu amonowego i fenoli w 

tych Ŝciekach wynoszŃ odpowiednio 3-9 i 4,5 ï 7,5 g/dm3  (Gai i in. 2008) . BiorŃc pod uwagň 

olbrzymiŃ iloŜĺ wytwarzanych Ŝciek·w, procesy biologiczne, takie jak osad czynny, 

nitryfikacja i denitryfikacja czňsto nie sŃ skuteczne z wyŨej wymienionych powod·w. (Kumar 

i Pal 2015, Wang Wei 2017,  Zhang i in. 2014) Wykazano natomiast, Ũe strŃcanie struwitu w 

Ŝciekach przemysğowych jest moŨliwŃ do zastosowania metodŃ odzysku NH4
+-N (Kumar i 

Pal 2012, Tunay i in. 1997) 

ścieki z produkcji p·ğprzewodnik·w, podobnie jak Ŝcieki koksownicze, 

charakteryzujŃ siň wysokimi stňŨeniami amoniaku, sŃ ubogie w wňgiel organiczny i zawierajŃ 

inhibitory reakcji biologicznych (Lin i Kiang 2003, Daekeun i in. 2008). W przypadku tych 

Ŝciek·w, alternatywŃ dla biologicznych proces·w usuwania azotu jest odzysk N-NH4
+ w 

postaci struwitu. Potwierdziğy to li czne badania (Kabdasli i in. 2000, Kim i in. 2007, Nelson i 
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in. 2003, Ryu i in. 2008, Warmadewanthi i in. 2009). Badania Ryu i in. (2008) wykazağy, Ũe 

strŃcajŃc struwit moŨna odzyskaĺ ze Ŝciek·w 72% azotu amonowego i 83% fosforu przy 

poczŃtkowych stňŨeniach 144 mgP/l i 143 mgN/l. 

Kolejnym Ŧr·dğem dla odzysku reaktywnego azotu sŃ Ŝcieki z produkcji nawoz·w 

mineralnych. W procesach produkcji nawoz·w mineralnych powstajŃ Ŝcieki, w kt·rych 

stňŨenia azotu amonowego dochodzŃ do kilku gram·w, a fosforu do kilkuset mg w litrze. W 

tabeli 4 przedstawiono skğad Ŝciek·w z zakğadu produkcji nawoz·w mineralnych, kt·re 

wykorzystano do badaŒ nad odzyskiem azotu amonowego z wykorzystaniem odsolin wody 

morskiej jako Ŧr·dğa magnezu. W badaniach tych uzyskano 47,52 g struwitu z litra Ŝciek·w. 

 

Tabela 4. Przykğadowy skğad Ŝciek·w z zakğadu produkcji nawoz·w mineralnych (El 

Diwania i in. 2007) 

Skğad Ŝciek·w StňŨenie 

(mg/dm3) 

Mg2+ 

NH4
+ 

PO4+ 

Ca2+ 

Cl- 

Na 

K 

SO4
2- 

PrzewodnoŜĺ  

MňtnoŜĺ  

pH 

 

5.48 

2651.5 

577.72 

33.20 

170 

70.5 

97.9 

115.68 

194 ɛS/cm 

1.78 

8.09 

 

Potencjalnymi Ŧr·dğami reaktywnego azotu, gğ·wnie azotu amonowego, mogŃ teŨ byĺ 

Ŝcieki z garbarni, metalurgii Ũelaza, przetw·rstwa chemicznego, energetyki wňglowej i 

przemysğu farmaceutycznego (Kumar i in. 2013, Zengin i in. 2002). Tabela 5 przedstawia 

r·Ũne typy Ŝciek·w przemysğowych, z kt·rych moŨna odzyskiwaĺ azot amonowy. 
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Tabela 5. Efekty odzysku azotu amonowego ze Ŝciek·w pochodzŃcych z r·Ũnych Ŧr·değ 
 

ťr·dğo Ŝciek·w 

Odzyskiwane 

pierwiastki 

Stosunki molowe 

pierwiastk·w 

StopieŒ odzysku 

      % 

 

Literatura 

Hodowla trzody chlewnej N, P 1:1:1.2 (P/Mg/N) 96 % (P) 

 87 % (N) 

Zhang i in. 2012 

Hodowla trzody chlewnej N 1:1:1 (Mg/N/P) 85.4 % (N) Yetilmezsoy i Sapci-Zengin 2009 

Hodowla trzody chlewnej N, P 08:1 (Mg/P) 65 % (P) 

 67 % (N) 

Liu i in. 2011a, b 

Hodowla trzody chlewnej N, P 2,5:25:1 (Mg/N/P) 80% (N) z 985mg/l 

96% (P) z 161mg/l 

Huang i in.2011 

Hodowla trzody chlewnej N, P napowietrzanie  Suzuki i in. 2005 

Hodowla trzody chlewnej N ,P  79 % (P)  

53 % (N) 

Liu i in. 2011a, b 

ścieki z produkcji 

nawoz·w mineralnych 

N 1:1:1 (Mg/N/P) 96 % (N) El Diwani i in. 2007 

ścieki przemysğowe z 

produkcji droŨdŨy  

N, P 1.5:1:1 (Mg/N/P) 95 % (P) 

 89 % (N) 

Uysal i in.. 2014 

Gnojowica bydlňca N 1:1:1 (Mg/N/P) 95 % (N) Uludag-Demirer i in. 2005 

ścieki bydlňce N 1:1:1 (Mg/N/P) 82 % (N) Tunay i in. 1997 

Fermentacja osad·w, 

odcieki 

N, P 1:1.3 (Mg/P) 94 % (P)  

6 % (N) 

Munch i Barr 2001 

Produkcja opiumat·w  N 1:1:1 (Mg/N/P) 65 % (N) Altinbas i in. 2002a 

ścieki gosp. + odcieki z 

wysypisk odpad·w 

komunalnych 

N 1:1:1 (Mg/N/P) 77 % (N) Altinbas et al. 2002b 

ścieki z odwadniania 

przefermentowanych 

osad·w 

 

N 

1:1:1 (Mg/N/P) 92 % (N) Turker i Celen 2007 

Odcieki z wysypisk 

odpad·w komunalnych 

N - - Di Iaconi i in. 2011 

Odcieki z odwadniania 

osad·w Ŝciekowych 

N 1.2:3:1 (Mg/N/P) - Wang  i in. 2007 

ścieki z hodowli drobiu N, P 1.5:1:1 (Mg/N/P) 97.4 (N) i 

 99.6 % (P) 

Yilmazel i Demirer 2011 

Przetw·rstwo ziemniak·w N, P  91% (N) 

76% (P) 

Abma 2010 

Produkcja 

p·ğprzewodnik·w 

N, P 1:1:1 (Mg/N/P) 72% (N) 

83% (P) 

Ryu i in.,2008 

Produkcja mroŨonek 

rybnych 

P 12:1:1 (Mg/N/P) 57-60% (P) Crutchik i Garrido 2011 

 

2.4. ścieki komunalne 

Odzysk biogen·w, w tym azotu, ze Ŝciek·w komunalnych jest historycznie najstarszŃ 

technologiŃ gospodarczego wykorzystania Ŝciek·w. Przywoğane we wstňpie rolnicze 

wykorzystanie Ŝciek·w gospodarczych i osad·w Ŝciekowych byğo praktykowane z 

powodzeniem przez wiele lat. Jednak z czasem industrializacja oraz rozw·j nowych 

technologii spowodowağy takie zmiany w skğadzie Ŝciek·w, Ũe nawet Ŝcieki dobrze 

oczyszczone, a szczeg·lnie osady Ŝciekowe, nie speğniajŃ wymog·w dopuszczenia do 

zastosowania w rolnictwie. W Ŝciekach komunalnych wiňkszoŜĺ pierwiastk·w biogennych w 

tym azotu znajduje siň w fazie ciekğej. Na rysunku 2 przedstawiono udziağ procentowy 

pierwiastk·w biogennych w fazie ciekğej i stağej Ŝciek·w komunalnych. 
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Rysunek 2. Rozkğad pierwiastk·w biogennych w fazie stağej i ciekğej w 

Ŝciekach komunalnych (wg  Fuchs i in. 2010)  

 

WyraŦnie widaĺ, Ũe w fazie ciekğej Ŝciek·w komunalnych kumuluje siň wiňkszoŜĺ 

pierwiastk·w biogennych, ale stňŨenia ich sŃ zbyt niskie, aby je odzyskiwaĺ ze Ŝciek·w 

surowych w spos·b ekonomicznie uzasadniony.  

W Ŝciekach komunalnych stosunek molowy azotu do fosforu oscyluje wok·ğ wartoŜci 

N:P = 8:1. Zaawansowane procesy biologicznego oczyszczania Ŝciek·w polegajŃ na 

usuwaniu zwiŃzk·w organicznych z r·wnoczesnym usuwaniem zwiŃzk·w azotu i fosforu. 

Powoduje to powstawanie osad·w, kt·rych skğad jest inny niŨ przy stosowaniu 

konwencjonalnych metod ukierunkowanych tylko na usuwanie wňgla organicznego. R·Ũnica 

polega gğ·wnie na zwiňkszeniu w osadach zawartoŜci fosforu.  

Osady Ŝciekowe (osad wstňpny i nadmierny) najczňŜciej poddawane sŃ procesowi 

fermentacji metanowej. W wyniku fermentacji beztlenowej wiele zanieczyszczeŒ zwiŃzanych 

wczeŜniej w fazie stağej przechodzi do fazy ciekğej, gdzie osiŃgajŃ wysokie stňŨenia. 

Wynikiem fermentacji metanowej jest miňdzy innymi przejŜcie azotu organicznego do jonu 

amonowego rozpuszczonego w cieczy. Odwadnianie przefermentowanych osad·w generuje 

strumieŒ Ŝciek·w o bardzo wysokich stňŨeniach N-NH4 dochodzŃcych niekiedy do kilku 

gram·w w litrze. Do cieczy przechodzi teŨ fosfor skumulowany w kom·rkach bakteryjnych. 

IloŜĺ fosforu w odciekach z odwadniania osad·w jest szczeg·lnie duŨa, gdy wczeŜniej 

stosowano biologicznŃ defosfatacjň (Bi i in. 2014). Zakğada siň, Ũe ok. 50% zatrzymanego 

fosforu moŨe byĺ uwalniane do wody nadosadowej w procesie fermentacji. Jest to oczywiŜcie 

uproszczone zağoŨenie, poniewaŨ wğasne doŜwiadczenia oraz literatura podajŃ szeroki zakres 

(wg danych literaturowych od 6 do 90 %) uwalnianego fosforu. EfektywnoŜĺ procesu 

uwalniania azotu zaleŨy od obciŃŨenia komory fermentacyjnej oraz temperatury. Wedğug 
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danych z literatury (Kowal 1997, Boruszko i Wierzbicki 1997) w trakcie fermentacji okoğo 

55õ56% azotu og·lnego moŨe przechodziĺ do cieczy nadosadowej w formie azotu 

amonowego, a stňŨenie azotu og·lnego w cieczy nadosadowej moŨe dochodziĺ do 2000 

mgN/l, w tym azotu amonowego 1000mg N/l (BieŒ i in. 2001, Urbaniak i in. 1997). 

Wynikiem tego jest uzyskanie roztwor·w, w kt·rych stňŨenie fosforu jest okoğo 

dziesiňciokrotne wiňksze niŨ w Ŝciekach dopğywajŃcych do oczyszczalni, a stňŨenie azotu 

amonowego okoğo dwudziestokrotnie. Dopiero z tak ĂzatňŨonychò Ŝciek·w odzysk azotu 

amonowego w postaci struwitu jest uzasadniony. Doniesienia literaturowe na temat udziağu 

azotu zawracanego z procesu odwadniania przefermentowanych osad·w r·ŨniŃ siň, i jest to 

prawdopodobnie wynikiem sporzŃdzania bilansu azotu w technologicznie r·ŨniŃcych siň 

oczyszczalniach. Przykğadowo w oczyszczalni Fort Worth w Teksasie iloŜĺ azotu w cieczy 

nadosadowej stanowi 70% azotu doprowadzonego do komory fermentacyjnej. W 

oczyszczalniach amerykaŒskich Archibald i Hamilton w Ohio stwierdzono, Ũe udziağ azotu w 

odciekach z odwadniania stanowi odpowiednio 41% i 39% azotu w stosunku do ğadunku 

dopğywajŃcego do oczyszczalni. W wiňkszoŜci przypadk·w odcieki z odwadniania osad·w 

zawracane sŃ na wejŜcie do oczyszczalni zwiňkszajŃc obciŃŨenie procesu defosfatacji oraz 

nitryfikacji i denitryfikacji. Zwiňksza to r·wnieŨ koszty cağkowite oczyszczania Ŝciek·w 

(Battistoni i in. 2001). W warunkach polskich udziağ cieczy nadosadowej w iloŜci 

oczyszczanych Ŝciek·w wynosi od 0,02 do 0,052% (Ŝrednio 0,03%) (Bernacka i Pawğowska 

1994). BiorŃc do obliczeŒ te wartoŜci i przyjmujŃc Ũe stňŨenie azotu amonowego w cieczy 

nadosadowej wynosi Ŝrednio 1400 mg/l, jak to byğo w prezentowanych tu badaniach, moŨna 

obliczyĺ, Ũe stňŨenie azotu w dopğywie do oczyszczalni wzroŜnie o 4,2 mg N/l, co daje wzrost 

ğadunku o okoğo 10%. Oznacza to zwiňkszenie koszt·w oczyszczania Ŝciek·w, a wiňc stanowi 

dodatkowy argument za wdroŨeniem odzysku azotu ze Ŝciek·w powstajŃcych w procesie 

odwadniania osad·w.  

W Europie opr·cz osad·w Ŝciekowych tradycyjnymi substratami w procesie 

fermentacji sŃ produkty uboczne pochodzenia rolniczego takie jak: gnojowica, obornik, 

roŜliny energetyczne, odpady z rzeŦni, odpady browarnicze, a ostatnio odpady z produkcji 

bioetanolu i biodiesla.  

Odzysk azotu amonowego z odciek·w po procesie fermentacji moŨe byĺ realizowany 

metodami biologicznymi, fizyko-chemicznymi lub jako kombinacja obu tych metod. W 

wiňkszoŜci przypadk·w, odzysk azotu i fosforu moŨe byĺ symultaniczny i wtedy stosowana 

jest metoda strŃcania struwitu. W tabeli 6 zaprezentowano wyniki badaŒ nad strŃcaniem 

struwitu w odciekach z odwadniania przefermentowanych osad·w Ŝciekowych. Jak wynika z 
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tej tabeli, Ŝrednie stňŨenie azotu amonowego w Ŝciekach wynosi okoğo 700, a fosforu 

114 mg/l. W tej sytuacji, aby byğ moŨliwy odzysk cağego azotu amonowego, konieczny jest 

dodatek zwiŃzk·w magnezu.  

 

Tabela 6. Wyniki badaŒ nad strŃcaniem struwitu w odciekach z fermentacji osad·w 

komunalnych 

 

Autor badaŒ 

 

UŨyte chemikalia 

Stosunki 

molowe 

Mg:N:P 

StňŨenie w 

Ŝciekach [mg/l] 

Odzysk 

[%] 

P-PO4 N-NH4 P N 

Lahav i in. 2013  Odsoliny z 

nanofiltracji wody 

morskiej 

1:10:1 300 600 90  

Pastor i in., 2010  MgCl2 x 6H2O 1.1:10.5:

1 

127 640 95  

Quintana i in. 2008  Produkt uboczny- 

tlenek magnezu 

(68% MgO) 

1,6:26:1 64 322 83  

T¿rker i in., 2007  MgCl2 x 6H2O 1,2:1:1,2 24 1400  92 

Quintana i in. 2005 Odpad MgO 68%  

MgO 

1,5:58:1 

 

1,5:58:1 

54 630 76 

 

93 

63 

 

82 

 

3. Metody odzysku azotu ze Ŝciek·w 

3.1.Metody biologiczne i biologiczno-fizyczne 

 

Biologiczne metody eliminacji azotu ze Ŝciek·w gospodarczych oparte sŃ gğ·wnie na 

procesach amonifikacji, nitryfikacji i denitryfikacji (Kuenen i Robertson 1994, Van 

Loosdrecht i Jetten 1998). W tradycyjnym procesie jon amonowy najpierw zostaje utleniony 

na drodze biologicznej w dw·ch etapach do azotan·w(III) i nastňpnie azotan·w(V) 

(nitryfikacja). Nastňpnie azotany(V) sŃ redukowane przez bakterie denitryfikacyjne do azotu 

gazowego (denitryfikacja). W metodzie nitryfikacja-denitryfikacja azot nie jest odzyskiwany, 

a etapy utleniania jonu amonowego do azotan·w(V), a nastňpnie redukcja azotan·w(V) do 

azotu czŃsteczkowego wymagajŃ nadmiaru tlenu (nitryfikacja) i dodatkowego wňgla 

organicznego jako donora elektron·w (denitryfikacja) (Van der Star i in. 2007, Tang i in. 

2011).  

ObiecujŃcŃ metodŃ usuwania azotu ze Ŝciek·w bogatych w amoniak jest metoda 

ANAMMOX (Van der Star i in. 2007, Joss i in. 2009). W metodzie tej unika siň wysokich 
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koszt·w natleniania Ŝciek·w i stosowania dodatkowego Ŧr·dğa wňgla organicznego. Ponadto 

metoda ANAMMOX oferuje kilka zalet w por·wnaniu do konwencjonalnych system·w 

nitryfikacji i denitryfikacji, w tym wyŨszŃ wydajnoŜĺ usuwania azotu i niŨsze koszty 

operacyjne (Van der Star i in. 2007, Joss i in. 2009). 

Metody biologiczne polegajŃce na transformacji organicznych i nieorganicznych 

zwiŃzk·w azotu do tlenk·w azotu i/lub azotu czŃsteczkowego to tylko metody usuwania 

azotu ze Ŝciek·w, a nie odzysk reaktywnego azotu. SpoŜr·d metod biologicznych tylko 

rolnicze wykorzystanie osad·w Ŝciekowych speğnia kryterium odzysku. Natomiast metody 

biologiczne w poğŃczeniu z metodami fizykochemicznymi pozwalajŃ na pozyskiwanie 

reaktywnych zwiŃzk·w azotu ze Ŝciek·w. Odkryto, Ũe niekt·re szczepy bakterii z rodzaju 

Myxococcus xanthus, Bacillus pumilus, Halobacterium salinarum i Brevibacterium antiquum 

powodujŃ strŃcanie struwitu w trakcie fermentacji i odwadniania osad·w Ŝciekowych (Soares 

i in. 2013). Przy pomocy tych bakterii moŨna odzyskiwaĺ azot amonowy w postaci struwitu 

bez koniecznoŜci dozowania chemikali·w przy stosunkowo niskim stňŨeniu fosforan·w. 

InnŃ obiecujŃca metodŃ biofizycznŃ jest zastosowanie mikrobiologicznych ogniw 

paliwowych (MFC). W metodzie tej moŨna pozyskiwaĺ bezpoŜrednio energiň elektrycznŃ w 

procesie mikrobiologicznego rozkğadu zwiŃzk·w organicznych odzyskujŃc r·wnoczeŜnie 

niekt·re produkty tego rozkğadu (Logan i in. 2008, Dewan i in. 2010, Cheng i in. 2014). W 

tr·jkomorowym ogniwie paliwowym moŨna odzyskiwaĺ azot amonowy i azotanowy (Yong i 

in. 2016). W komorze anodowej znajdujŃ siň w·wczas siň Ũywe mikroorganizmy, a w 

komorze katodowej Ũelazocyjanek potasu. Przy napiňciu wyjŜciowym 600-700 mV i 

obciŃŨeniu zewnňtrznym 500ɋ odzyskano 47% NH+
4 w komorze anodowej i 83% NO-3 w 

komorze katodowej. Na rysunku 3 przedstawiono schemat ogniwa umoŨliwiajŃcego odzysk 

jon·w azotanowych i amonowych. 
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Rysunek 3. Schemat mikrobiologicznego ogniwa paliwowego (FMC) do odzysku azotu (wg 

 Yong i in. 2016) 

W technologii anaerobowo jonowymiennej (AN-IX) w jednym urzŃdzeniu poğŃczony 

jest proces fermentacji beztlenowej z sorpcjŃ azotu amonowego na granulowanych 

naturalnych zeolitach (Smith i Smith 2015). Badania w skali uğamkowo technicznej wykazağy 

skutecznoŜĺ odzysku azotu ze Ŝciek·w gospodarczych okoğo 96% przez pierwsze 160 dni, a 

oczyszczone Ŝcieki speğniağy normň na zawartoŜĺ azotu przez 300 dni pracy reaktora. 

PojemnoŜĺ amoniowŃ zeolitu oszacowano na 13,5 mg N-NH4
+/g suchej masy.  

 W systemie bioelektrochemicznym R-BES moŨna zatňŨaĺ jony amonowe i 

fosforanowe w obszarze katody wykorzystujŃc jako Ŧr·dğo prŃdu ogniwo paliwowe oparte na 

utlenianiu wňgla organicznego (Zhang i in. 2014). EfektywnoŜĺ moŨna zwiňkszyĺ 

wykorzystujŃc dodatkowe Ŧr·dğo napiňcia.  Schemat dziağania R2-BRS pokazano na 

rysunku 4.  
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    Rysunek 4. Schemat dziağania rektora bioelektrochemicznego R-BES (wg. Zhang i in. 

2014) 

 

W przestrzeni katodowej uzyskano stňŨenie jon·w amonowych na poziomie okoğo 350 

mgN/l i stňŨenie P-PO4 na poziomie okoğo 302,5 mgP/l, podczas gdy w Ŝciekach stňŨenia te 

wynosiğy okoğo  28,5 mgN/l i 52,0 mgP/l. Tak zatňŨone Ŝcieki mogŃ byĺ wykorzystane do 

symultanicznego odzysku azotu i fosforu w postaci struwitu. 

 

3.2 Metody fizyko-chemiczne 

 AlternatywŃ dla metod biologicznych odzysku azotu ze Ŝciek·w jest stosowanie 

technologii pozwalajŃcych uzyskaĺ produkt w formie moŨliwej do bezpoŜredniego 

wykorzystania lub teŨ uŨycia jako p·ğprodukt w przemyŜle chemicznym. 

Do odzysku azotu amonowego ze stňŨonych Ŝciek·w najczňŜciej stosowane metody 

fizykochemiczne polegajŃ na:  

- wydmuchiwaniu amoniaku w wieŨy strippingowej i wiŃzaniu w roztworze kwasu 

  siarkowego, 

- wymianie jonowej, 

- strŃcaniu. 
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3.2.1. Wydmuchiwanie NH3  

Metoda stryppingu polega na przeprowadzeniu jonu amonowego w Ŝrodowisku 

alkalicznym do amoniaku gazowego i usuniňciu go metodŃ wydmuchiwania zgodnie z reakcjŃ 

(Gustin i Marinsek-Logarb 2011) 

OHNHOHNH 234 +¬ª+ -+      

Przesuniňcie r·wnowagi reakcji w prawo nastňpuje poprzez alkalizacjň Ŝrodowiska 

reakcji oraz wzroste temperatury, co pokazano na rysunku 5 . 

 

 

Rysunek 5.  Wpğyw temperatury i odczynu na efektywnoŜĺ hydrolizy amoniaku  

 

Na proces wpğywajŃ r·Ũne czynniki, takie jak stňŨenie amonu w Ŝciekach, obciŃŨenie 

hydrauliczne, natňŨenie przepğywu powietrza, wypeğnienie skrubera itp., ale najwaŨniejsze to 

odczyn i temperatura. Badania sugerujŃ pH 11-12 jako wartoŜci optymalne dla ekonomicznie 

uzasadnionego procesu odzysku amoniaku (Quan i in. 2009, Norddahl i in. 2006). Guo i in. 

(2010) uzyskali 12 % wzrost odzysku amoniaku przy wzroŜcie odczynu z pH 8 do pH 11. 

Aby uzyskaĺ 100% przejŜcie jonu amonowego w postaĺ gazowego amoniaku naleŨy 

doprowadziĺ Ŝcieki do pH 11 w temperaturze 20oC lub pH 10,5 w temperaturze 40oC. 

Bonmati i Flotats (2003) donoszŃ, Ũe w temperaturze powyŨej 800C iloŜĺ wydmuchiwanego 

amoniaku nie zaleŨy od odczynu. Nieco niŨsza temperatura (750C), powyŨej kt·rej stripping 

amoniaku nie zaleŨy od pH, byğa obserwowana przez Katehis i in. (1998). Przy tej metodzie 

odzysku amoniaku moŨna wykorzystaĺ ciepğo odpadowe z kom·r fermentacyjnych, a odczyn 

podnieŜĺ poprzez usuniňcie CO2 lub dodatek zwiŃzk·w alkalicznych. Do odpňdzania 
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amoniaku z cieczy osadowej stosowane sŃ gğ·wnie dwie metody: przedmuchiwanie 

powietrzem lub parŃ wodnŃ.  

Na rysunku 6 przedstawiono schemat instalacji do odzysku amoniaku z odciek·w z 

kom·r fermentacyjnych metodŃ wydmuchiwania. 

 

Rysunek 6. Schemat instalacji do odzysku amoniaku z Ŝciek·w w postaci siarczanu amonu ze  

  wstňpnym odpňdzaniem CO2 (Fuchs i Drosg 2010) 

 

Odpňdzanie amoniaku prowadzi siň w specjalnie upakowanych wieŨach (wieŨach 

strippingowych) zapewniajŃcych duŨŃ powierzchniň wymiany masy. StrumieŒ odpňdzonego 

(wydmuchanego) gazu jest kierowany do pğuczek z roztworem kwasu siarkowego lub do 

skruber·w wypeğnionych pierŜcieniami raschiga, w kt·rych w warunkach przeciwprŃdowych 

nastňpuje zwiŃzanie amoniaku w postaĺ soli siarczanowej wedğug nastňpujŃcej reakcji: 

++ +ª+ HSONHSOHNH 2)(2 424424     

Uzyskany w skruberach stňŨony roztw·r siarczanu amonowego moŨe byĺ 

wykorzystany jako surowiec do produkcji w zakğadach azotowych lub bezpoŜrednio, jako 

naw·z mineralny bogaty w azot i siarkň. Naw·z taki stanowi substytut nawoz·w mineralnych 

produkowanych w oparciu o syntezň chemicznŃ lub zasoby kopalne (Vaneeckhaute i in. 2013, 

Vaneeckhaute i in.2014). Oczyszczony gaz moŨna ponownie wykorzystaĺ w kolumnie 

odpňdowej. StosujŃc w pğuczkach kwas azotowy (HNO3) zamiast H2SO4, moŨna uzyskaĺ 

azotan amonu (NH4NO3) (Udert i in. 2014). WykorzystujŃc do odpňdzania amoniaku parň 

wodnŃ moŨna pominŃĺ kolumnň sorpcyjnŃ, gdyŨ amoniak moŨe byĺ bezpoŜrednio skroplony 
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z parŃ. Uzyskuje siň wtedy wodň amoniakalnŃ o stňŨeniu 25ï35%. Zastosowanie wieŨy 

strippingowej do wydmuchiwania amoniaku wiŃŨe siň z wieloma problemami 

eksploatacyjnymi. NajwaŨniejsze z nich to pogorszenie efekt·w procesu ze spadkiem 

temperatury zimŃ (wymagane sŃ wtedy wiňksze dawki alkali·w) oraz skaŨenie atmosfery 

amoniakiem. Poza tym, w przypadku oczyszczania Ŝciek·w, wieŨe strippingowe naraŨone sŃ 

na zanieczyszczenie (Norddahl i in. 2006). Kolejnym problem w odpňdzaniu amoniaku jest 

zapotrzebowanie na alkalia i kwasy. Alkalia potrzebne sŃ do regulacji odczynu przed 

podaniem Ŝciek·w na wieŨň strippingowŃ, a kwasy do obniŨenia odczynu w odpğywie z wieŨy 

strippingowej. Alkalizacjň najczňŜciej prowadzi siň przy pomocy NaOH, wapna lub za 

pomocŃ odpňdzania CO2 (Rysunek 6). Mimo tych trudnoŜci, metoda strippingu jest stosowana 

w peğnej skali technologicznej do odzysku azotu ze Ŝciek·w. Dostňpne technologie 

wykorzystujŃce metodň wydmuchiwania amoniaku jako spos·b odzysku azotu to miňdzy 

innymi: Anaergia (Sustainable Development Technology Canada), Branch Environmental 

Corp (www.branchenv.com/air_strippers/air_strippers.html), Europe Environnement 

(Francja), i  RVT Process Equipment (Niemcy). Teoretycznie stosujŃc tŃ technologiň moŨna 

odzyskaĺ 98% NH3, ale praktycznie, dla zmniejszenia koszt·w operacyjnych zadawalajŃcym 

wynikiem jest 80-90% . Koszty odpňdzania amoniaku zaleŨŃ gğ·wnie od sposobu alkalizacji 

Ŝciek·w. MoŨna to realizowaĺ, jak wczeŜniej wspomniano, poprzez dozowanie alkali·w, 

gğ·wnie NaOH (Branch Environmental Corp, Europe Environnement; RVT Process 

Equipment), lub jak to jest w technologii Anaergia i Colsen za pomocŃ odpňdzania CO2.  

3.2.2. Metody jonitowe i adsorpcyjne 

  

Metody jonitowe znalazğy ograniczone zastosowanie w odzysku azotu amonowego ze 

Ŝciek·w komunalnych. ścieki stanowiŃ tak zr·ŨnicowanŃ mieszaninň anion·w i kation·w, Ũe 

trudno jest wytypowaĺ jonit o duŨej wzglňdnej selektywnoŜci w stosunku do jonu 

amonowego. Poza tym ciecz podawana na kolumnň jonitowŃ musi byĺ cağkowicie 

pozbawiona zawiesiny, a tego nie moŨna uzyskaĺ w procesie odwadniania osad·w 

Ŝciekowych (Drosg i in. 2015). Koszty operacyjne zwiŃzane z regeneracjŃ jonit·w sŃ teŨ 

wysokie w por·wnaniu z innymi metodami odzyskiwania azotu ze Ŝciek·w.  

SpoŜr·d wielu typ·w jonit·w i sorbent·w najwiňksze zastosowanie majŃ zeolity, kt·re 

charakteryzujŃ siň duŨŃ selektywnoŜciŃ do jonu amonowego (Widiastuti i in. 2011, Karapēnar 

2009, Sarioglu 2005). Zeolity sŃ naturalnymi tanimi minerağami o znacznej pojemnoŜci 

kationowymiennej i sŃ dostňpne na cağym Ŝwiecie (Mumpton 1999). Istnieje ponad 50 
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rodzaj·w naturalnych zeolit·w (Tsitsishvili 1992) i w zaleŨnoŜci od miejsca wystňpowania 

r·ŨniŃ siň wğaŜciwoŜciami (Leyva-Ramos i in. 2010). Zeolity to glinokrzemiany szkieletowe 

zbudowane z [AlO4]
5- i [SiO4]

4- w kt·rych kationy Ca+, Na+, a takŨe Ba+, K+ i niekiedy Mg2+ 

zajmujŃce miejsca na powierzchni tworzŃ uporzŃdkowanŃ sieĺ krystalograficznŃ. Atomy 

glinu i krzemu sŃ powiŃzane kowalencyjnie wsp·lnymi atomami tlenu (Du i in. 2005), 

natomiast sğabo zwiŃzane kationy: Na+, Ca+, K+, Mg2+ mogŃ byĺ wymieniane na kation 

amonowy. SkutecznoŜĺ wymiany (wiŃzania jonu amonowego) zaleŨy od wielkoŜci ziaren, 

odczynu, obciŃŨenia i stňŨenia N-NH4
+, temperatury, siğy jonowej roztworu, czasu retencji i 

konkurencyjnoŜci innych kation·w (Widiastuti i in. 2011, Sarioglu 2005, Alshameri i in. 

2014). Z uwagi na dostňpnoŜĺ, niskŃ cenň, i dobre wğasnoŜci sorpcyjne zeolity znalazğy wiele 

zastosowaŒ w inŨynierii sanitarnej (Wang i Peng 2010, Li i in. 2011 ). SpoŜr·d zeolit·w 

najwiňksze zastosowanie znalazğ klinoptylolit R(Na,K)6(Al 6Si30O72)*2H2O. Badania nad 

zastosowaniem naturalnych klinoptylolit·w do odzysku azotu amonowego ze Ŝciek·w 

miejskich wykonağ Koon i Kaufman (1975). R·wnieŨ Booker i in. (1996) badali wğasnoŜci 

naturalnego klinoptylolitu z Australii w kontekŜcie wykorzystania ich do usuwania azotu 

amonowego ze Ŝciek·w. WğaŜciwoŜci jonowymienne klinoptylolitu byğy teŨ przedmiotem 

badaŒ Gottardi i Galli (1985) oraz Tomazovic i in. (1996). Aby zwiňkszyĺ zdolnoŜci 

jonowymienne, zeolity moŨna poddaĺ modyfikacji. W tym celu stosuje siň takie dziağania jak: 

kalcynacja, oddziağywanie mikrofal, traktowanie kwasami, zasadami i solami metali (Li  i in. 

2011, Huang i in. 2014a). Wpğyw modyfikacji klinoptylolitu na sprawnoŜĺ usuwania 

amoniaku ze Ŝciek·w badali Klieve i Semmens (1980). Wykazano, Ũe modyfikacja zeolitu 

MgCl2 umoŨliwia symultaniczne odzyskiwanie jon·w amonowych i fosforanowych w postaci 

struwitu ze Ŝciek·w z hodowli trzody chlewnej (Huang i in.2014). Lind i in. (2000) stosujŃc 

klinoptylolit do adsorpcji amoniaku wydzielonego z moczu uzyskağa okoğo 45% redukcjň 

amoniaku. Yuqiu i in. (2006) badali moŨliwoŜĺ usuwania azotu amonowego z roztwor·w 

mianowanych i z odciek·w z wysypiska przy pomocy klinoptylolitu. Stwierdzili, Ũe przy 

poczŃtkowym stňŨeniu azotu amonowego na poziomie 119,48 mgN/l adsorpcja amoniaku 

wynosiğa 1,74 mgN/g zeolitu i malağa z malejŃcym stňŨeniem poczŃtkowym jonu 

amonowego.  

Regeneracja zeolit·w najczňŜciej polega na przemywaniu roztworami NaCl. Uzyskuje 

siň wtedy stňŨony roztw·r NH4Cl (Widiastuti i in. 2011, Malovanyy i in. 2013, Sarioglu 2005, 

Leyva-Ramos i in. 1010). Inne metody regeneracji to: regeneracja termiczna (Li i in. 2011), 

regeneracja biologiczna (Green i in. 1966), regeneracja kwasem (Malovanyy 2013). Zeolity 

modyfikowane dwutlenkiem manganu regenerowane sŃ roztworem H2O2 i KMnO4. Naturalne 
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zeolity po zaadsorbowaniu azotu amonowego mogŃ byĺ r·wnieŨ bezpoŜrednio wykorzystane 

w rolnictwie, jako specyfik poprawiajŃcy strukturň gleby i jednoczeŜnie naw·z mineralny 

(Karapēnar 2009, Alshameri i in. 2014).  

 Opr·cz naturalnych zeolit·w do adsorpcji azotu amonowego moŨnŃ wykorzystaĺ 

r·wnieŨ inne naturalne materiağy, takie jak: sğoma zboŨowa, trociny, tuf wulkaniczny 

(Maranon i in. 2006). ZdolnoŜĺ sorpcyjna sğomy pszennej wynosi 148,7 mg N-NH4/g (Ma i 

in. 2011, Liu i in. 2013).   

 

3.2.3. Metody oparte na technikach filtracyjnych i  membranowych 

 

Procesy membranowe wykorzystywane do odzysku azotu amonowego to: mikrofiltracja 

(MF), ultrafiltracja (UF), nanofiltracja (NF), naturalna osmoza (FO), odwr·cona osmoza 

(RO), destylacja membranowa (MD) i elektrodializa (ED). Technologie te mogŃ byĺ 

wykorzystywane, jako gğ·wne narzňdzie bŃdŦ jako operacje wspomagajŃce technologiň 

strŃcania struwitu. Kombinacje filtracji membranowej ze strŃcaniem struwitu stosuje siň 

najczňŜciej w odniesieniu do strumieni Ŝciek·w o niskich stňŨeniach jonu amonowego.  

PodstawŃ procesu RO jest zjawisko osmozy naturalnej (FO), kt·re polega na 

samorzutnym przenikaniu rozpuszczalnika przez p·ğprzepuszczalnŃ membranň w kierunku od 

stňŨenia niŨszego do wyŨszego (Bodzek i Konieczny 2005). SiğŃ napňdowŃ FO jest r·Ũnica 

ciŜnienia osmotycznego po obu stronach membrany wymuszona w spos·b sztuczny np. 

poprzez r·Ũnicň ciŜnieŒ hydrostatycznych. JeŜli po stronie roztworu o wyŨszym stňŨeniu, 

wytworzy siň ciŜnienie hydrostatyczne przewyŨszajŃce ciŜnienie osmotyczne, wtedy 

rozpuszczalnik bňdzie przenikağ z roztworu bardziej stňŨonego do rozcieŒczonego, czyli 

odwrotnie niŨ w przypadku osmozy naturalnej. Taki proces to odwr·cona osmoza RO. 

R·Ũnica ciŜnieŒ po obu stronach membrany w procesie RO wynosi od 1,5 do 10 MPa i jest 

wyŨsza niŨ w procesach UF i MF. Bğony stosowane w procesach odwr·conej osmozy sŃ 

bardziej podatne na zanieczyszczenie niŨ w bezciŜnieniowym procesie osmozy naturalnej 

(Lee i in. 2010, Mi i Elimelech 2010). BezciŜnieniowa osmoza naturalna (FO) znalazğa 

zastosowanie w procesach zatňŨania azotu amonowego w Ŝciek·w surowych (Cath i in. 2005, 

Xue i in. 2015), odciekach z wydzielonych kom·r fermentacyjnych (WKF) (Holloway i in. 

2008), Ŝciekach oczyszczanych osadem czynnym (Achilli  i in. 2009, Cornelissen i in. 2007).  

 W destylacji membranowej (MD) wykorzystane jest zjawisko przenikania przez 

hydrofobowŃ mikroporowatŃ bğonň par wody (rozpuszczalnika), podczas gdy ciecz nie 
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przenika przez hydrofobowŃ membranň. SiğŃ napňdowŃ procesu jest r·Ũnica prňŨnoŜci par 

wody po obu stronach membrany. PodnoszŃc temperaturň po jednej stronie membrany osiŃga 

siň stan nasycenia parŃ, kt·ra przenika przez membranň na drugŃ stronň, gdzie panuje niŨsza 

temperatura, a wiňc niŨsza prňŨnoŜĺ pary. Ten wyjŃtkowy mechanizm transportu, pozwala na 

odzysk z roztworu cennych skğadnik·w. W zaleŨnoŜci od ich wğasnoŜci mogŃ one ulegaĺ 

zatňŨeniu w strumieniu zasilajŃcym bŃdŦ w permeacie. W odniesieniu do odzysku biogen·w, 

nielotne jony fosforanowe i potasowe bňdŃ zatňŨane w strumieniu zasilajŃcym, a bardziej 

lotny od wody amoniak bňdzie zatňŨany w permeacie. ZatňŨone roztwory fosforan·w i 

amoniaku moŨna z powodzeniem wykorzystaĺ do strŃcania struwitu (Martinetti i in. 2009) 

PrzeglŃd literatury (tab.7) ukazuje moŨliwoŜĺ odzysku azotu amonowego powyŨej 99%. 

 Elektrodializa (ED) jako siğň napňdowŃ wykorzystuje pole elektryczne, kt·re 

powoduje przepğyw jon·w przez membranň jonowymiennŃ. Rozdziağ anion·w i kation·w 

nastňpuje na membranach kationo-selektywnych, aniono-selektywnych lub bipolarnych.  

Integracja proces·w membranowych z klasycznymi procesami wytrŃcania biogen·w 

moŨe wpğynŃĺ na zwiňkszenie wydajnoŜci ich odzysku. Przykğadowo moŨna poğŃczyĺ moduğ 

ED do zatňŨania amoniaku i nastňpnie strŃcaĺ struwit w ukğadzie recyrkulacji Ŝciek·w miňdzy 

ED i komorŃ strŃcania (Zhang i in. 2013). SkutecznoŜĺ odzysku azotu moŨna zwiňkszyĺ 

r·wnieŨ stosujŃc ukğady hybrydowe ğŃczŃc kilka rodzaj·w proces·w membranowych. MoŨna 

poğŃczyĺ ED z membranami bipolarnymi do zatňŨania amoniaku, a nastňpnie odpňdzaĺ 

amoniak w procesie MD. SkutecznoŜĺ odzysku biogen·w poprawia teŨ ukğad poğŃczony ED-

RO umoŨliwiajŃcy uzyskanie roztworu amoniaku o stňŨeniu 13g/l (Mondor i in. 2008).  

Procesy membranowe charakteryzujŃ siň wyraŦnymi zaletami, poniewaŨ odzyskiwanie 

amoniaku jest niezaleŨne od natňŨenia przepğywu cieczy, braku zanieczyszczeŒ w 

odzyskanym amoniaku, a stňŨenie amoniaku w nadawie nie wpğywa na wydajnoŜĺ odzysku  

Wykorzystanie technik filtracyjnych i membranowych w odzysku azotu amonowego 

ze Ŝciek·w przedstawiono w tabeli 7. 
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Tabela 7.   Wykorzystanie membranowych metod odzysku amoniaku wg Xie i in. (2016) 

 
 

 

Rodzaj Ŝciek·w 

 

Siğa napňdowa 

procesu 

 

Rodzaj  procesu 

membranowego 

WydajnoŜĺ 

odzysku Azotu 

amonowego: 

[%] 

 

Uwagi 

 

 

ťr·dğo 

Mocz CiŜnienie 

hydrostatyczne 

RO 70% przy 

stopniu 

zatňŨenia 5 

CiŜnienie 

 50 bar 

Maurer i in. 

2006 

Mocz syntetyczny CiŜnienie 

hydrostatyczne 

NF 55 CiŜnienie 20 bar Pronk i in. 

2006a 

Mocz CiŜnienie 

osmotyczne 

FO 50 - 80 - Zhang i in. 

2014 

Osad czynny CiŜnienie 

osmotyczne 

FO > 96 - Nguyen i in. 

2013 

Osad czynny CiŜnienie 

osmotyczne 

FO + NF > 97 NF ï 80 psi Hau i in. 

2014 

Osad czynny CiŜnienie 

osmotyczne 

FO + RO > 92,5 4 KWh/m3 Holloway 

i in. 2007 

ścieki surowe CiŜnienie 

osmotyczne 

FO +MD Nog.>99  Xie i in. 2013 

Przefermentowany 

osad 

CiŜnienie 

osmotyczne 

FO + MD > 90% Temp. 40oC Xie i in. 

2014 

Mocz Temperatura MD pr·Ũniowo 41 - 75 PodciŜnienie 

9,5 kPa 

Zhao i in. 

2013 

ścieki syntetyczne Temperatura + 

Przepğyw gazu 

MD > 96 Przepğyw gazu 

3l/min, temp 

zasilania. 65oC 

Xie i in. 2009 

ścieki syntetyczne Temperatura + 

PodciŜnienie 

MD 

pr·Ũniowo 

> 90% Temp. Zasilania 

50oC,  

Pr·znia 6,3kPa 

El-Bourawi  i 

in. 2007 

ścieki syntetyczne Temperatura MD , kontakt 

bezpoŜredni  

 

>92% Temp. zasilania 

35oC, NH3 

pochğaniany w 

roztworze H2SO4 

Ahn i in. 

2011 

ścieki z chlewni Temperatura MD, kontakt 

bezpoŜredni 

> 99% Temp. zasilania 

40oC, NH3 

pochğaniany w 

roztworze H2SO4 

Zarebska A. 

i in. 2014 

ścieki z chlewni Temperatura MD, kontakt 

bezpoŜredni 

> 98% Temp. zasilania 

35oC, NH3 

pochğaniany w 

roztworze H2SO4 

Thygesen 

i in. 2014 

Mocz Przepğyw prŃdu ED + membrana 

jonowymienna 

Wsp·ğczynnik. 

zatňŨenia 

amoniaku 2,9 

GňstoŜĺ prŃdu 

22.5 mA/cm2 

Pronk i in.  

2006a 

ścieki z chlewni Przepğyw prŃdu ED + membrana 

jonowymienna 

Wsp·ğczynnik. 

zatňŨenia 

amoniaku 5,3 

GňstoŜĺ prŃdu 2.7 

mA/cm 

Mondor  i in. 

2008, 

Mondor i in. 

2009 
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3.3. Odzysk azotu amonowego w postaci struwitu 

 

SpoŜr·d metod strŃceniowych stosowanych do odzysku azotu najwiňksze 

zainteresowanie wzbudza metoda, w kt·rej uzyskuje siň struwit (fosforan amonowo 

magnezowy). Krystalizacja struwitu z powodu jego niskiej rozpuszczalnoŜci (0,0023 g na 100 

ml H2O), zostağa uznana za skutecznŃ metodň usuwania amoniaku ze wzglňdu na duŨŃ 

szybkoŜĺ reakcji i niskie stňŨenie koŒcowe azotu amonowego (Li i in. 1999). Poza tym, 

metoda ta nie generuje mocno zasolonych odpad·w, tak jak to jest przy wydmuchiwaniu i 

metodach jonitowych. 

Struwit to nazwa minerağu, kt·ry zostağ odkryty w 1846 roku. Jest to zwiŃzek o 

wzorze chemicznym: 

MgNH4PO4 * 6H2O, 

w kt·rym sŃ r·wnomolowe iloŜci azotu, fosforu i magnezu. W Ŝrodowisku naturalnym struwit 

jest czňsto znajdowany w zğoŨach guana i nagromadzonych odchodach zwierzňcych. 

ObecnoŜĺ krysztağ·w struwitu odkryto teŨ w osadach dennych zanieczyszczonych zbiornik·w 

wodnych. Problemy zwiŃzane z samorzutnym wytrŃcaniem struwitu pojawiajŃ w 

oczyszczalniach Ŝciek·w, ale r·wnieŨ w medycynie i weterynarii. Struwit krystalizuje 

bowiem w ukğadzie moczowym ludzi i zwierzŃt powodujŃc kamicň moczowŃ.  

 Struwit krystalizuje, w zaleŨnoŜci od parametr·w Ŝrodowiska reakcji, w postaci 

r·Ũnych form: ortorombowych, trapezowych, graniasto-pryzmatycznych rurowych, czy teŨ 

igğowych (Perez i in. 1992, 1994). Na rysunku 7 pokazano r·Ũne formy krysztağ·w struwit. 

 

     

Rysunek 7.   Formy krysztağ·w struwitu a) romboidalna, b) igğy (Suschka i in. 2005)  

 

 WielkoŜĺ krysztağ·w zaleŨy gğ·wnie od szybkoŜci zarodkowania. Przy wysokim 

poziomie nasycenia roztworu szybkoŜĺ zarodkowania jest duŨa (5 sek.) i powstajŃ mağe 
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krysztağy (0,05 Õm). Przy niskich stňŨeniach reagent·w proces krystalizacji przebiega wolniej 

i powstajŃ wiňksze krysztağy, kt·re mogŃ rosnŃĺ gdyŨ stňŨenie reagent·w nie spada tak 

szybko jak w pierwszym przypadku (Seckler i in. 1996). WielkoŜĺ krysztağ·w maleje ze 

wzrostem obciŃŨenia reaktora fluidalnego i roŜnie z czasem zatrzymania krysztağ·w w 

reaktorze. GňstoŜĺ krysztağ·w struwitu wynosi 1,7 g/cm3, co pozwala na stosunkowo ğatwe 

wydzielenie ich z roztwor·w wodnych poprzez sedymentacjň.  

PoczŃtkowe badania nad strŃcaniem struwitu dotyczyğy bardziej problemu 

prewencyjnego strŃcania, ewentualnie zapobiegania strŃcaniu, niŨ odzysku azotu i fosforu 

(Booram i in. 1975, Westerman i in. 1985). Stwierdzono, Ũe strŃcaniu siň struwitu w 

rurociŃgach i instalacjach oczyszczalni Ŝciek·w sprzyjajŃ: szorstkie powierzchnie rurociŃg·w, 

duŨy stosunek powierzchni Ŝcian rurociŃgu do jego objňtoŜci, wibracje rurociŃg·w oraz 

spadki ciŜnienia w kompensatorach i na ğukach powodujŃce uwalnianie CO2, a tym samym 

wzrost pH (Borgerding 1972). Poza tym w rurociŃgach wystňpujŃ wysokie stňŨenia azotu 

amonowego, polifosforan·w i jonu magnezowego oraz alkaliczny odczyn (pH okoğo 8). W 

tych warunkach nastňpowağo samorzutne wytrŃcanie struwitu powodujŃc awarie zwiŃzane z 

zarastaniem (zatykaniem) rurociŃg·w Ŝciekowych (Parsons i Doyle 2004). Czasami 

gwağtowne strŃcanie struwitu byğo indukowane odgazowaniem Ŝciek·w w obiegu fermentacji 

metanowej. Uwolnienie CO2 tak skutecznie podnosiğo odczyn, Ũe nastňpowağa krystalizacja 

struwitu. Obserwacje te przyczyniğy siň do rozwoju badaŒ nad chemicznŃ krystalizacjŃ 

struwitu w celu odzysku azotu i fosforu ze Ŝciek·w bez dodawania chemikali·w tylko 

poprzez wydmuchiwanie dwutlenku wňgla (Battistoni i in. 1997).  

Kinetyka i mechanizm krystalizacji struwitu sŃ ŜciŜle uzaleŨniony od wielu 

czynnik·w, z kt·rych najwaŨniejsze to: stňŨenia jon·w biorŃcych udziağ w reakcji, stňŨenia 

innych jon·w obecnych w cieczy, odczyn, obecnoŜĺ zarodk·w krystalizacji i ich rodzaj oraz 

warunki prowadzenia procesu, tj. rodzaj krystalizatora, spos·b mieszania, czas retencji 

stosowanie flotacji, itp. 

Reakcjň wytrŃcania struwitu moŨna zapisaĺ w nastňpujŃcy spos·b (Nelson i in. 2003) : 

 

 66 2442

3

44

2 OHPOMgNHOHPONHMg ³+++ -++    

 

Niekt·re badania (Celen i Turker 2001) nad strŃcaniem struwitu wykazağy, Ũe w 

trakcie krystalizacji nastňpuje obniŨenie odczynu, co sugeruje Ũe w reakcji bierze udziağ jon 

HPO4
2ī  a nie PO4

3-. Wtedy przebieg reakcji moŨna zapisaĺ w nastňpujŃcy spos·b: 
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Mg2+
 + NH4

+ + HPO4
2ī + 6H2O Ÿ MgNH4PO4 Ŀ 6H2OŹ + H+  

 

Mg2+ + NH4
+ + HPO4 

2ï + OHï + 5H+ -Ą MgNH4PO4 *
. 6H2O   

lub sumarycznie 

Mg2+ + NH4
+ + HnPO4

-3
n + 6 H2O --Ą MgNH4PO4Ŀ* 6 H2O + nH+  

 

WytrŃcanie struwitu moŨe nastŃpiĺ w·wczas, gdy zostanie przekroczony iloczyn 

rozpuszczalnoŜci Ksp zwiŃzk·w biorŃcych udziağ w reakcji zdefiniowany jako: 

][][][ 3

4

2 -++= PONHMgK PONHMgso ggg     

gdzie ɔ sŃ wsp·ğczynnikami aktywnoŜci.  

ZaleŨnoŜĺ Kso od odczynu osiŃga minimum wyznaczajŃc optymalny zakres wartoŜci 

pH dla odzysku azotu amonowego w postaci struwitu. Opublikowane w literaturze wartoŜci 

pKsp ( -log Kso) dla struwitu mieszczŃ siň w granicach 12,6ï13,15 (Gorazda i in. 2004). 

Eksperymentalnie wyznaczona przez Ohlingera (2000) wartoŜĺ Ksp wynosi 13,26  i odbiega od 

wartoŜci uzyskanych przez innych badaczy. WartoŜĺ iloczynu rozpuszczalnoŜci Ksp jest 

wartoŜciŃ stağŃ i nie uwzglňdnia wpğywu odczynu na proces krystalizacji i rozpuszczalnoŜĺ 

struwitu. Wprowadzenie warunkowego iloczynu rozpuszczalnoŜci Kso pozwoliğo na 

praktyczne wyznaczenie stňŨeŒ, przy jakich nastňpuje wytrŃcanie produktu oraz na okreŜlenie 

stňŨenia fosforan·w w roztworze w stanie r·wnowagi. Prace Ohlingera (2000) pozwoliğy na 

wyjaŜnienie r·Ũnic pomiňdzy obliczeniowymi, a eksperymentalnymi wartoŜciami 

r·wnowagowych stňŨeŒ fosforan·w. R·Ũnice te spowodowane sŃ zmianami wartoŜci siğy 

jonowej roztworu i wartoŜci wsp·ğczynnik·w aktywnoŜci jon·w. W literaturze pojawiğy siň 

doniesienia, Ũe wytrŃcanie struwitu pogarsza siň w roztworach zawierajŃcych wňglany i 

octany (Ohlinger 2000). ZwiŃzki te powodujŃ wzrost rozpuszczalnoŜci struwitu. Tak wiňc 

strŃcajŃc struwit, iloŜĺ pozostajŃcego w cieczy azotu amonowego okreŜlona jest iloczynem 

rozpuszczalnoŜci struwitu, kt·ry zaleŨy od chemicznych uwarunkowaŒ Ŝrodowiska reakcji. 

WartoŜci iloczynu rozpuszczalnoŜci uzyskane w badaniach na roztworach o znanym skğadzie 

nie zawsze mogŃ byĺ transformowane do Ŝciek·w (Parsons 2001), gdyŨ skğad Ŝciek·w z 

natury rzeczy nie jest do koŒca znany.  

Proces strŃcania struwitu moŨna kontrolowaĺ i optymalizowaĺ pod kŃtem uzyskania 

najniŨszych stňŨeŒ azotu i fosforu w odpğywie z reaktora.  

Do parametr·w, przy pomocy kt·rych moŨna sterowaĺ wydajnoŜciŃ i szybkoŜciŃ procesu 

zalicza siň (Warmadewanthi i in. 2009): 
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- odczyn Ŝrodowiska reakcji, 

- stňŨenie jon·w Mg2+, PO4
3- i NH4

+, 

- stosunki molowe reagent·w biorŃcych udziağ w reakcji chemicznego strŃcania, 

- temperaturň prowadzenia procesu, 

- rodzaj uŨytych do reakcji zwiŃzk·w magnezu i fosforu, 

- rodzaj uŨytych do korekty odczynu zasad, 

- obecnoŜĺ innych jon·w stanowiŃcych zanieczyszczenia np. Ca2+, Na+, 

- rodzaj rektora i warunki fizyczne w reaktorze (spos·b i intensywnoŜĺ mieszania, czas  

   zatrzymania, spos·b oddzielania krysztağ·w struwitu i inne). 

NajwaŨniejsze z tych parametr·w to odczyn oraz stňŨenie jon·w magnezowych i 

fosforanowych. Parametry te sŃ nawzajem zaleŨne, bowiem stňŨenie jonu magnezowego, 

amonowego i fosforanowego w roztworach wodnych jest silnie uzaleŨnione od odczynu. 

R·wnieŨ rozpuszczalnoŜĺ struwitu bardzo silnie zaleŨy od pH. Nelson (1991) zauwaŨyğ, Ũe w 

zakresie zmian pH od 7 do 9, stňŨenie amoniaku w postaci jonowej spada do 64 % 

wagowych, wzrasta natomiast stňŨenie tr·jwartoŜciowych obojňtnych jon·w fosforanowych. 

Wpğyw odczynu na przebieg procesu strŃcania struwitu jest opisany w wielu publikacjach. 

Badania byğy prowadzone na roztworach mianowanych jak i Ŝciekach rzeczywistych. 

Fujimoto i in. (1991) wykazali, Ũe strŃcanie struwitu uwarunkowane jest odczynem, kt·ry 

powinien byĺ wyŨszy od pH 8,3. W innych badaniach (Salutsky i in. 1970) wykazano, Ũe 

zwiňkszenie pH powyŨej 7,0 indukuje strŃcanie struwitu, ale optymalny odczyn wynosi 9,0 do 

9,5 pH. Generalnie wzrost odczynu sprzyja strŃcaniu struwitu, poniewaŨ ortofosforany 

konieczne do jego strŃcania sŃ nieobecne w kwaŜnym Ŝrodowisku. Z drugiej strony, przy 

nadmiernym wzroŜcie odczynu (pH >9,5), maleje stňŨenie jonu amonowego, kt·ry przechodzi 

do gazowego amoniaku. G·rny zakres odczynu, przy kt·rym prowadzi siň krystalizacjň 

struwitu w celu odzysku fosforu jest mniej istotny niŨ, gdy celem procesu jest odzysk cağego 

azotu amonowego. Liczne badania wykazağy, Ũe zbyt wysoki odczyn (pH > 9,5) niekorzystnie 

wpğywa na efektywnoŜĺ procesu odzysku azotu amonowego. Zatem, jeŨeli celem strŃcania 

struwitu jest odzysk azotu, to pH musi byĺ znacznie precyzyjniej ustalone niŨ gdy celem jest 

odzysk tylko fosforu. Pogorszenie efekt·w odzysku azotu amonowego przy wysokim pH jest 

zwiŃzane z wytrŃcaniem siň innych fosforan·w magnezu niŨ fosforan amonowo-magnezowy. 

Dochodzi zatem do nieuzasadnionych strat dozowanych zwiŃzk·w magnezu i fosforu.  

OpierajŃc siň o informacje w opublikowanych pracach moŨna dojŜĺ do wniosku, Ũe 

brak jest jednoznacznej wartoŜci pH, przy kt·rym krystalizacja struwitu zachodzi najlepiej z 
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punktu widzenia technologii oczyszczania Ŝciek·w. Operuje siň tu raczej zakresem odczynu. 

Zakres odczynu, w kt·rym moŨna strŃcaĺ struwitu jest szeroki (od pH 5,5 do pH 11,0) przy 

czym najczňŜciej rekomendowany jest 8,0- 10,7 pH, a optymalny to 8,9 (Ohlinger i in. 1998, 

Stratful i in.2001).  

AnalizujŃc doniesienia literaturowe moŨna r·wnieŨ wysnuĺ wniosek, Ũe wiňksze 

rozbieŨnoŜci w badaniach optymalnego odczynu wystňpowağy, gdy uŨywano Ŝciek·w, a nie 

roztwor·w mianowanych. Ocena technologiczna procesu uzaleŨniona jest od zağoŨonego celu.  

Celem tym moŨe byĺ: 

- uzyskanie najniŨszych stňŨeŒ zanieczyszczeŒ w odpğywie z reaktora (oczyszczanie 

Ŝciek·w), 

- uzyskanie najwiňkszej masy struwitu w akceptowalnym czasie prowadzenia procesu 

(odzysk pierwiastk·w), 

- minimalizacja koszt·w procesu poprzez uŨycie tanich reagent·w.  

Na proces, opr·cz pH, wpğywajŃ r·wnieŨ stosunki molowe Mg:N:P (M¿nch i Barr 

2001). W wiňkszoŜci przypadk·w, w celu odzysku cağego fosforu ze Ŝciek·w, naleŨy 

uzupeğniĺ niedob·r magnezu, a w przypadku odzysku cağego azotu amonowego opr·cz 

magnezu naleŨy dozowaĺ r·wnieŨ fosfor (Siegrist 1996). Badania wykazağy, Ũe stosowanie 

nadmiaru magnezu i fosforu korzystnie wpğywa na wiŃzanie azotu amonowego w struwicie 

(Huang i in. 2009, Warmadewanthi 2009). Sibbel i Maazuza (2009) prowadzŃc badania na 

wodach nadosadowych stwierdzili , Ũe nadmiar magnezu ma wiňkszy wpğyw niŨ nadmiar 

fosforu. Zalecany nadmiar fosforu i magnezu jest przewaŨnie na poziomie 20%. NaleŨy 

jednak nadmieniĺ, Ũe bez nadmiaru jon·w magnezowych i fosforowych (stosunek molowy 

Mg:N:P=1:1:1), ale przy optymalnym dla danych Ŝciek·w odczynie, proces przebiega z duŨŃ 

sprawnoŜciŃ dochodzŃcŃ do 95%. Dwudziestoprocentowy nadmiar P i Mg pozwala poprawiĺ 

sprawnoŜĺ procesu tylko o okoğo 3 ï 4 %, a wiňc odzyskuje siň okoğo 98% azotu amonowego. 

W rozwaŨaniach aplikacyjnych naleŨy ten fakt braĺ pod uwagň przy szacowaniu koszt·w 

procesu. 

Jako Ŧr·dğo magnezu powszechnie sŃ stosowane Mg(OH)2, MgSO4 i MgCl2. W 

por·wnaniu z wodorotlenkiem magnezu, chlorek magnezu jest czňŜciej stosowany z uwagi na 

lepszŃ rozpuszczalnoŜĺ w wodzie, co korzystnie wpğywa na szybkoŜĺ krystalizacji struwitu. 

W celu obniŨenia koszt·w procesu stosuje siň r·wnieŨ inne zwiŃzki magnezu, najczňŜciej 

odpady chemiczne bogate w magnez. Przykğadem moŨe tu byĺ wykorzystanie bogatych w 

magnez pozostağoŜci po odsoleniu wody morskiej (Lee i in. 2003). SŃ teŨ pr·by 
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wykorzystania samej wody morskiej jako taniego Ŧr·dğa magnezu (Kumashiro i in. 2001). 

Jako Ŧr·dğo fosforu przy odzysku azotu amonowego metodŃ strŃcania struwitu najczňŜciej 

stosuje siň H3PO4 lub Na2HPO4. Opr·cz magnezu i fosforu przy odzysku azotu uŨywa siň 

alkali·w. JeŜli nie moŨna zwiňkszyĺ alkalicznoŜci do wymaganej, poprzez wydmuchiwanie 

dwutlenku wňgla, stosuje siň najczňŜciej dodatek NaOH lub Mg(OH)2. Badania 

przeprowadzone przez Fujimoto N. i in. (1991) wykazağy, Ũe NaOH jest bardziej skuteczne 

niŨ Mg(OH)2. Wynika to z mniejszej rozpuszczalnoŜci wodorotlenku magnezu w stosunku do 

ğugu sodowego i w konsekwencji spowolnieniu krystalizacji struwitu. Stosowanie 

wodorotlenku magnezu mimo spowolnienia procesu jest jednak w niekt·rych przypadkach 

uzasadnione, gdyŨ wodorotlenek ten opr·cz alkalizacji jest takŨe Ŧr·dğem magnezu.  

 Badania nad zastosowaniem chemicznej krystalizacji struwitu do odzysku azotu 

amonowego koncentrujŃ siň, jak wczeŜniej wspomniano, na Ŝciekach stňŨonych, takich jak: 

Ŝcieki z odwadniania przefermentowanych osad·w (Pastor i in. 2008, Marti i in. 2008a,b), 

odpady z hodowli ŜwiŒ (Burns i in. 2001, Jaffer i in. 2001, Celen i Turker 2001), Ŝcieki z 

produkcji droŨdŨy (Altinbas in. 2002a), z produkcji melasy (Turker i Celen 2007), z 

przefermentowanej gnojowicy (Uludag-Demirer i in. 2005) i moczu ludzkiego (Ganrot i in. 

2007). StopieŒ odzysku azotu amonowego z tych stňŨonych Ŝciek·w byğ podobny we 

wszystkich badaniach i wynosiğ okoğo 90ï95%. Uludag-Demirer (2005) i in. stosujŃc 

MgCl2*6H2O lub MgO uzyskali w obu przypadkach 95% odzysku azotu amonowego, przy 

czym MgO byğ gorszym Ŧr·dğem magnezu, gdyŨ proces przebiegağ wolniej i wymagana byğa 

wiňksza dawka magnezu. W ostatnich latach duŨa grupa badaŒ koncentruje siň na odciekach z 

wysypisk odpad·w komunalnych, w kt·rych stňŨenie azotu amonowego dochodzi do kilku 

gram·w na litr (Ozturk i in. 2003, Calli i in. 2005, Kima i in. 2007). MetodŃ strŃcania struwitu 

uzyskano redukcjň azotu amonowego w odciekach z wysypiska z 5,618 g/l N do 0,122 g/l w 

ciŃgu 15 minut przy zastosowaniu stosunk·w molowych Mg:N:P=1:1:1 (Li  i Zhao 2003). 

4. UrzŃdzenia do strŃcania struwitu 

Typowymi urzŃdzeniami do strŃcania struwitu sŃ reaktory z warstwŃ fluidalnŃ FBR 

(Fluidised Bed Reactor) lub tzw. pellet reaktory, w kt·rych produkt strŃcania jest uzyskiwany 

w postaci mağych aglomerat·w wielkoŜci 0,5 do 1,5 mm. Na Ŝwiecie pracuje kilka 

przemysğowych instalacji do krystalizacji struwitu ze Ŝciek·w, najwiňksze z nich znajduje siň 

w Japonii: 500m3/d, 170m3/d i 266m3/d. Struwit strŃca siň tam tlenkiem lub chlorkiem 

magnezu. Struwit jest wydzielany ze Ŝciek·w w postaci granulek wielkoŜci 0,5ï1 mm. 

Mieszanie zawartoŜci rektora realizowane jest sprňŨonym powietrzem lub pompŃ 
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recyrkulacyjnŃ. Uzyskiwany produkt zbywany jest jako dobrej jakoŜci naw·z sztuczny w 

cenie okoğo 200$ za tonň (Parsons 2001). Instalacja przemysğowa pracuje r·wnieŨ we 

Wğoszech w Treviso na oczyszczalni Ŝciek·w komunalnych. Reaktorem do strŃcania 

fosforan·w jest r·wnieŨ FBR. W instalacji tej odzyskuje siň 85% fosforu zawartego w 

Ŝciekach (Battistoni i in. 2000). średnia cena struwitu pozyskanego ze Ŝciek·w wynosi w 

Europie okoğo 146-1195 UKȥ w przeliczeniu na tonň P2O5. Dla por·wnania superfosfat 

kosztuje 190-200 UKȥ, a fosforan amonu 227-238 UKȥ (Gaterell i in. 2001). Przytoczone 

ceny sŃ cenami z przed kilku lat, ale w por·wnaniu z cenami powszechnie uŨywanych 

nawoz·w azotowych i fosforowych dajŃ wyobraŨenie o moŨliwoŜciach zbytu odzyskanego ze 

Ŝciek·w struwitu. 

5. Cel pracy 

DŃŨenie do uzyskania maksymalnie niskiego stňŨenia azotu w oczyszczonych Ŝciekach 

odprowadzanych do w·d powierzchniowych nie budzi wŃtpliwoŜci. Powszechnie w 

technologii oczyszczania Ŝciek·w metody biologiczne nie sŃ wystarczajŃce dla zapewnienia 

coraz bardziej rygorystycznych wymog·w prawnych. Powoduje to koniecznoŜĺ poszukiwania 

nowych metod eliminacji azotu ze Ŝciek·w. W przypadku Ŝciek·w o wysokim stňŨeniu azotu 

amonowego metody biologiczne nie prowadzŃ do uzyskania zadawalajŃcych wynik·w i z 

tego powodu, tam gdzie na oczyszczalni pojawia siň strumieŒ Ŝciek·w stňŨonych, naleŨy 

stosowaĺ metody fizykochemiczne. NaleŨy r·wnieŨ dŃŨyĺ, zgodnie z zasadami 

zr·wnowaŨonego rozwoju, do poğŃczenia oczyszczania Ŝciek·w z odzyskiem pierwiastk·w, w 

tym przypadku odzyskiem azotu. JednŃ z najbardziej obiecujŃcych metod odzysku azotu jest 

wydzielanie go ze strumienia Ŝciek·w poprzez chemicznŃ krystalizacjň fosforanu amonowo 

magnezowego (MgNH4PO4 *6H2O). ZwiŃzek ten, znany pod nazwŃ struwit, stanowi gotowy 

uŨytkowy produkt ï jest to naw·z mineralny. Dodatkowym atutem przemawiajŃcym za 

odzyskiwaniem azotu w postaci struwitu jest eliminacja ze Ŝciek·w, a wğaŜciwie odzysk 

r·wnieŨ fosforu. Warunki wytrŃcania struwitu ze Ŝciek·w byğy i sŃ nadal przedmiotem wielu 

badaŒ, najpierw w aspekcie unikniňcia strŃcania w instalacjach oczyszczalni potem w celu 

odzysku fosforu, a ostatnio w celu odzysku azotu z wysoko stňŨonych Ŝciek·w, gğ·wnie w·d 

nadosadowych , odciek·w z wysypisk odpad·w, Ŝciek·w rolniczych i przemysğowych.  

Og·lnym celem projektu byğo uzyskanie informacji na temat optymalnych warunk·w 

strŃcania struwitu w Ŝciekach, w celu wydzielenia azotu amonowego. 

Cele szczeg·ğowe projektu obejmowağy: 
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- Zbadanie wpğywu r·Ũnych zwiŃzk·w magnezu na przebieg procesu krystalizacji struwitu w 

aspekcie odzysku azotu amonowego ze stňŨonych Ŝciek·w, 

- OkreŜlenie wpğywu odczynu i stosunk·w molowych reagent·w na proces odzysku azotu, 

- Zaprojektowanie i wyznaczenie parametr·w pracy instalacji uğamkowo technicznej do 

odzysku azotu amonowego w zaprojektowanym reaktorze stoŨkowym . 

6. Materiağy i metody  

6.1. Charakterystyka Ŝciek·w uŨytych do badaŒ 

 

Do badaŒ uŨyto w·d osadowych pochodzŃcych z oczyszczalni komunalnej o 

przepustowoŜci okoğo 33500 m3/d. W oczyszczalni tej stosowana jest technologia osadu 

czynnego z defosfatacjŃ, nitryfikacjŃ i denitryfikacjŃ. Usuwanie azotu ze Ŝciek·w realizowane 

jest na drodze biologicznej (nitryfikacja, denitryfikacja), natomiast usuwanie fosforu odbywa 

siň na drodze biologicznej (biologiczna defosfatacja) i chemicznej przy zastosowaniu soli 

Ũelaza i glinu. Osady Ŝciekowe poddawane sŃ procesowi fermentacji metanowej, a nastňpnie 

odwadnianiu na wir·wkach. Odcieki z odwadniania kierowane sŃ do strumienia Ŝciek·w po 

osadnikach wstňpnych. W oparciu o przeprowadzone badania oraz analizy kontrolne ustalono, 

Ũe najwiňksze stňŨenia azotu amonowego wystňpujŃ w strumieniu Ŝciek·w z wir·wek 

odwadniajŃcych przefermentowane osady. Odcieki te wytypowano do badaŒ nad odzyskiem 

azotu amonowego. Skğad odciek·w z wir·wek przedstawiono w tabeli 8. 

Tabela  8.   Analiza Ŝciek·w z wir·wek 

 

Oznaczenie 

 

Jednostki 

Obserwowany 

zakres stňŨeŒ 

 

StňŨenie Ŝrednie 

N-NH4 mg N/l 800 - 1750 1275 

P-PO4 / P mg P/l 180 - 480 330 

Mg mg/l 8 - 32 20 

K mg/l 330 - 360 345 

Ca mg/l 17 - 92 54 

SO4 mg/l 130 - 650 396 

ChZTCr mgO2/l 56 - 88 72 

Zawiesina cağkowita mg/l 60 - 70 65 

Odczyn pH 6,8 ï 8,6 - 

Sucha poz. sŃcz. 

            nie sŃcz. 

mg/l 2,96 

3,454 

 

Str. po praŨ. sŃcz. 

       nie sŃcz. 

mg/l 1,09 

1,52 

 

  

Analizy skğadu chemicznego odciek·w wykazağa, Ũe w celu strŃcenia fosforanu 

amonowo magnezowego niezbňdny jest dodatek zwiŃzk·w fosforu i magnezu. Jako Ŧr·dğo 

fosforu wytypowano kwas fosforowy H3PO4. PodstawŃ wyboru kwasu fosforowego byğa 
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analiza ekonomiczna, tj. por·wnanie z cenami innych zwiŃzk·w fosforu, kt·re mogŃ byĺ 

przydatne przy strŃcaniu struwitu. Alternatywnymi Ŧr·dğami fosforu moŨe byĺ r·wnieŨ 

Na2HPO4 oraz niekt·re odpady przemysğowe, ale w opisywanych badaniach nie zostağy one 

uwzglňdnione. ťr·dğem jon·w magnezowych moŨe byĺ wiele zwiŃzk·w chemicznych, jak 

r·wnieŨ ubocznych produkt·w r·Ũnych proces·w technologicznych. NajczňŜciej uŨywanymi 

w tym celu zwiŃzkami magnezu sŃ: MgCl2*6H2O, MgO, MgSO4*7H2O  W prezentowanych 

badaniach testowano trzy zwiŃzki magnezu: MgCl2*6H2O, MgSO4*7H2O i MgO. 

DoŜwiadczenia laboratoryjne wykonywano na zwiŃzkach o klasie czystoŜci cz.d.a., natomiast 

do strŃcania struwitu w Ŝciekach rzeczywistych (w reaktorze stoŨkowym) uŨywano H3PO4 

cz.d.a. i MgCl2*6H2O technicznego. 

7. Opis doŜwiadczenia 

 Badania nad strŃcaniem struwitu prowadzono w reaktorach periodycznych o 

pojemnoŜci 2 litr·w. Reaktory byğy termostatowane i zaopatrzone w mieszadğa. Reakcjň 

strŃcania struwitu prowadzono w temperaturze 20-22oC. ścieki uŨyte w doŜwiadczeniach 

analizowano chemicznie na zawartoŜĺ magnezu, fosforan·w i azotu amonowego. W 

zaleŨnoŜci od wynik·w analiz i planu doŜwiadczenia dodawano do Ŝciek·w odpowiedniŃ 

iloŜĺ kwasu fosforowego i odpowiedniego zwiŃzku magnezu.  

 ZawartoŜĺ reaktora byğa mieszana przy pomocy mieszadğa mechanicznego z 

prňdkoŜciŃ 80 obr./min w poczŃtkowej fazie reakcji (3 min.), a potem z prňdkoŜciŃ 50 

obr./min do zakoŒczenia doŜwiadczenia. Odczyn korygowano 50% ğugiem sodowym przy 

pomocy pompy perystaltycznej sprzňŨonej z pehametrem.  

W trakcie mieszania pobierano pr·bki mieszaniny reakcyjnej do analizy chemicznej.  

Pr·bki byğy filtrowane przez filtry membranowe 0,45 ɛm. Odciek poddawano analizie 

chemicznej. CzňstotliwoŜĺ poboru pr·b wynosiğa przez pierwsze 10 minut 60 sek. Nastňpnie, 

po upğywie 10 min, pr·by pobierano co kilkanaŜcie minut. Ostatnie dwie pr·by pobrane byğy 

po 4 godz. i 24godz. W przesŃczu oznaczano stňŨenie jon·w: PO4
3-, NH4  i Mg2-. WytrŃcone 

osady pobierano po 24 godz. i poddawano analizie chemicznej. Osady byğy poddane 

obserwacji mikroskopowej i mikroanalizie rentgenowskiej EDX.  

7.1. Plan doŜwiadczenia 

  Zakres pH dla chemicznego strŃcania struwitu wg literatury i badaŒ wğasnych 

(Kowalski i Mazierski 2007) jest w granicach od 7,0 do 10,7. Przy pH 7,0 i poniŨej proces 

zachodzi bardzo wolno. Optymalny zakres odczynu dla strŃcania struwitu to pH 8-9 (Ohlinger 
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i in.1998, Stratful i in. 2001). Wyb·r odczynu dla reakcji strŃcania struwitu jest jednym z 

najwaŨniejszych element·w projektowania procesu, gdyŨ zwiŃzany jest ze stňŨeniem jon·w 

PO4
3- oraz obecnoŜciŃ w roztworze amoniaku w formie jonowej. Ze wzrostem odczynu 

maleje stňŨenie jon·w Mg2+ i NH4
+. Jest to rezultat tworzenia siň r·Ũnych wodorotlenk·w 

magnezu (MgOH+, Mg(OH)3
-) i przechodzeniu jonu amonowego w amoniak gazowy. W 

przypadku strŃcania struwitu istotne jest, aby azot wystňpowağ w formie jonowej, a nie 

gazowej, gdyŨ w reakcji strŃcania biorŃ udziağ jony. W roztworach wodnych r·wnowaga 

miedzy NH3 a NH4
+ opisana jest r·wnaniem: 

++ +½«+ OHNHOHNH aK

3324
, 

gdzie stağa r·wnowagi Ka  jest zdefiniowana nastňpujŃco (Stamm and Morgan 1996)  

[ ][ ]
[ ]

10

4

33 10*7,5
. -

+

+

==
NH

OHNH
Ka . 

Zgodnie z powyŨszymi r·wnaniami stağa r·wnowagi miňdzy jonowŃ, a gazowŃ formŃ 

amoniaku zaleŨna jest od stňŨenia jon·w H3O
+ i roŜnie wraz ze wzrostem odczynu. Przy 

wysokim odczynie (pH > 9) duŨa czňŜĺ azotu amonowego wystňpujŃca w postaci amoniaku 

moŨe byĺ usuwana (wydmuchiwana) do atmosfery. Amoniak usuniňty do powietrza, mimo Ũe 

obniŨa stňŨenie azotu w Ŝciekach, w aspekcie jego odzysku traktowany jest jako strata i jest 

jednoczeŜnie Ŧr·dğem zanieczyszczenia atmosfery.  

KierujŃc siň przesğankami literaturowymi wykonano doŜwiadczenia strŃcania struwitu 

ze Ŝciek·w rzeczywistych przy odczynie w zakresie od pH 8,0 do pH 9,5 i r·wnomolowych 

iloŜciach reagent·w. Wykonano r·wnieŨ badania z 10% i 20% nadmiarem jon·w 

magnezowych i fosforanowych w stosunku do jonu amonowego. Jako Ŧr·dğo magnezu do 

badaŒ uŨyto trzy zwiŃzki: MgCl2, MgSO4 i MgO.  We wszystkich doŜwiadczeniach, jako 

Ŧr·dğo fosforu uŨywano kwas ortofosforowy, gdyŨ jest to najtaŒsze Ŧr·dğo fosforu (pomijajŃc 

zastosowanie odpad·w fosforanowych). Do korekty odczynu uŨywano roztworu ğugu 

sodowego.  

Przeprowadzono nastňpujŃce doŜwiadczenia 

- StrŃcanie struwitu przy zastosowaniu MgCl2 , pH 8,0, 8,5, 9,0 i 9,5 oraz stosunkach 

molowych: Mg:N:P=1:1:1, Mg:N:P=1,1:1:1,1, Mg:N:P=1,2:1:1,2, Mg:N:P=1,2:1:1, 

Mg:N:P=1:1:1,2 

- StrŃcanie struwitu przy zastosowaniu MgSO4 , pH 8,0, 8,5, 9,0 i 9, oraz stosunkach 

molowych: Mg:N:P=1:1:1, Mg:N:P=1,1:1:1,1, Mg:N:P=1,2:1:1,2, Mg:N:P=1,2:1:1, 

Mg:N:P=1:1:1,2 
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- StrŃcanie struwitu przy zastosowaniu MgO, pH 8,0, 8,5, 9,0 i 9, oraz stosunkach molowych: 

Mg:N:P=1:1:1, Mg:N:P=1,1:1:1,1, Mg:N:P=1,2:1:1,2, Mg:N:P=1,2:1:1, Mg:N:P=1:1:1,2 

 

8. StrŃcanie struwitu przy zastosowaniu MgCl2*6H20 - wyniki i dyskusja 

 Reakcja strŃcania struwitu przy uŨyciu MgCl2*6H20 i H3PO4 oraz zastosowaniu do 

korekty odczynu NaOH przebiega nastňpujŃco: 

++ +++®*+++ HOHNaClOHPOMgNHNHNaOHPOHOHMgCl 224444322 22626*

            

 Kinetykň chemicznej krystalizacji struwitu ze Ŝciek·w przy uŨyciu MgCl2*6H2O 

pokazano na przykğadzie strŃcania w warunkach r·wnomolowego stňŨenia jon·w biorŃcych 

udziağ w reakcji i zakresie odczynu od pH 8 do pH 9,5 (Rysunek  8ï11 ) 

 

Mg : N : P =1 : 1 : 1

pH 8,0

0

0,5

1

1,5

2

2,5

3

3,5

4

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Czas reakcji t [min]

[g
/l
]

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

%

N-NH4 P-PO4
stopieŒ usuniňcia N-NH4 [%]stopieŒ usuniňcia P %

     

Rysunek 8.   Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowaniu MgCl2, 

stosunki molowe Mg:N:P= 1 : 1 : 1,  pH 8,0 
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Mg : N : P =1 : 1 : 1
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Rysunek 9.   Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowaniu MgCl2, 

stosunki molowe Mg:N:P= 1,1 : 1 : 1,1,  pH 8,5 
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Rysunek 10.   Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowaniu MgCl2, 

stosunki molowe Mg:N:P= 1 : 1 : 1,  pH 9,0 
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Mg : N : P =1 : 1 : 1
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Rysunek 11.   Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowaniu MgCl2, 

stosunki molowe Mg:N:P= 1 : 1 : 1,  pH 9,5 

 Wpğyw nadmiaru jon·w magnezowych i fosforanowych na stopieŒ usuniňcia 

amoniaku przedstawiono na rysunkach (Rysunek 12ï15). Gdy stosowano nadmiar jon·w 

magnezowych i fosforowych ksztağt krzywych obrazujŃcych kinetykň strŃcania struwitu byğ 

podobny do wyŨej prezentowanych (Rysunek 8-11). R·Ũnice byğy tylko w maksymalnym 

poziomie odzyskanego azotu.  
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Rysunek 12.   StopieŒ usuniňcia amoniaku w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w przy pH 8,0; 

Ŧr·dğo magnezu MgCl2*6H2O 
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StrŃcanie struwitu przy pH 8,5 
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Rysunek 13.   StopieŒ usuniňcia amoniaku w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w przy pH 8,5; 

Ŧr·dğo magnezu MgCl2*6H2O 
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Rysunek 14.  StopieŒ usuniňcia amoniaku w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w przy pH 9,0; 

Ŧr·dğo magnezu MgCl2*6H2O 
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StrŃcanie struwitu przy pH 9,5
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Rysunek 15.   StopieŒ usuniňcia amoniaku w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w przy pH 9,5; 

Ŧr·dğo magnezu MgCl2*6H2O 

  

W kaŨdym przypadku proces strŃcania przy uŨyciu MgCl2*6H2O przebiegağ bardzo 

szybko i po okoğo 2 minutach uzyskiwano okoğo 95% maksymalnego usuniňcia jonu 

amonowego (Rysunek 10-11). Reakcjň strŃcania struwitu moŨna podzieliĺ na dwa etapy. 

Pierwszy etap to bardzo szybki proces nukleacji, kt·ry koŒczyğ siň po 2 minutach. Rysunek 

16 pokazuje etap nukleacji przy stosunkach molowych jon·w 1:1:1 i pH 8,5. 
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Rysunek 16.   Kinetyka strŃcania struwitu ze Ŝciek·w ï etap nukleacji ; stosunki molowe 

1:1:1, pH 8,5 
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 Badanie kinetyki procesu nukleacji jest bardzo utrudnione ze wzglňdu na szybkoŜĺ 

procesu. Podjňte pr·by zbadania tego etapu strŃcania struwitu nie powiodğy siň, gdyŨ reakcja 

nukleacji przebiegağa w ciŃgu okoğo 2 minut, a oddzielenie zawiesiny krysztağ·w struwitu od 

cieczy i analiza stňŨenia jonu amonowego trwa kilkanaŜcie minut. Opublikowane badania 

(T¿rker i Celen  2007) nad kinetykŃ tego etapu strŃcania struwitu prowadzone byğy w oparciu 

o analizň spadku stňŨenia jon·w Mg w reaktorze, gdyŨ wykonanie tej analizy jest znacznie 

kr·tsze od analizy N-NH4
+. Wykazano, Ũe proces nukleacji osad·w struwitu zachodzi wedğug 

reakcji drugiego rzňdu ze stağŃ szybkoŜci 17,76*10-3 l/mol*h. NaleŨy zaznaczyĺ, Ũe stağa 

szybkoŜci reakcji nuleacji wyliczona w oparciu o zmiany stňŨenia magnezu nie jest 

miarodajna w przypadku prowadzenia reakcji w Ŝrodowisku silnie alkalicznym (pH>9,5), 

gdyŨ strŃcajŃ siň wtedy opr·cz struwitu inne formy fosforan·w. MoŨna wtedy m·wiĺ o stağej 

szybkoŜci strŃcania mieszaniny fosforan·w magnezu, a nie struwitu. Z technologicznego 

punktu widzenia etap nukleacji jest mağo istotny, gdyŨ uzyskane na tym etapie krysztağy 

struwitu sŃ bardzo drobne i trudne do oddzielenia od cieczy.  

 Po etapie nukleacji nastňpuje znacznie wolniejszy proces wzrostu krysztağ·w struwitu. 

W czasie wzrostu krysztağ·w ubytek stňŨenia N-NH4
+ w cieczy jest juŨ niewielki (rysunek 

17). 

WaŨnym parametrem strŃcania struwitu okazağa siň r·wnieŨ dğugoŜĺ prowadzenia 

procesu. W przypadku strŃcania struwitu w Ŝciekach z oczyszczalni komunalnej, najwyŨszy 

procent odzyskanego azotu amonowego uzyskiwano po okoğo 30 minutach.  
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Rysunek 17.   Wpğyw dğugoŜci czasu prowadzenia procesu na stopieŒ usuniňcia azotu 

amonowego; stosunek Mg:N:P=12:1:1,2, Ŧr·dğo Mg - MgCl2 

 



 52 

Zaobserwowano, Ũe przedğuŨanie czasu prowadzenia procesu skutkowağo wzrostem 

stňŨenia jon·w amonowych w cieczy (Rysunek 18), co Ŝwiadczy o dekompozycji wczeŜniej 

wytrŃconego struwitu. Ten spadek efektywnoŜci odzysku azotu moŨe byĺ wynikiem 

obniŨania siň odczynu Ŝrodowiska reakcji zgodnie reakcjami przedstawionymi w rozdziale 

3.3. NaleŨağoby wiňc w spos·b ciŃgğy korygowaĺ odczyn Ŝrodowiska reakcji. DrugŃ 

przyczynŃ wzrostu stňŨenia rozpuszczonego azotu w ukğadzie ciecz-struwit moŨe byĺ 

powolna transformacja struwitu w MgHPO4. Zjawisko takiej powolnej transformacji 

obserwowane jest np. w osadach dennych zanieczyszczonych zbiornik·w wodnych. Uzyskane 

wyniki sŃ zbieŨne z wynikami innych prac (Ptak i Miksch 2007), gdzie maksymalny efekt 

usuniňcia azotu amonowego z w·d osadowych obserwowano po czasie 60 minut. We 

wszystkich doŜwiadczeniach z zastosowaniem r·Ũnych nadmiar·w jon·w fosforanowych i 

magnezowych w stosunku do jonu amonowego, proces przebiegağ najefektywniej przy pH 

9,0, co uwidoczniono na rysunku 18. Na uwagň zasğuguje pogorszenie efekt·w odzysku azotu 

amonowego przy pH > 9,0. MoŨe to byĺ wynikiem, z jednej strony strŃcania siň przy tym pH 

obok struwitu innych fosforan·w magnezu, z drugiej strony wzrostem rozpuszczalnoŜci 

struwitu. StrŃcanie innych fosforan·w magnezu niŨ struwit powoduje koniecznoŜĺ 

zastosowania nadmiaru jon·w magnezowych w celu maksymalnego odzysku azotu 

amonowego. 
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Rysunek 18.   ZaleŨnoŜĺ iloŜci usuniňtego N-NH4
+ od odczynu i stosunk·w molowych 

Mg:N:P; Ŧr·dğo magnezu i fosforu MgCl2 +H3PO4 
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Wraz ze wzrostem nadmiaru magnezu i fosforu o 10% i 20% w zakresie pH 8,0 do 9,0 

wzrastağ stopieŒ odzysku azotu amonowego. ZauwaŨono r·wnieŨ, Ũe ze wzrostem odczynu 

wpğyw nadmiaru reagent·w byğ coraz mniejszy. Przy optymalnym pH 9,0 wpğyw stosunk·w 

molowych reagent·w byğ juŨ niewielki. StopieŒ odzysku azotu wzr·sğ wtedy tylko z 89% do 

94%, gdy byğ 10% nadmiar Mg i P oraz do 95%, gdy byğ 20% nadmiar jon·w fosforanowych 

i magnezowych. Zatem stosowanie wiňkszego niŨ 10% nadmiaru reagent·w jest 

nieuzasadnione ze wzglňd·w ekonomicznych. Przy niŨszym pH wpğyw nadmiaru reagent·w 

byğ bardziej widoczny (Rysunek 18). Szczeg·lnie duŨe r·Ũnice w stopniu usuniňcia jonu 

amonowego widoczne sŃ przy pH 8,0 i 8,5. StosujŃc 10% i 20% nadmiar jon·w 

magnezowych i fosforanowych przy pH 8,0 i pH 8,5 uzyskano zwiňkszenie efektu usuniňcia 

N-NH4 odpowiednio o 17% i 20% . DokonujŃc ekonomicznej optymalizacji procesu naleŨy 

uwzglňdniĺ powyŨsze wyniki doŜwiadczalne i rozwaŨyĺ co jest bardziej korzystne: 

stosowanie stechiometrycznych iloŜci magnezu i fosforu (lub niewielkiego nadmiaru) i 

podniesienie pH do 9,0, czy teŨ stosowanie 20% nadmiaru reagent·w przy pH 8,0.  

Badania przeprowadzone na Ŝciekach rzeczywistych wykazağy, Ũe stosujŃc do odzysku 

azotu amonowego MgCl2*6H2O i H3PO4  najkorzystniejszym rozwiŃzaniem jest stosowanie 

10% nadmiaru Mg+ i PO4
3- w stosunku do N-NH4 i odczyn pH 9,0. NaleŨy zaznaczyĺ, Ũe przy 

projektowaniu procesu za kaŨdym razem powinno siň uwzglňdniĺ indywidualne wğasnoŜci 

Ŝciek·w, aby okreŜliĺ iloŜĺ zuŨywanych alkali·w dla uzyskania wymaganego odczynu. 

Badania wykazağy r·wnieŨ, Ũe nieuzasadnione jest prowadzenie procesu przy pH >9, gdyŨ 

spada wtedy stopieŒ odzysku azotu amonowego. NiezaleŨnie od stosunk·w molowych 

reagent·w, najkorzystniejszym odczynem dla strŃcania struwitu byğo pH 9,0. Uzyskiwano 

wtedy stopieŒ odzysku w granicach 90% do 95%. Podobne wyniki uzyskali inni badacze 

(Warmadewanthi i in. 2009), kt·rzy przy pH 9,0 odzyskali 92,5% jonu amonowego uzyskujŃc 

duŨy stopieŒ czystoŜci struwitu. BadajŃc produkt uzyskany w przy pH>10,0 stwierdzili oni, 

Ũe opr·cz struwitu wystňpowağ takŨe 8 hydrat ortofosforanu magnezu (bobieryt) 

Mg3(PO4)*8H2O. 

9. StrŃcanie struwitu przy zastosowaniu MgSO4*7H2O i H3PO4 - wyniki i 

dyskusja 

Badania prowadzono w warunkach analogicznych jak przy uŨyciu MgCl2*6H2O. 

R·wnieŨ zastosowany nadmiar jon·w  Mg2+ i PO4
3- byğ identyczny. StrŃcanie struwitu przy 
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uŨyciu MgSO4*7H20 i H3PO4 oraz zastosowaniu do korekty odczynu NaOH moŨna opisaĺ 

nastňpujŃcŃ reakcjŃ:  

 

++ +++®*+++* HOHSONaOHPOMgNHNHNaOHPOHOHMgSO 24224444324 3627  

Wyniki strŃcania struwitu przy uŨyciu MgSO4 pokazano na rysunkach  19-22. 
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Rysunek 19.    Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowani MgSO4, 

stosunki molowe Mg:N:P= 1 : 1 : 1,  pH 8,0 
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Rysunek 20.    Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowani MgSO4, 

stosunki molowe Mg:N:P= 1 : 1 : 1,  pH 8,5 
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Rysunek 21.    Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowani MgSO4, 

stosunki molowe Mg:N:P = 1:1:1, pH 9,0 
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Rysunek 22.   Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowani MgSO4, 

stosunki molowe Mg:N:P= 1:1 :1,  pH 9,5 

 

 Kinetyka strŃcania struwitu przy pomocy MgSO4 byğa podobna jak przy zastosowaniu 

MgCl2. Proces przebiegağ bardzo szybko niezaleŨnie od odczynu i stosunk·w molowych. JuŨ 

po okoğo 2 minutach uzyskiwano 90 % maksymalnego usuniňcia azotu amonowego (Rysunek 

23). 
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Rysunek 23.   StrŃcanie struwitu w Ŝciekach przy zastosowaniu MgSO4 + H3PO4 ï etap 

nukleacji 

  

 W celu uzyskania wytycznych do projektowania procesu strŃcania struwitu przy 

pomocy MgSO4 przeprowadzono r·wnieŨ badania nad wpğywem nadmiaru dozowanych 

regent·w w korelacji z pH Ŝrodowiska reakcji. Wyniki tych badaŒ przedstawiono na 

rysunkach od 24 do 27.  
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Rysunek  24.  StopieŒ usuniňcia amoniaku w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w przy pH 8,0, 

Ŧr·dğo magnezu MgSO4*7H2O 
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StrŃcanie struwitu przy pH 8,5  (MgSO4) 
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Rysunek 25.   StopieŒ usuniňcia amoniaku w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w przy  

pH 8,5; Ŧr·dğo magnezu MgSO4*7H2O 
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Rysunek 26.   StopieŒ usuniňcia amoniaku w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w przy pH 9,0, 

Ŧr·dğo magnezu MgSO4*7H2O 
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StrŃcanie struwitu przy pH 9,5  (MgSO4) 
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Rysunek 27.   StopieŒ usuniňcia amoniaku w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w przy pH 9,5; 

Ŧr·dğo magnezu MgSO4*7H2O 

 

 Zaobserwowano, Ũe w miarň wzrostu pH od 8 do 9 wzrastağa iloŜĺ zwiŃzanego w 

struwicie azotu amonowego. Dalsze podnoszenie odczynu powyŨej pH 9 nie powodowağo juŨ 

zwiňkszenia efektywnoŜci procesu, a wrňcz przeciwnie, obniŨağo nieznacznie stopieŒ odzysku 

azotu amonowego. Przy stechiometrycznych iloŜciach reagent·w, jak r·wnieŨ przy nadmiarze 

jon·w PO3-
4 i Mg2+ najlepsze wyniki strŃcania uzyskano przy pH 9, co wyraŦnie widaĺ na 

rysunku 28.  
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Rysunek 28.   ZaleŨnoŜĺ iloŜci usuniňtego amoniaku od odczynu i stosunk·w molowych 

Mg:N:P,  MgSO4 + H3PO4 
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 Nadmiar jon·w Mg2+ i PO4
3- wpğywağ korzystnie na stopieŒ odzysku, przy czym 

wpğyw ten malağ w miarň wzrostu pH. Praktycznie przy pH 9 stopieŒ odzysku azotu 

amonowego byğ w przybliŨeniu jednakowy, niezaleŨnie od tego, czy wystňpowağ nadmiar 

fosforu i magnezu, czy teŨ nie. Przy pH 8, 10% nadmiar fosforu i magnezu zwiňkszağ stopieŒ 

odzysku azotu o 13,1%, a przy nadmiarze 20% wzrost wynosiğ 20,4%. Natomiast przy pH 9,0 

przy tym samym nadmiarze magnezu i fosforu stopieŒ odzysku zwiňkszyğ siň tylko o 1,2 i 

3,6%. Pojawia siň wiňc pytanie o celowoŜĺ stosowania nadmiaru dozowanych chemikali·w 

przy pH 9,0 jeŨeli uzyskuje siň tak niewielki wzrost stopnia odzysku azotu (okoğo 3%). 

NaleŨy zaznaczyĺ, Ũe wyniki uzyskane w tych badaniach odnoszŃ siň do konkretnych Ŝciek·w 

i nie powinny byĺ bezpoŜrednio transformowane do innych. MoŨe okazaĺ siň, Ũe inne Ŝcieki 

bňdŃ miağy takie wğaŜciwoŜci, iŨ bardziej opğacalne bňdzie zwiňkszenie iloŜci dozowanych 

chemikali·w niŨ podnoszenie pH do 9,0 , co przy duŨej buforowoŜci moŨe byĺ niekorzystne 

ekonomicznie. PodsumowujŃc: najlepsze efekty odzysku azotu z konkretnych Ŝciek·w 

uŨytych w tych badaniach uzyskano przy pH 9,0 i niewielkim nadmiarze reagent·w (10%). 

10. StrŃcanie struwitu przy zastosowaniu MgO i H3PO4 

 

Wykorzystanie tlenku magnezu do strŃcania struwit, w stosunku do innych zwiŃzk·w 

magnezu, niesie wiele korzyŜci. Tlenek magnezu ma minimalny wpğyw na Ŝrodowisko, gdyŨ 

nie powoduje wzrostu zasolenia oczyszczanych Ŝciek·w (jak to jest w przypadku 

zastosowania MgCl2). MgO ma niskŃ rozpuszczalnoŜĺ oraz wysokŃ alkalicznoŜĺ. Niska 

rozpuszczalnoŜĺ MgO moŨe spowalniaĺ szybkoŜĺ strŃcania struwitu. Z drugiej strony 

zastosowanie MgO sprzyja procesowi tworzenia siň duŨych krysztağ·w, kt·re ğatwo oddzieliĺ 

od cieczy. Zawiesina MgO w cieczy stanowi bowiem zarodki krystalizacji struwitu. Wysoka 

alkalicznoŜĺ tlenku magnezu sprawia, Ũe zmniejsza siň iloŜĺ alkali·w uŨywanych do korekty 

odczynu. Z drugiej strony, uŨycie MgO moŨe sprzyjaĺ wzmoŨonemu wytrŃcaniu ze Ŝciek·w 

metali ciňŨkich. Ze wzglňdu na moŨliwoŜĺ wykorzystania struwitu uzyskanego ze Ŝciek·w 

jako nawozu mineralnego naleŨy zawsze wykonaĺ analizň na zawartoŜĺ metali ciňŨkich.  

StrŃcanie struwitu w Ŝciekach poprzez dodatek MgO i H3PO4 moŨna opisaĺ 

nastňpujŃcŃ reakcjŃ: 

 OHOHOHPOMgNHOHNHPOHMgO 2244443 6* ++®++ -   

Jako Ŧr·dğo magnezu zastosowano produkt handlowy tzw. magnez paszowy o 

zawartoŜci 89% MgO. ťr·dğem fosforu byğ, tak jak w poprzednich doŜwiadczeniach, 85% 
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H3PO4. Na podstawie rozeznania literaturowego za celowe uznano ograniczenie badaŒ do 

stosunk·w molowych przedstawionych w tabeli 9.  

 

Tabela 9. Stosunki molowe jon·w magnezowych i fosforanowych w odniesieniu do  

                 jonu amonowego wg planu badaŒ 

 Stosunki molowe przy strŃcaniu struwitu MgO i H3PO4 

Mg+ 1,0 1,1 1,2 1,0 1,2 

N-NH4- 1 1 1 1 1 

P-PO4- 1,0 1,1 1,2 1,2 1,0 

 

W pierwszej kolejnoŜci do reaktora dodawano MgO, co powodowağo wzrost odczynu 

do pH okoğo 9,8. Po ustabilizowaniu siň odczynu wprowadzano, przewidzianŃ planem 

doŜwiadczenia, iloŜĺ 85% H3PO4, a nastňpnie korygowano odczyn przy uŨyciu 50% NaOH. 

Przeprowadzono doŜwiadczenia strŃcania struwitu przy nastňpujŃcych odczynach: pH 8, 

pH 8,5, pH 9,0 i pH 9,5 . 

 Kinetykň strŃcania struwitu przy zastosowaniu MgO+H3PO4 pokazano na przykğadzie 

strŃcania przy stosunkach molowych 1:1:1 i odczynie od pH 8,0 do pH 9,5. Wyniki badaŒ 

przedstawiono na rysunkach od 29ï32.  

 

pH 8,0

0,0

0,5

1,0

1,5

2,0

2,5

3,0

3,5

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120

min

g
/l

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

%

N-NH4 P-PO4
stopieŒ usuniňcia P-PO4 [%]stopieŒ odzysku N-NH4 [%]

 

Rysunek 29.  Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowaniu MgO + 

H3PO4, stosunki molowe Mg:N:P= 1:1:1,  pH 8,0, CoN = 1,418 g/dm3 N-NH4 
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Rysunek 30.  Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowaniu MgO + 

H3PO4, stosunki molowe Mg:N:P= 1:1 :1,  pH 8,5 , CoN = 1,400 g/dm3 N-NH4 
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Rysunek 31.  Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowaniu MgO + 

H3PO4, stosunki molowe Mg:N:P= 1:1:1,  pH 9,0, CoN = 1,282 g/dm3 N-NH4 
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Rysunek 32.   Przebieg procesu strŃcania struwitu ze Ŝciek·w przy zastosowani MgO + 

H3PO4, stosunki molowe Mg:N:P= 1:1:1,  pH 9,5, CoN = 1,282 g/dm3 N-NH4 

 

 Przebieg strŃcania struwitu przy zastosowaniu MgO r·Ũniğ siň od tego, kt·ry 

obserwowano stosujŃc MgCl2 lub MgSO4. Szczeg·lnie r·Ũnice te widaĺ w pierwszej fazie 

procesu strŃcania. Pierwszy etap strŃcania jest znacznie wolniejszy niŨ gdy stosowano inne 

sole magnezu. StosujŃc MgO do strŃcania struwitu uzyskano teŨ niŨszy procent odzysku azotu 

amonowego niŨ w przypadku zastosowania MgCl2, jak i MgSO4. R·wnieŨ szybkoŜĺ strŃcania 

struwitu byğa niŨsza niŨ gdy stosowano inne sole magnezu (MgCl2 lub MgSO4). Czas, po 

kt·rym uzyskiwano r·wnowagň i stabilizowağo siň stňŨenie N-NH4 w Ŝciekach, wynosiğ okoğo 

30 minut (w przypadku MgCl2 i MgSO4 byğy to 2 minuty). Czas, po kt·rym osiŃgano stan 

r·wnowagi, byğ niezaleŨny od odczynu i stosunk·w molowych reagent·w. Zatem minimalny 

czas przebywania Ŝciek·w w reaktorze w przypadku zastosowania MgO musi byĺ dğuŨszy, 

niŨ gdy stosuje siň MgCl2. Czas ten oszacowano na 30 minut, podczas gdy przy zastosowaniu 

MgCl2 wystarczy okoğo 5-10 minut. ZwiňkszajŃc odczyn Ŝrodowiska reakcji uzyskano wzrost 

stopnia odzysku azotu, przy czym tendencja ta najbardziej byğa widoczna przy 

ekwiwalentnych iloŜciach reagent·w (Rysunek 33).  
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Rysunek 33.   ZaleŨnoŜĺ stopnia odzysku N-NH4 od odczynu i stosunk·w molowych 

Mg:N:P, Ŧr·dğo magnezu - MgO, Ŧr·dğo fosforu - H3PO 

 

W miarň zwiňkszania nadmiaru jon·w magnezowych i fosforanowych zwiňkszağ siň 

stopieŒ odzysku azotu amonowego tylko w zakresie pH od 8,0 do 9,0. W tym zakresie pH 

przy 10% nadmiarze reagent·w (P i Mg) odzysk jonu amonowego wzrastağ o 11%, a przy 

20% nadmiarze o 10,8%. Dalsze podnoszenie odczynu (pH>9) nie skutkowağo juŨ 

zwiňkszeniem stopnia odzysku N-NH4
+. Badania wykazağy r·wnieŨ, Ũe stosowanie nadmiaru 

jon·w magnezowych wpğywa bardziej na stopieŒ odzysku azotu amonowego niŨ stosowanie 

nadmiaru jon·w fosforanowych. Z technologicznego punktu widzenia, optymalnym 

odczynem dla strŃcania struwitu przy pomocy MgO okazağo siň pH 9 i stosunki molowe 

Mg:N:P = 1,2:1:1,2. StopieŒ odzysku azotu przy r·Ũnych kombinacjach odczynu i stosunk·w 

molowych pokazano na rysunku 34. Jednoznaczny wyb·r optymalnych parametr·w procesu 

przy zastosowaniu MgO + H3PO4 jest utrudniony i powinien byĺ zawsze poprzedzony 

badaniami wğasnoŜci konkretnych Ŝciek·w.  
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Rysunek 34.   Odzysk azotu amonowego przy zastosowaniu do strŃcania MgO+H3PO4; 
wpğyw odczynu i stosunk·w molowych Mg:N:P 

 

11. Korekta odczynu w procesie strŃcania struwitu 

 

Jak wczeŜniej wykazano, odczyn jest jednym z gğ·wnych parametr·w sterowania 

procesem chemicznej krystalizacji struwitu. W zasadzie technologiczna optymalizacja 

procesu strŃcania struwitu opiera siň o optymalizacjň odczynu i iloŜci dozowanych do 

reaktora reagent·w. Czas zatrzymania w reaktorze (HRT) ma praktyczne znaczenie w 

przypadku dŃŨenia do uzyskania produktu o duŨej granulacji strŃconych osad·w. W 

reaktorach z warstwŃ fluidalnŃ, przy dğugich czasach zatrzymania rzňdu kilku godzin, moŨna 

uzyskaĺ aglomeraty wielkoŜci 5mm.  

Optymalnym odczynem chemicznej krystalizacji struwitu wg licznych badaŒ jest pH 

8,5-10,0. Nasze badania na Ŝciekach rzeczywistych z oczyszczalni komunalnej wykazağy, Ũe 

optymalnym odczynem jest pH 9,0. W wiňkszoŜci przypadk·w, przy odzysku azotu 

amonowego ze Ŝciek·w komunalnych, rolniczych i odciek·w ze skğadowisk odpad·w 

komunalnych wymagana jest alkalizacja. Do korekty odczynu w procesie strŃcania struwitu 

uŨywa siň r·Ũnych zwiŃzk·w, ale ze wzglňd·w ekonomicznych i ğatwoŜci dozowania 

najczňŜciej jest to NaOH. Ğug sodowy jest stosunkowo tani i ma silne wğasnoŜci alkalizujŃce. 

Wymagana iloŜĺ NaOH zaleŨy od skğadu i wğasnoŜci Ŝciek·w (pH, zasadowoŜĺ, buforowoŜĺ), 

ale r·wnieŨ od zastosowanych do strŃcania chemikali·w. NaleŨy nadmieniĺ, Ũe iloŜĺ uŨytego 

NaOH znaczŃco rzutuje na globalne koszty procesu. StrŃcanie struwitu przy zastosowaniu 
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MgCl2+H3PO4 wymaga dozowania znacznie wiňkszej iloŜci NaOH niŨ w przypadku  

MgO+H3PO4.  Na rysunku 35 pokazano r·Ũnice w iloŜci zuŨytego NaOH na 1 litr Ŝciek·w w 

zaleŨnoŜci od tego, jaki zwiŃzek magnezu zastosowano do strŃcania struwitu.  
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Rysunek 35.   Zapotrzebowanie na NaOH (50%) do korekty odczynu w procesie strŃcania 

struwit, Ŝcieki z oczyszczalni miejskiej, CN-NH4 = 1,4 g/l, Stosunki molowe regent·w Mg:N:P 

=1,1:1:1,1 

 

Jak widaĺ na powyŨszym wykresie stosujŃc MgO, zuŨywa siň od 28% do 55% (w 

zaleŨnoŜci od pH) mniej NaOH niŨ gdy stosuje siň MgCl2. Zapotrzebowanie na NaOH jest 

ŜciŜle powiŃzane nie tylko z zastosowanym zwiŃzkiem magnezu, ale r·wnieŨ z nadmiarem 

uŨytych reagent·w. ZwiňkszajŃc nadmiar MgO uzyskuje siň prawie odwrotnie proporcjonalne 

zuŨycie NaOH. Pokazano to na rysunku 36.  
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Rysunek 36.   ZuŨycie MgO i  NaOH (50%) w procesie strŃcania struwitu 

Tlenek magnezu w Ŝrodowisku wodnym ulega dwustopniowej hydrolizie, w kt·rej 

uwalniane sŃ jony OH- i w zwiŃzku z tym jest mniejsze zapotrzebowanie na alkalia do 

korekty odczynu. 

-++ª+ OHMgOHMgOHMgO 2)( 2

22  

Reakcja hydrolizy MgO jest wolniejsza od reakcji krystalizacji struwitu, a wiňc jest 

etapem kontrolujŃcym szybkoŜĺ cağego procesu odzysku azotu i z tego powodu proces 

strŃcania przebiega wolniej niŨ gdy stosuje siň MgCl2. W oparciu o powyŨszŃ reakcjň moŨna 

wnioskowaĺ, Ũe wzrost odczynu po wprowadzeniu do reaktora MgO bňdzie wiňkszy na 

granicy faz ciecz-MgOŹ niŨ zmierzony w cieczy. Zawiesina MgO na powierzchni kt·rej jest 

wysokie pH sprzyja nukleacji krysztağ·w struwitu. Stosowanie MgO jest korzystniejsze dla 

Ŝrodowiska naturalnego, gdyŨ odprowadzane po procesie odzysku azotu amonowego Ŝcieki 

majŃ znacznie mniejsze zasolenie niŨ gdyby uŨyto MgCl2. 

12. Dyskusja wynik·w badaŒ nad zastosowaniem r·Ũnych Ŧr·değ magnezu  

 

Celem tego etapu prac byğo udzielenie odpowiedzi na pytanie o optymalne Ŧr·dğo 

magnezu w procesie odzysku azotu amonowego. Wskazanie optymalnego zwiŃzku magnezu 

to nie tylko wyb·r tego, kt·ry daje najwyŨszy stopieŒ odzysku azotu, ale jednoczeŜnie tego 

kt·ry jest relatywnie tani. StŃd wiele prac i poszukiwaŒ tanich Ŧr·değ magnezu, kt·re moŨna 

wykorzystaĺ do syntezy struwitu. Opr·cz najczňŜciej uŨywanego MgCl2 wykorzystuje siň 

MgSO4, MgO, Mg(OH)2 oraz r·Ũne odpady przemysğowe bogate w magnez. SpoŜr·d 
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zwiŃzk·w odpadowych na uwagň zasğugujŃ odsoliny z proces·w odsalania wody morskiej 

(Diwani i in. 2007) lub teŨ sama woda morska. 

W projekcie wykorzystano trzy zwiŃzki magnezu MgCl2*6H2O, MgSO4*7H2O i MgO. 

Badania nad zastosowaniem r·Ũnych zwiŃzk·w magnezu do strŃcania struwitu 

przedstawiono graficznie na rysunku 37. 
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Rysunek 37.   StopieŒ odzysku azotu amonowego ze Ŝciek·w  w zaleŨnoŜci od 

zastosowanego zwiŃzku magnezu; dla MgCl2 i MgSO4 stosunki molowe Mg:N:P = 1,1:1:1,1; 

dla MgO stosunki molowe Mg:N:P = 1,2:1:1,2 

Najlepsze wyniki uzyskano, gdy struwit strŃcano przy pH 9 dodajŃc MgCl2*6H2O i 

H3PO4. Odzyskano wtedy 94% azotu amonowego. Gdy stosowano do strŃcania MgSO4*7H2O 

wynik byğ nieco gorszy i wynosiğ 89%. Gdy do strŃcania struwitu zastosowano 85% tlenek 

magnezu odzyskano maksymalnie 61% azotu amonowego przy pH 9 i 20% przy nadmiarze 

jon·w Mg2+ i PO4
3-. Jest to wynik gorszy o 33% od tego, kt·ry uzyskano stosujŃc 

MgCl2*6H2O i o 28% od tego, gdy zastosowano MgSO4*7H2O. Lepsze wyniki uzyskali 

Iaconi i in. (2010) odzyskujŃc azot amonowy z odciek·w z wysypiska odpad·w 

komunalnych. Uzyskali oni 67% redukcji NH4
+ przy ekwiwalentnych stosunkach molowych i 

95%, gdy zastosowano 100% nadmiar MgO. W innych badaniach ( Li i Zhao. 1999, 2003) 

przeprowadzonych r·wnieŨ na odciekach z wysypiska odpad·w uzyskano znacznie gorsze 

wyniki - tylko okoğo 38% odzysku NH4
+, tğumaczŃc ten wynik bardzo mağŃ rozpuszczalnoŜciŃ 

MgO. Kolejne doniesienia literaturowe (Yetilmezsoy i Sapci-Zengin 2009) m·wiŃ o 25,7% 

odzysku NH4
+ przy pH 9,0 i r·wnomolowych stosunkach reagent·w. Jak widaĺ wyniki badaŒ 

wğasnych oraz doniesienia literaturowe nie wskazujŃ jednoznacznie na okreŜlony liczbowy 
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efekt odzysku NH4
+ z zastosowaniem MgO. RozbieŨnoŜci w stopniu odzysku azotu 

amonowego mogŃ wynikaĺ z zastosowania r·Ũnego gatunkowo tlenku magnezu oraz 

indywidualnych cech oczyszczanych Ŝciek·w. Szczeg·lnie istotna jest tu granulacja tlenku 

magnezu. Chimenos i in. (2003) stwierdzili, Ũe uŨywajŃc czystego chemicznie MgO o 

granulacji 1Õm uzyskuje siň dwa do trzech razy szybszŃ reakcjň strŃcania, niŨ gdy stosuje siň 

produkt techniczny o zawartoŜci 70% czystego MgO i granulacji 8 Õm. 

NiezaleŨnie od uŨytego do strŃcania struwitu zwiŃzku magnezu, obserwowano wzrost 

stopnia odzysku NH4
+ ze wzrostem odczynu Ŝrodowiska reakcji. W przypadku MgCl2*6H2O i 

MgSO4*7H2O optymalnym odczynem byğo pH 9,0. Gdy uŨywano do strŃcania MgO, 

optymalnym odczynem byğo pH 8,5. R·Ũnice te mogŃ wynikaĺ z dwustopniowej hydrolizy 

tlenku magnezu w Ŝrodowisku wodnym. Na granicy faz MgOŹ- ciecz jest znacznie wyŨszy 

odczyn (okoğo pH 10) niŨ mierzony w cieczy. Gdy stosowano do strŃcania MgO, proces 

przebiegağ znacznie wolniej, niŨ gdy stosowano MgCl2*6H2O lub MgSO4*7H2O. 

Spowodowane jest to tym, Ũe hydroliza MgO jest reakcjŃ wolniejszŃ niŨ reakcja syntezy 

struwitu, jest wiňc etapem kontrolujŃcym cağkowitŃ szybkoŜĺ procesu odzysku azotu 

amonowego. Minimalny czas, po kt·rym uzyskiwano r·wnowagň stňŨeŒ reagent·w w 

przypadku MgCl2*6H2O wynosiğ 2-5 minut, a przy zastosowaniu MgO 20 minut. Badania nad 

wpğywem iloŜci dodawanych zwiŃzk·w magnezu i fosforu wykazağy, Ũe wraz ze wzrostem 

nadmiaru jon·w Mg2+ i PO4
3- zwiňksza siň efekt odzysku jonu amonowego. Stwierdzono 

r·wnieŨ, Ũe wiňkszy wpğyw na stopieŒ odzysku azotu amonowego ma nadmiar jonu 

magnezowego niŨ fosforanowego. Jednak w miarň wzrostu odczynu maleje wpğyw nadmiaru 

reagent·w. Maksymalna r·Ũnica w odzysku azotu amonowego przy r·Ũnych stosunkach 

molowych reagent·w i pH 8,0 wynosiğa 19,3% (rysunek 38), a przy pH 9,0 tylko 6% 

(rysunek 39).  
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Rysunek 38.   StopieŒ odzysku azotu amonowego w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w 

(MgCl2 +H3PO4) , przy pH 8,0 

 

pH 9,0

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

.1:1:1 1,1:1: 1,1 1,2:1:1,2 1,2:1:1 .1:1:1,2

Mg:N:P

s
t
o
p
i
e
Œ
 
o
d
z
y
s
k
u
 
N
H

4
-  [

%
]

 

Rysunek 39.   StopieŒ odzysku azotu amonowego w zaleŨnoŜci od nadmiaru reagent·w 

(MgCl2 +H3PO4) , przy pH 9,0 

 

Zatem projektujŃc proces odzysku azotu ze Ŝciek·w naleŨy przeprowadziĺ analizň 

ekonomicznŃ uwzglňdniajŃcŃ koszty alkali·w zuŨytych na podniesienie odczynu i koszty 

nadmiaru reagent·w.  
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13. Wpğyw temperatury na przebieg procesu odzysku azotu amonowego ze  

Ŝciek·w 

 ZaleŨnoŜĺ stağej szybkoŜci reakcji, k od temperatury bezwzglňdnej T, jest podana za 

pomocŃ r·wnania Arrheniusa: 

()
2

ln

RT

E

dt

kd
= , 

 

gdzie E jest energiŃ aktywacji dla danej reakcji. MoŨna wykazaĺ, Ũe: 
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R·wnania te mogŃ byĺ stosowane w badaniach proces·w dyfuzji, rozpuszczania lub 

krystalizacji. Krystalizacja chemiczna jest kontrolowana dwoma podstawowymi procesami:  

a) transportem masy z roztworu do powierzchni krysztağu poprzez dyfuzjň, 

     konwekcjň lub ich kombinacjň, 

 b) wbudowywaniem jon·w w strukturň krysztağ·w (reakcja powierzchniowa  

     tworzenia krysztağ·w) (Jones i in. 2000). 

Energia aktywacji dla proces·w dyfuzji wynosi zwykle 10ï20 kJ/mol, a dla proces·w 

reakcji powierzchniowej okoğo 40ï60 kJ/mol. Na oba te procesy (dyfuzyjny transport i 

reakcjň powierzchniowŃ) ma wpğyw temperatura. PoniewaŨ wielkoŜĺ krysztağ·w roŜnie 

szybciej z temperaturŃ niŨ stopieŒ dyfuzji, to proces wzrostu krysztağ·w w wysokich 

temperaturach bardziej zaleŨy od dyfuzji. W niskich temperaturach jest odwrotnie - szybkoŜĺ 

wzrostu krysztağ·w jest kontrolowana reakcjŃ powierzchniowŃ (Mullin 1993).  

W przypadku strŃcania struwitu, temperatura w kt·rej prowadzi siň proces moŨe 

r·wnieŨ oddziağywaĺ na stňŨenie jon·w biorŃcych udziağ w reakcji krystalizacji chemicznej. 

Dotyczy to szczeg·lnie azotu amonowego, kt·ry przy optymalnym odczynie prowadzenia 

procesu (pH 9) wystňpuje r·wnoczeŜnie w dw·ch postaciach, jonowej NH4
+ i gazowej NH3. 

W prezentowanych tu badaniach wpğyw temperatury na chemicznŃ krystalizacjň struwitu 

badano w zakresie od 250C do 45 0C przy stosunkach molowych Mg:N:P = 1.2:1:1.2 oraz pH 

9. ťr·dğem magnezu w tych badaniach byğ MgCl2*6H2O. Wybrany zakres temperatur 

podyktowany byğ temperaturami Ŝciek·w, jakie wystňpujŃ w procesie technologicznym 

odwadniania przefermentowanych osad·w Ŝciekowych. Odcieki z wir·wek odwadniajŃcych 
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osady Ŝciekowe miağy temperaturň okoğo 280C. Wpğyw temperatury na proces odzysku azotu 

amonowego przedstawiono na rysunku 40 
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Rysunek 40.   Wpğyw temperatury na odzysk azotu amonowego 

 

Analiza powyŨszego rysunku wykazağa, Ũe temperatura miağa nieznaczny wpğyw na proces 

strŃcania struwitu. W zakresie badanych temperatur odzyskiwano prawie 95% azotu  

amonowego. Uzyskane wyniki znalazğy potwierdzenie w literaturze, z kt·rej wynika, Ũe 

wpğyw temperatury w zakresie temperatur Ŝciek·w wystňpujŃcych w oczyszczalni jest 

niewielki. Miňdzy innymi Durrant i in. (1999) badali wpğyw temperatury na rozpuszczalnoŜĺ 

struwitu i stwierdzili, Ũe ze wzrostem temperatury od 0oC do 20oC rozpuszczalnoŜĺ struwitu 

zwiňksza siň do maksimum. Wzrost temperatury powyŨej 200C skutkuje ciŃgğym spadkiem 

rozpuszczalnoŜci. SugerujŃ oni, Ũe temperatura ma niewielki wpğyw na rozpuszczalnoŜĺ 

struwitu w por·wnaniu z innymi czynnikami, takimi jak pH i stňŨenia skğadnik·w reakcji.  

14. Instalacja uğamkowo-techniczna do odzysku azotu amonowego ze 

Ŝciek·w 

  

Proces strŃcania struwitu przebiega, podobnie jak wiňkszoŜĺ proces·w strŃcania w 

wyniku reakcji chemicznej, w kilku zasadniczych fazach. SŃ to: zarodkowanie, wzrost 

krysztağ·w oraz aglomeracja krysztağ·w. Wszystkie te fazy wymagajŃ zapewnienia 

odpowiednich warunk·w chemicznych i fizycznych. Zarodkowanie i strŃcanie wymaga 

odpowiednich stňŨeŒ substrat·w wynikajŃcych z r·wnowagi chemicznej i rozpuszczalnoŜci 

produktu. Wzrost krysztağ·w i ich ğŃczenie siň w wiňksze aglomeraty wymaga speğnienia 

odpowiednich warunk·w fizycznych Ŝrodowiska procesu. BňdŃ to gğ·wnie: spos·b i 
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intensywnoŜĺ mieszania, obecnoŜĺ zarodk·w krystalizacji i innych zawiesin oraz obecnoŜĺ 

zwiŃzk·w przeszkadzajŃcych. WielkoŜĺ, ciňŨar i ksztağt wytrŃconych krysztağ·w oraz 

aglomerat·w ma duŨe znaczenie przy procesie oddzielania wytrŃconej zawiesiny od cieczy, 

poniewaŨ determinuje zastosowanie procesu sedymentacji, filtracji, wirowania bŃdŦ innych 

metod separacji zawiesiny.  

 Doniesienia literaturowe na temat krystalizacji struwitu ze Ŝciek·w komunalnych, 

rolniczych lub przemysğowych prezentujŃ kilka konstrukcji krystalizator·w. Zastosowanie 

majŃ typowe, uŨywane w przemyŜle chemicznym, krystalizatory do krystalizacji 

strŃceniowej. W tego typu krystalizacji najwiňksze zastosowanie majŃ krystalizatory z 

fluidalnŃ warstwŃ wytrŃconych osad·w. Szczeg·lnie w przypadku wytrŃcania siň amorficznej 

zawiesiny ten typ krystalizator·w jest preferowany, gdyŨ uğatwia uzyskanie produktu ğatwo 

wydzielanego z cieczy. 

W prezentowanym projekcie do krystalizacji struwitu zastosowano reaktor wğasnej 

konstrukcji. Byğ to reaktor stoŨkowy o wirowym przepğywie cieczy. Reaktor ten zapewniağ 

odpowiednie warunki dla przebiegu wszystkich etap·w chemicznego strŃcania struwit, tj. 

szybkie mieszanie i duŨe stňŨenia regent·wna na etapie nukleacji, wolne mieszanie na etapie 

wzrostu i aglomeracji krysztağ·w oraz pionowŃ skğadowŃ przepğywu umoŨliwiajŃcŃ 

oddzielenie struwitu od cieczy. Konstrukcja komory reakcyjnej i zasady dziağania opisane sŃ 

w nastňpnym rozdziale.  

Gğ·wne czňŜci skğadowe instalacji do strŃcania struwitu to: 

- zbiornik Ŝciek·w surowych, 

- pompa dozujŃca Ŝcieki do reaktora, 

- komora reakcyjna ï reaktor, 

- pompa recyrkulacyjna, 

- ukğad dozujŃcy sole magnezu (zbiornik roztworu MgCl2*6H2O, pompa  

           dozujŃca), 

- ukğad dozujŃcy roztw·r kwasu fosforowego do reaktora (zbiornik roztworu H3PO4,  

           pompa dozujŃcy), 

- ukğad regulujŃcy odczyn w reaktorze (zbiornik NaOH, pompa dozujŃca, ukğad  

           pomiarowy). 

Schemat instalacji przedstawiono na rysunku 41. 
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Rysunek 41.   Schemat instalacji doŜwiadczalnej do odzysku azotu amonowego ze Ŝciek·w  

14.1. Konstrukcja komory reakcyjnej i zasada pracy 

 

Komora reakcyjna o pojemnoŜci 10 l zostağa wykonana z laminatu epoksydowego. 

Komorň wykonano w ksztağcie stoŨka o kŃcie 20o. WysokoŜĺ komory reakcyjnej wynosiğa 

0,75 m, a Ŝrednica u g·ry reaktora 0,24 m. W dolnej czňŜci reaktora zlokalizowano dopğyw 

Ŝciek·w i reagent·w oraz dopğyw recyrkulatu. StrumieŒ Ŝciek·w i recyrkulatu byğ skierowany 

po stycznej do tworzŃcej stoŨka, co powodowağo spiralny przepğyw mieszaniny reakcyjnej od 

doğu do g·ry. Na dnie komory reakcyjnej zlokalizowano spust do odprowadzania 

wytrŃconych osad·w struwitu. Mieszanie zawartoŜci reaktora i utrzymanie spulchnionej 

warstwy fluidalnej byğo realizowane za pomocŃ pompy recyrkulacyjnej. Recyrkulat, 

pobierany w g·rnej czňŜci reaktora, poniŨej odpğywu Ŝciek·w, byğ zawracany do reaktora w 

pobliŨu dopğywu surowych Ŝciek·w. ObjňtoŜĺ mieszana strumieniem recyrkulatu wynosiğa 

4,5 l. ObjňtoŜĺ klarowania wynosiğa 5,5 l. Recyrkulat, podobnie jak Ŝcieki i dozowane 

reagenty, wprowadzany byğ w dolnej czňŜci reaktora po stycznej do przekroju poprzecznego 

reaktora. Takie rozwiŃzanie zapewniağo spiralny przepğyw cieczy od doğu do g·ry reaktora. 

Dziňki temu uzyskiwano w kaŨdym kolejnym przekroju poprzecznym reaktora (zaczynajŃc 
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od doğu) malejŃce prňdkoŜci przepğywu Ŝciek·w. W wyniku tego moŨliwe byğo uzyskanie 

fluidalnej warstwy wytrŃconej zawiesiny na poziomie, w kt·rym prňdkoŜĺ opadania 

zawiesiny byğa r·wna prňdkoŜci przepğywu cieczy przez reaktor. WysokoŜĺ warstwy 

fluidalnej moŨna byğo regulowaĺ przy pomocy strumienia recyrkulowanych Ŝciek·w. StopieŒ 

recyrkulacji byğ regulowany poprzez dğawienie pompy recyrkulacyjnej. Mieszanie zawartoŜci 

reaktora realizowano wyğŃcznie za pomocŃ pompy recyrkulacyjnej, przy czym mieszana byğa 

tylko ta czňŜĺ reaktora (4,5 l), w kt·rej utrzymywano fluidalne zğoŨe wytrŃconych krysztağ·w. 

Odpğyw oczyszczonych Ŝciek·w zlokalizowany byğ w g·rnej czňŜci reaktora. CzňŜĺ reaktora, 

w kt·rej nastňpowağo klarowanie cieczy wynosiğa 5,5 l.  

Zasada pracy reaktora stoŨkowego opierağa siň na przepğywie reagent·w od doğu do 

g·ry ze zmiennŃ prňdkoŜciŃ liniowŃ wynikajŃcŃ ze zmieniajŃcego siň pola przekroju 

poprzecznego reaktora. W najniŨszej czňŜci reaktora szybkoŜci przepğywu byğy najwiňksze, 

co zapewniağo dobre i szybkie wymieszanie reagent·w. Dziňki temu stworzone byğy warunki 

do wğaŜciwego przebiegu pierwszego etapu krystalizacji ï zarodkowania. ZmniejszajŃca siň 

prňdkoŜĺ przepğywu, a wiňc i intensywnoŜĺ mieszania, w miarň przepğywu Ŝciek·w do g·ry, 

sprzyjağa drugiej fazie krystalizacji ï wzrostowi krysztağ·w struwitu.  

WytrŃcony osad byğ unoszony do pewnej wysokoŜci reaktora strumieniem recyrkulatu 

i tworzyğ w tym obszarze zğoŨe fluidalne. W g·rnej czňŜci reaktora, gdzie byğy mniejsze 

szybkoŜci przepğywu cieczy, nastňpowağo jej klarowanie. Tam teŨ umiejscowiony byğ odpğyw 

oczyszczonych Ŝciek·w. 

ZağoŨono, Ũe w zwiŃzku z r·Ũnicami prňdkoŜci przepğywu w kolejnych przekrojach 

poprzecznych reaktora, nastŃpi segregacja krysztağ·w struwitu. W wyniku tego na dnie 

rektora bňdŃ gromadziĺ siň krysztağy i aglomeraty krysztağ·w o najwiňkszych rozmiarach.  

Zastosowana komora reakcyjna jest urzŃdzeniem, w kt·rym poğŃczono proces 

wytrŃcania struwitu z procesem oddzielania wytrŃconych krysztağ·w od cieczy. 

14.2. Opis doŜwiadczenia i wyniki pracy reaktora przy zastosowaniu 

MgCl 2*6H 2O i MgO  

 

 W oparciu o wczeŜniej uzyskane wyniki przeprowadzono doŜwiadczenia przy uŨyciu 

dw·ch Ŧr·değ magnezu. Byğy to chlorek magnezu MgCl2*6H2O i tlenek magnezu MgO. 

Warunki chemiczne strŃcania struwitu przyjňto na podstawie prac laboratoryjnych. Prace 

doŜwiadczalne skoncentrowano na optymalizacji warunk·w pracy instalacji doŜwiadczalnej w 

kierunku uzyskania maksymalnego odzysku azotu amonowego oraz uzyskania produktu, 
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kt·ry ğatwo oddzieliĺ od cieczy w procesie sedymentacji. Sterowano warunkami 

hydraulicznymi procesu, tj. stopniem recyrkulacji, czasem zatrzymania (HRT) i poŜrednio 

intensywnoŜciŃ mieszania. Chlorek magnezu dozowano do komory reakcyjnej w postaci 20% 

roztworu MgCl2*6H2O. Tlenek magnezu byğ dozowany w postaci zawiesiny wodnej. Do 

sporzŃdzenia zawiesiny uŨywano tlenku magnezowego paszowego o zawartoŜci MgO 96%. 

Odczyn byğ korygowany automatycznie za pomocŃ 30% roztworu NaOH. Pompa dozujŃca 

NaOH byğa sterowana ukğadem regulacyjnym sprzňŨonym z pehametrem. Odczyn w komorze 

reakcyjnej byğ mierzony spos·b ciŃgğy. 

Instalacja doŜwiadczalna umoŨliwiağa sterowanie nastňpujŃcymi parametrami procesu: 

- czas zatrzymania Ŝciek·w w reaktorze, 

- stopieŒ recyrkulacji, 

- stňŨenia reagent·w, 

- odczyn, 

- miŃŨszoŜĺ warstwy fluidalnej zawiesiny wytrŃconego struwit. 

DoŜwiadczenia prowadzono w temperaturze pokojowej (22oCï24oC) . ścieki byğy pobierane z 

wir·wek odwadniajŃcych i magazynowane na czas doŜwiadczenia w plastikowych 

zbiornikach w celu uŜrednienia ich skğadu. PoniewaŨ odwadnianie osad·w w oczyszczalni 

odbywağo siň okresowo, to i Ŝcieki z wir·wek r·Ũniğy siň skğadem w poszczeg·lnych seriach 

przeprowadzanych doŜwiadczeŒ. Jednak r·Ũnice w skğadzie Ŝciek·w byğy niewielkie. 

Zmagazynowane Ŝcieki poddawano analizie oznaczajŃc stňŨenia: fosforan·w, jonu 

amonowego, magnezu, wapnia, pH, zasadowoŜĺ, stňŨenie zawiesin. Na podstawie analiz 

chemicznych okreŜlano zapotrzebowanie na jony magnezowe i fosforanowe. Roztw·r kwasu 

fosforowego i chlorku magnezowego byğ dozowany do reaktora stoŨkowego w spos·b ciŃgğy 

zgodnie z planem doŜwiadczenia.  

Nie stosowano zarodk·w krystalizacji zakğadajŃc, Ũe rolň zarodk·w bňdŃ speğniaĺ 

obecne cağy czas w reaktorze wczeŜniej wytrŃcone krysztağy struwitu.  

 Przed kaŨdym doŜwiadczeniem, reaktor pracowağ przez okres 6 godzin bez przepğywu 

Ŝciek·w. Do wypeğnionego Ŝciekami reaktora wprowadzano, przewidzianŃ planem 

doŜwiadczenia, odpowiedniŃ iloŜĺ chlorku magnezu lub tlenku magnezu oraz kwas 

fosforowy. Nastňpnie korygowano odczyn i uruchamiano pompň recyrkulacyjnŃ. Po 

wytworzeniu siň stabilnej warstwy fluidalnej wğŃczano przepğyw Ŝciek·w i dozowanie 

chemikali·w sprawdzajŃc, czy wytrŃcona zawiesina nie ma tendencji do Ăucieczkiò, tj. 

odpğywu wraz z odprowadzanymi z reaktora Ŝciekami.  
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Prace instalacji kontrolowano wykonujŃc analizy chemiczne Ŝciek·w dopğywajŃcych i 

odpğywajŃcych z reaktora. WytrŃcone krysztağy struwitu poddawano analizie chemicznej i 

rentgenowskiej na zawartoŜĺ NH4
+, PO4

3-, Mg2+ oraz na zawartoŜĺ metali ciňŨkich.. 

Wykonano r·wnieŨ obserwacje mikroskopowe i analizň uziarnienia warstwy fluidalnej. 

EfektywnoŜĺ procesu oceniano na podstawie analiz chemicznych po uzyskaniu stanu 

r·wnowagi chemicznej w reaktorze.  

Plan doŜwiadczenia przewidywağ prowadzenie procesu strŃcania w nastňpujŃcych ukğadach: 

- zastosowanie tlenku magnezu do strŃcania struwit, 

- zastosowanie chlorku magnezu do strŃcania struwit, 

- prowadzenie procesu przy r·Ũnych czasach zatrzymania Ŝciek·w w reaktorze, 

- prowadzenie procesu przy r·Ũnych stopniach recyrkulacji Ŝciek·w. 

Parametry pracy instalacji uğamkowo technicznej dobrano na podstawie wczeŜniej 

przeprowadzonych badaŒ w warunkach statycznych (w laboratorium). StrŃcanie struwitu przy 

pomocy MgCl2*6H2O + H3PO4 przeprowadzono przy optymalnym dla tego procesu odczynie 

pH 9 oraz 20 % nadmiarze jon·w magnezowych i fosforanowych. WartoŜci liczbowe 

wynik·w tego doŜwiadczenia, przy r·Ũnych czasach zatrzymania Ŝciek·w w reaktorze, 

zamieszczone sŃ w tabeli 10. 

 

Tabela 10.  Wyniki strŃcania struwitu w reaktorze stoŨkowym przy zastosowaniu   

                    MgCl2*6H2O +H3PO4 

HRT 

[godz.] 

Dopğyw [g/l] 

NH4
+ 

Odpğyw [g/l] NH4
+ 

NiesŃczony SŃczony 

0,5 1,223 0,355 0,206 

1,0 1,530 0,336 0,223 

1,5 1,320 0,251 0,185 

2,0 1,182 0,224 0,163 

3,0 1,276 0,217 0,179 

 

PoniŨej, na rysunku 42, przedstawiono zaleŨnoŜĺ stopnia odzysku azotu amonowego 

w reaktorze stoŨkowym w zaleŨnoŜci od czasu zatrzymania Ŝciek·w  
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Rysunek 42.   Wyniki pracy reaktora stoŨkowego; reagenty: MgCl2*6H2O i H3PO4 (20% 

nadmiaru) 

 

 StrŃcajŃc struwit tlenkiem magnezu MgO stosowano r·wnieŨ 20% nadmiar reagent·w 

oraz pH 9. Wyniki tego doŜwiadczenia przedstawiono w tabeli 11. StopieŒ odzysku azotu 

amonowego w funkcji HRT (czasu retencji Ŝciek·w) przedstawiono graficznie na rysunku 43. 

Tabela 11.   Wyniki strŃcania struwitu w reaktorze stoŨkowym przy zastosowaniu MgO 

+H3PO4 

HRT 

[godz.] 

Dopğyw [g/l] 

NH4
+ 

Odpğyw [g/l] NH4
+ 

NiesŃczony SŃczony 

0,5 1,095 0,604 0,558 

1,0 1,145 0,504 0,447 

1,5 1,427 0,6136 0,424 

2,0 1,362 0,512 0,402 

3,0 1,287 0,485 0,393 
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Rysunek 43.   Wyniki pracy reaktora stoŨkowego; reagenty: MgO i H3PO4  (20% nadmiaru) 

 

Efekt strŃcania struwitu w rektorze stoŨkowym przy zastosowaniu MgCl2*6H2O byğ o 

20% lepszy niŨ wtedy, gdy jako Ŧr·dğo magnezu uŨyto MgO (Rysunek 44). StosujŃc do 

strŃcania MgCl2*6H2O moŨna przy czasie zatrzymania 1 godzina uzyskaĺ 80% odzysk azotu 

amonowego, podczas gdy stosujŃc tlenek magnezu maksymalny odzysk wynosiğ okoğo 60% 

przy HRT=2 godziny 
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Rysunek 44.   StopieŒ odzysku azotu amonowego ze Ŝciek·w w zaleŨnoŜci od czasu 

zatrzymania w reaktorze fluidalnym 

  

W badaniach tych zwr·cono uwagň na brak istotnego wpğywu czasu retencji Ŝciek·w, 

powyŨej 1 godziny, na efekty odzysku azotu amonowego, gdy stosowano MgCl2*6H2O. 

Istotny wpğyw HRT na efektywnoŜĺ procesu byğ widoczny tylko w zakresie HRT od 0,5 do 

1,0 godziny. Dalsze zwiňkszanie czasu zatrzymania nie wpğywağo znaczŃco na efekty 
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strŃcania struwitu. Gdy wykonywano analizň skğadu odpğywu z pr·b przesŃczonych przez 

sŃczek 20 ɛm, wpğyw HRT byğ nieistotny w cağym zakresie przebadanych czas·w.  

Bardziej widoczny byğ wpğyw czasu retencji, gdy stosowano tlenek magnezu. W tym 

przypadku efekty odzysku azotu amonowego wzrastağy w zakresie HRT od 0,5 do 2,0 godz. 

Jednak wpğyw ten i w tym przypadku byğ niewielki, bo zmieniağ siň od 56% przy HRT 1,0 

godz. do 62,3% przy HRT 2 i 3 godziny.  

PodsumowujŃc ten etap badaŒ moŨna stwierdziĺ, Ũe optymalny czas zatrzymania 

Ŝciek·w w reaktorze w przypadku zastosowania do strŃcania MgCl2 wynosi 1 h. Dalsze 

zwiňkszanie HRT np. do 1,5 h skutkuje zwiňkszeniem kubatury reaktora o 50%, a efekt 

odzysku azotu amonowego zwiňkszyğby siň tylko o okoğo 3%. StosujŃc MgO do strŃcania 

struwitu w reaktorze stoŨkowym wymagany jest dğuŨszy czas retencji Ŝciek·w. Aby uzyskaĺ 

maksymalnie 60% odzysk azotu wymagany czas retencji wynosi 2 h. Jednak ze wzglňd·w 

utylitarnych, aby nie zwiňkszaĺ, w spos·b nieuzasadniony, kubatury reaktora, 

rekomendowany czas retencji wynosi 1,5 h. . 

R·Ũnice w stňŨeniach azotu amonowego w odpğywie z reaktora w pr·bie sŃczonej i 

niesŃczonej (a wiňc i r·Ũne efekty odzysku azotu amonowego) uwidocznione na rysunkach 42 

i 43 sŃ miarŃ skutecznoŜci oddzielania struwitu od fazy ciekğej. WyŨsze stňŨenia azotu 

amonowego w odpğywach niesŃczonych niŨ w sŃczonych ŜwiadczŃ o wymywaniu z reaktora 

krysztağ·w struwitu. Wydzielenie z cieczy zawiesiny krysztağ·w struwitu na drodze 

sedymentacji zaleŨy od r·Ũnicy prňdkoŜci przepğywu Ŝciek·w i prňdkoŜci opadania zawiesiny, 

a ta zaleŨnoŜĺ jest funkcjŃ wielkoŜci krysztağ·w lub aglomerat·w krysztağ·w struwitu, ich 

ciňŨarem wğaŜciwym oraz funkcjŃ wğasnoŜci fizycznych Ŝciek·w. Nie rozpatrywano tu innych 

parametr·w procesu sedymentacji w polu grawitacyjnym ujňtych prawem Stockesa, takich jak 

lepkoŜĺ oŜrodka i r·Ũnica ciňŨar·w wğaŜciwych rozdzielanych substancji, gdyŨ w 

rozpatrywanym przypadku nie miano na nie wpğywu.    

14.3. ObciŃŨenie hydrauliczne, czas retencji i recyrkulacja Ŝciek·w  

 

Recyrkulacja Ŝciek·w jest niezbňdna, aby utrzymaĺ stabilnŃ warstwň fluidalnŃ. 

Maksymalny stopieŒ recyrkulacji, a tym samym maksymalna liniowa prňdkoŜĺ przepğywu 

przez reaktor jest okreŜlona w oparciu o szybkoŜĺ opadania wytrŃconej zawiesiny. SzybkoŜĺ 

opadania zawiesiny moŨna opisaĺ r·wnaniem Stokesa: 

m

rrf
n

18

)(2

cpg -Ö
=  
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Gdzie : g- przyspieszenie ziemskie (9,81m/s2) 

            ʌ ï Ŝrednica czŃstki (m) 

            ɟp ï ciňŨar wğaŜciwy czŃstki (kg/m
3) 

            ɟc ï ciňŨar wğaŜciwy cieczy (kg/m
3) 

            Õ - wsp. lepkoŜci dynamicznej wody 

Maksymalna liniowa prňdkoŜĺ przepğywu jest prňdkoŜciŃ, przy kt·rej nie ma 

Ăucieczkiò warstwy fluidalnej. Natomiast minimalna liniowa prňdkoŜĺ przepğywu to prňdkoŜĺ, 

przy kt·rej utrzymuje siň spulchnienie (ekspansjň) zğoŨa fluidalnego. Gdy reaktor fluidalny 

ma stağy przekr·j poprzeczny, moŨna ğatwo policzyĺ prňdkoŜci liniowe przepğywu Ŝciek·w. 

W przypadku reaktora stoŨkowego prňdkoŜĺ liniowa zmienia siň w miarň przepğywu Ŝciek·w 

od doğu do g·ry (jest funkcjŃ zmieniajŃcego siň przekroju poprzecznego reaktora) i jest inna 

na kaŨdej wysokoŜci reaktora. Z tego powodu wyliczenia teoretyczne zastŃpiono 

doŜwiadczeniem, w kt·rym wyznaczono maksymalny i minimalny masowy przepğyw 

Ŝciek·w. Reaktor stoŨkowy wypeğniono Ŝciekami i zawiesinŃ wczeŜniej wytrŃconego 

struwitu, kt·ry tworzyğ na dnie reaktora stabilnŃ warstwň 10 cm. Nastňpnie uruchomiono 

pompň recyrkulacyjnŃ i mierzono zaleŨnoŜĺ miŃŨszoŜci warstwy fluidalnej od przepğywu 

masowego Ŝciek·w. Na rysunku 45 pokazano wyniki tego eksperymentu. 

 Maksymalna wysokoŜĺ warstwy fluidalnej w reaktorze stoŨkowym nie mogğa 

przekraczaĺ wysokoŜci wynikajŃcej z konstrukcji komory reakcyjnej. Musiağa ona byĺ 

poniŨej poboru Ŝciek·w przez pompň recyrkulacyjnŃ. WysokoŜĺ, z kt·rej zasysağa pompa, 

byğa na poziomie 2/3 cağkowitej wysokoŜci reaktora, co daje h = 0,5 m. G·rna powierzchnia 

warstwy fluidalnej musi znajdowaĺ siň 15 cm poniŨej punktu zasysania Ŝciek·w, aby nie 

zasysaĺ warstwy fluidalnej. Tak wiňc maksymalna miŃŨszoŜĺ warstwy fluidalnej nie powinna 

przekraczaĺ 35 cm. WartoŜĺ tŃ zaznaczono na poniŨszym wykresie (Rysunek 45). 
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Rysunek 45.  WysokoŜĺ warstwy fluidalnej w funkcji przepğywu przez reaktor  

 

AnalizujŃc wykres ustalono, Ũe masowy przepğyw Ŝciek·w przez warstwň fluidalnŃ 

reaktora nie powinien przekraczaĺ 130 l/h (zaznaczono to na rysunku liniŃ czerwonŃ). ZnajŃc 

tŃ wartoŜĺ ğatwo jest ustaliĺ wymagany stopieŒ recyrkulacji Ŝciek·w przy roŨnych czasach 

zatrzymania Ŝciek·w w reaktorze: 

hlQQ recŜc /130¢+ , 

gdzie: 

Q Ŝc ï dopğyw Ŝciek·w do reaktora l/h 

Qrec ï wielkoŜĺ przepğywu w ukğadzie recyrkulatu . 

StopieŒ recyrkulacji R okreŜlony jest wzorem: 

Ŝc

rec

Q

Q
R= . 

Czas retencji Ŝciek·w HRT okreŜlony jest wzorem: 

Ŝc

r

Q

V
HRT= , 

gdzie: 

Vr ï objňtoŜĺ reaktora (10dm
3) 

KorzystajŃc z powyŨszych zaleŨnoŜci moŨna ğatwo wyliczyĺ konieczny stopieŒ recyrkulacji 

dla r·Ũnych czas·w retencji Ŝciek·w. 

W tabeli 12 zamieszczono wielkoŜci liczbowe koniecznego stopnia recyrkulacji dla 

przebadanych czas·w zatrzymania Ŝciek·w w reaktorze (HRT) . 
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Tabela 12.   ZaleŨnoŜĺ HRT od stopnia recyrkulacji Ŝciek·w w reaktorze stoŨkowym 

HRT [h] R 

0,5 5,5 

1,0 12 

1,5 18,5 

2,0 25 

3,0 38 

 

OdnoszŃc siň do wynik·w odzysku azotu w reaktorze stoŨkowym przy r·Ũnych 

czasach retencji Ŝciek·w (Rysunek 44) i w oparciu o powyŨszŃ tabelň moŨna stwierdziĺ, Ũe 

konieczny stopieŒ recyrkulacji (R) wynosi 12 gdy uŨywa siň do strŃcania MgCl2 i 18,5 gdy 

MgO. 

Dla cel·w aplikacyjnych bardziej korzystna bňdzie znajomoŜĺ maksymalnego 

obciŃŨenia hydraulicznego reaktora stoŨkowego, przy kt·rym wytrŃcone czŃstki nie bňdŃ 

odpğywağy z reaktora (nie bňdŃ porywane z warstwy fluidalnej). ObciŃŨenie hydrauliczne 

reaktora moŨna zdefiniowaĺ, jako sumň natňŨenia dopğywu Ŝciek·w i recyrkulatu na 

jednostkň objňtoŜci komory reakcyjnej. 

r

recŜc
H

V

QQ
O

+
=  

Na podstawie rysunku 45 moŨna wyliczyĺ, Ũe maksymalne obciŃŨenie hydrauliczne 

uŨytego w badaniach reaktora stoŨkowego nie powinno przekraczaĺ wartoŜci: 

0,13m3/h : 0,01m3 =13 m3/h m3
reaktora. 

 

14.4. WğasnoŜci fizyko-chemiczne wytrŃconego ze Ŝciek·w struwitu  

14.4.1. Skğad chemiczny 

WytrŃcony ze Ŝciek·w osad poddano analizie rentgenowskiej EDX i analizie 

chemicznej. Analizň chemicznŃ skğadu osad·w pobranych z dna reaktora wykonano w pr·bce 

rozpuszczonej w kwasie solnym. W rozpuszczonej nawaŨce osad·w oznaczono metodŃ 

chromatografii jonowej stňŨenie azotu amonowego, fosforu, magnezu i metali ciňŨkich. Na 

rysunku 46 pokazano zdjňcie pr·bki osadu pobranego z dna rektora stoŨkowego, a rysunek 47 

przedstawia rentgenogram tej pr·bki.   
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Rysunek 46.   Materiağ pobrany z dna reaktora stoŨkowego  
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Rysunek 47.   Analiza rentgenowska fosforan·w wytrŃconych ze Ŝciek·w 

 

Natomiast rysunek 48 pokazuje udziağy procentowe gğ·wnych skğadnik·w 

wytrŃconych osad·w. 

 



 85 

Produkt z reaktora stoŨkowego
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Rysunek 48.   Udziağy procentowe pierwiastk·w w produkcie uzyskanym w instalacji 

doŜwiadczalnej na oczyszczalni Ŝciekowe 

 

średnia zawartoŜĺ fosforu w strŃconych osadach wynosiğa Ŝrednio 12,6%, azotu 5,6%, 

a magnezu 9%. Por·wnujŃc wyniki analizy rentgenowskiej EDX z analizŃ chemicznŃ 

(rysunki 47 i 48) moŨna zauwaŨyĺ znaczne rozbieŨnoŜci dotyczŃce udziağu masowego 

pierwiastk·w P, Mg, N, O w produkcie. Np. w analizie rentgenowskiej metodŃ EDX nie 

stwierdzono obecnoŜci azotu w pr·bce, a udziağy procentowe fosforu i magnezu sŃ wyŨsze 

niŨ stwierdzono w klasycznej analizie chemicznej. R·Ũnice te sŃ wynikiem zastosowanej 

metodyki analitycznej. Pr·bki poddawane klasycznej analizie chemicznej byğy suszone w 

temperaturze pokojowej, a nastňpnie rozpuszczane w kwasie. Natomiast analiza metodŃ EDX 

wymaga zastosowania obniŨonego ciŜnienia w komorze pomiarowej, a pr·bka ulega 

podgrzaniu do temperatury powyŨej 40 oC. W tych warunkach z badanej pr·bki uwalniajŃ siň 

lotne skğadniki, tj. woda i amoniak. W zwiŃzku z tym w analizowanej pr·bce obniŨona jest 

zawartoŜĺ azotu, wodoru i tlenu, zwiňksza siň natomiast udziağ procentowy skğadnik·w 

nielotnych, tj. magnezu i fosforu. Zwiňkszone udziağy procentowe fosforu i magnezu w pr·bie 

zbliŨone sŃ do tych, jakie wystňpujŃ w bezwodnym fosforanie amonowo magnezowym. Skğad 

wytrŃconego ze Ŝciek·w struwitu pozwala zakwalifikowaĺ go do peğnowartoŜciowych, 

wieloskğadnikowych, wolno dziağajŃcych nawoz·w mineralnych. Stosowanie struwitu jako 

nawozu w uprawach rolnych, z uwagi na niskŃ rozpuszczalnoŜĺ w wodzie, zmniejsza straty 

zwiŃzane z wypğukiwaniem skğadnik·w nawozowych, szczeg·lnie wypğukiwaniem azotu.  



 86 

Odzysk fosforu i azotu ze Ŝciek·w komunalnych w formie nawozu mineralnego i 

stosowanie go w rolnictwie budzi obawy zwiŃzane z obecnoŜciŃ metali ciňŨkich. Bardzo 

czňsto wykorzystanie osad·w Ŝciekowych w rolnictwie jest niemoŨliwe wğaŜnie ze wzglňdu 

na obecnoŜc w nich metali ciňŨkich. Aby rozwiaĺ wŃtpliwoŜci, co do moŨliwoŜci rolniczego 

wykorzystania uzyskiwanego ze Ŝciek·w produktu, wykonano analizň chemicznŃ na 

zawartoŜĺ metali ciňŨkich. Oznaczano 7 metali ciňŨkich w produkcie uzyskiwanym w 

instalacji doŜwiadczalnej na oczyszczalni Ŝciek·w. Analizň wykonywano kilkakrotnie - za 

kaŨdym razem po napeğnieniu zbiornika uŜredniajŃcego nowŃ partiň Ŝciek·w. Wyniki analizy 

byğy za kaŨdym razem zbliŨone do siebie. średnie wyniki analizy wytrŃconego produktu na 

obecnoŜĺ metali ciňŨkich przedstawiono w tabeli 13.  

 

Tabela 13.  ZawartoŜĺ metali ciňŨkich w produkcie uzyskanym ze Ŝciek·w komunalnych 

 

 

WskaŦnik 

średnia wartoŜĺ w pr·bie 

mg/kg  

WartoŜĺ 

dopuszczalna* 

mg/kg 

MiedŦ   6,87 1200 

Chrom 33,3 1000 

Kobalt   2,8  

Nikiel   3,3 200 

Kadm  11,0 25 

Cynk 207,0 3500 

Oğ·w  12,5 1000 

  * Dz.U. Nr 72, poz.8143, zağ.1 

 

StňŨenia metali ciňŨkich w wytrŃconych ze Ŝciek·w fosforanach sŃ znacznie niŨsze niŨ 

maksymalne wartoŜci w osadach Ŝciekowych dopuszczonych do wykorzystania na cele 

nieprzemysğowe, rolnicze, rekultywacji grunt·w na cele rolnicze i nierolnicze. 

14.4.2. WğasnoŜci fizyczne wytrŃconych osad·w 

 

WielkoŜĺ czŃstek wytrŃcanej zawiesiny struwitu ma duŨe znaczenie w aspekcie 

projektowania procesu odzysku azotu amonowego. WielkoŜĺ czŃstek i charakter zawiesiny 

determinujŃ bowiem spos·b oddzielania jej od cieczy. W przypadku zawiesiny struwitu, 

kt·rego ciňŨar wğaŜciwy jest znacznie wiňkszy od ciňŨaru wğaŜciwego wody, najbardziej 

optymalnŃ metodŃ oddzielenia od cieczy jest sedymentacja. Najkorzystniejsze jest wiňc 

uzyskiwanie produktu w postaci duŨych aglomerat·w. Taka postaĺ ğatwo oddziela siň od 

cieczy poprzez dekantowanie, nie wymaga stosowania filtracji, wirowania lub innych bardziej 
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wyrafinowanych metod. W czasie krystalizacji strŃceniowej uzyskuje siň krysztağy r·Ũnego 

ksztağtu i r·Ũnej wielkoŜci, w zaleŨnoŜci od warunk·w chemicznych i fizycznych Ŝrodowiska 

reakcji. Przyrost wymiar·w produktu strŃcania nastňpuje w kolejno po sobie nastňpujŃcych 

etapach: nukleacja, wzrost krysztağ·w i aglomeracja. Na postaĺ i wielkoŜĺ krysztağ·w, czy teŨ 

aglomerat·w ma r·wnieŨ wpğyw obecnoŜĺ i rodzaj zarodk·w krystalizacji. Niekt·re 

substancje obecne w roztworze mogŃ utrudniaĺ tworzenie siň wiňkszych aglomerat·w. 

ProwadzŃc proces krystalizacji strŃceniowej w Ŝciekach, kt·rych skğad z natury rzeczy nie jest 

w peğni znany, napotyka siň trudnoŜci w uzyskaniu duŨych aglomerat·w. Aby otrzymaĺ 

informacjň o wielkoŜci wytrŃcanych czŃstek osadu oraz o potencjalnym mechanizmie 

oddzielania struwitu od cieczy, wykonano analizň uziarnienia uzyskanego produktu. Analizň 

sitowŃ skğadu granulometrycznego osad·w wytrŃcanych w instalacji uğamkowo technicznej 

wykonywano na analizatorze laserowym ANALYSETTE 22-Fritsch. W metodzie Fritscha, 

wielkoŜĺ czŃstek jest mierzona laserowo, a ksztağt ich jest interpolowany do kuli. Wymiar 

czŃstki podawany jest jako Ŝrednica kuli. Analizň uziarnienia wykonano dla osad·w struwitu 

wytrŃconych w reaktorze stoŨkowym ze Ŝciek·w rzeczywistych. Czas zatrzymania osadu w 

reaktorze wynosiğ 48 godzin. Analiza wykonana byğa z pr·by mokrej pobranej z trzech 

poziom·w warstwy fluidalnej: z dna reaktora, Ŝrodka i powierzchni. Wyniki analizy 

przedstawiono na rysunkach 49 do 51.  

W czasie pracy instalacji doŜwiadczalnej starano siň utrzymywaĺ w reaktorze stağŃ 

iloŜĺ zawiesiny wytrŃconych fosforan·w. W przeliczeniu na cağkowitŃ objňtoŜĺ reaktora byğo 

to okoğo 23g/l. StňŨenie zawiesiny krysztağ·w struwitu w warstwie fluidalnej byğo wiňksze i 

wynosiğo Ŝrednio 78g/l. Operuje siň tu wartoŜciami Ŝrednimi, gdyŨ osad odbierany byğ 

periodycznie po osiŃgniňciu okreŜlonego poziomu warstwy fluidalnej w reaktorze. Ten 

spos·b postňpowania determinowağ Ŝredni czas zatrzymania osadu w komorze. Przy 

wiňkszym obciŃŨeniu reaktora iloŜĺ osadu szybciej przyrastağa, a wiňc i osad odbierany byğ 

czňŜciej, a Ŝredni czas zatrzymania krysztağ·w w reaktorze obniŨağ siň. WielkoŜĺ krysztağ·w i 

ich konglomerat·w tworzŃcych zğoŨe fluidalne zaleŨy od chemicznych i fizycznych 

warunk·w strŃcania oraz od czasu przebywania zawiesiny w reaktorze. Analizň 

granulometrycznŃ zawiesiny tworzŃcej zğoŨe fluidalne wykonano, gdy jej Ŝredni czas 

zatrzymania w reaktorze wynosiğ trzy doby. Pr·bka do analiz pobierana byğa z trzech 

poziom·w warstwy fluidalnej: z dna reaktora, Ŝrodka i warstwy powierzchniowej. 
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Rysunek 49.   Analiza granulometryczna warstwy fluidalnej ï powierzchnia zğoŨa 
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Rysunek 50.   Analiza granulometryczna warstwy fluidalnej ï Ŝrodek zğoŨa 
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Rysunek 51.   Analiza granulometryczna warstwy fluidalnej ï dno zğoŨa 
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Proces wytrŃcania krysztağ·w struwitu zachodzi najszybciej w dolnej czňŜci reaktora, 

gdzie doprowadzane sŃ Ŝcieki i reagenty, gdyŨ panujŃ tam najwyŨsze stňŨenia. W dalszych 

czňŜciach reaktora nastňpuje konsolidacja wytrŃconych krysztağ·w i tworzŃ siň aglomeraty, 

kt·re opadajŃ na dno reaktora. Tutaj mogŃ ulegaĺ czňŜciowemu rozbiciu w wyniku 

intensywnego mieszania cieczy. Cağy proces jest ukğadem dynamicznym, stŃd w miarň 

jednorodna granulacja czŃstek w cağej masie osadu, co widaĺ na rysunkach 49-51. Na 

wszystkich trzech poziomach zğoŨa fluidalnego najbardziej liczne byğy czŃstki o wymiarze 

50ɛm i poniŨej. Stanowiğy one Ŝrednio 10% og·lnej liczby czŃstek. Wymiar taki 

charakterystyczny jest dla pojedynczych krysztağ·w struwitu. Na rysunku 52 pokazano 

krysztağy struwitu pobrane z powierzchniowej warstwy zğoŨa fluidalnego. Widaĺ, Ũe osad jest 

w postaci pojedynczych krysztağ·w o r·Ũnej wielkoŜci. 

 

 

Rysunek 52.   Osad struwitu w powierzchniowej warstwie zğoŨa fluidalnego 

Zaobserwowano, Ũe krysztağy struwitu w dolnej czňŜci reaktora stoŨkowego tworzŃ 

wiňksze struktury i ğŃczŃ siň w charakter spos·b (rysunki 53 i 54). Romboidalne krysztağy o 

wydğuŨonej jednej osi ğŃczŃ siň tworzŃc gwiaŦdziste czteroramienne struktury. Struktury te 

stanowiŃ prawdopodobnie pierwszy etap formowania wiňkszych struktur dochodzŃcych do 

wielkoŜci 5000 ɛm. 
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Rysunek 53.   Aglomeraty struwitu z reaktora stoŨkowego ï dno reaktora 

 

 

Rysunek 54.   Spos·b tworzenia aglomerat·w z pojedynczych krysztağ·w struwitu 



 93 

 

IloŜĺ czŃstek najwiňkszych (>250 ɛm) stanowi niewielki procent cağkowitej iloŜci, ale 

ich udziağ w masie wszystkich czŃstek jest znaczŃcy. Odpowiednie wartoŜci pokazujŃce 

zaleŨnoŜĺ udziağu masowego czŃstek o r·Ũnej wielkoŜci w cağkowitej masie osadu ujňto 

graficznie na rysunkach 55 do 57. 

 

 

Rysunek 55.   Masowy i iloŜciowy udziağ czŃstek zawiesiny struwitu w powierzchniowej 

warstwie fluidalnej 
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Rysunek 56.   Masowy i iloŜciowy udziağ czŃstek zawiesiny struwitu w czňŜci Ŝrodkowej 

warstwy fluidalnej 

 

Rysunek 57.   Masowy i iloŜciowy udziağ czŃstek zawiesiny struwitu w warstwie przydennej 

reaktora  

 

AnalizujŃc powyŨsze rysunki naleŨy zwr·ciĺ uwagň na niewielkŃ iloŜĺ czŃstek o 

wielkoŜci 250 Õm we wszystkich przekrojach warstwy fluidalnej. CzŃstki te stanowiŃ Ŝrednio 

0,7 % cağkowitej iloŜci czŃstek, ale ich udziağ masowy wynosi Ŝrednio 12%. Z kolei czŃstki  o 

wielkoŜci od 5-50 Õm (Ŝrednio 25 Õm), kt·rych jest okoğo 61%, stanowiŃ tylko 1,1 % udziağu 

masowego. Najwiňkszy udziağ masowy majŃ aglomeraty o wielkoŜci 150 Õm. Wyniki 

uzyskane w reaktorze stoŨkowym sŃ podobne do tych, jakie uzyskali Imtiaj i in. (2006) 

prowadzŃc krystalizacjň struwitu w reaktorze fluidalnym rurowym. W ich badaniach 

najwiňkszy udziağ objňtoŜciowy miağy czŃstki o wymiarze 200 ɛm, ale proces strŃcania 

przebiegağ tam z zastosowaniem zarodk·w krystalizacji. Dla por·wnania wynik·w 

uzyskanych w naszych badaniach pokazano na rysunku 58 wyniki uzyskane przez wyŨej 

wymienionych autor·w. 
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Rysunek 58.   Udziağ objňtoŜciowy (%)krysztağ·w struwitu w zaleŨnoŜci od wymiaru 

pojedynczych krysztağ·w (Imtiaj i in. 2006- reprint) 

 

Spos·b optymalizacji pracy reaktora zaleŨy od postawionego celu. Celem 

podstawowym jest maksymalny odzysk azotu amonowego przy akceptowalnych kosztach 

procesu, a na koszty procesu opr·cz chemikali·w wpğywajŃ koszty operacji separacji 

uzyskanego produktu. Jak wykazağy badania, reakcja strŃcania fosforan·w solami magnezu 

zachodzi bardzo szybko. Po zakoŒczeniu 2 -5 minutowego procesu nukleacji uzyskuje siň juŨ 

zadowalajŃcy stopieŒ usuniňcia jonu amonowego ze Ŝciek·w, ale wytrŃcone krysztağy 

struwitu sŃ bardzo mağe, co utrudnia ich separacjň prostymi metodami sedymentacji. DuŨo 

wolniejszy od nukleacji jest proces wzrostu krysztağ·w i ğŃczenia siň w aglomeraty. Tak wiňc 

przy projektowaniu objňtoŜci reaktora do odzysku azotu tŃ metodŃ, decydujŃcy bňdzie 

minimalny czas zatrzymania zawiesiny w reaktorze dla osiŃgniňcia odpowiednio duŨego 

uziarnienia. W celu przyspieszenia procesu tworzenia duŨych, ğatwo sedymentujŃcych drobin 

struwitu stosuje siň zarodki krystalizacji np. drobny piasek. Taka krystalizacja nazywana jest 

heterogenicznŃ w odr·Ũnieniu od homogenicznej, gdzie proces prowadzi siň bez zarodk·w 

krystalizacji. W instalacjach w peğnej skali technicznej uzyskuje siň aglomeraty struwitu 

wielkoŜci okoğo 1,5 mm stosujŃc zarodki krystalizacji - piasek kwarcowy (Ueno i in.2001).  

W przeprowadzonych badaniach nie stosowano Ăobcychò zarodk·w krystalizacji, a uzyskany 

produkt ğatwo sedymentowağ przy czasie zatrzymania krysztağ·w w reaktorze 2 doby. Czas 

sedymentacji wytrŃconych osad·w wynosiğ 15 minut. Po tym czasie osad juŨ nie zagňszczağ 

siň, a 70% masy stanowiğy drobiny o wymiarze ponad 0,2 mm. 
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15. Podsumowanie 

 Przeprowadzone badania nad moŨliwoŜciŃ odzysku azotu amonowego ze stňŨonych 

Ŝciek·w wykazağy moŨliwoŜĺ zastosowania do tego celu metody chemicznej krystalizacji 

szeŜciowodnego fosforanu amonowo magnezowego (MgNH4PO4 *6H2O) znanego pod nazwŃ 

struwit. W wyniku realizacji projektu uzyskano informacje o najwaŨniejszych chemicznych 

parametrach procesu, to jest o wpğywie odczynu i stosunk·w molowych reagent·w na efekt 

odzysku azotu. Wykazano, Ũe odzysk azotu amonowego metodŃ strŃcania struwitu jest 

procesem efektywnym i moŨliwym do zastosowania w odniesieniu do Ŝciek·w rzeczywistych 

z oczyszczalni komunalnej. Badania wykazağy moŨliwoŜĺ praktycznego zastosowania 

uzyskanych wynik·w w skali uğamkowo-technicznej. W tym celu zostağ skonstruowany 

reaktor wirowy oraz zostağy okreŜlone jego optymalne parametry pracy. 

W efekcie przeprowadzonych badaŒ sformuğowano nastňpujŃce wnioski: 

1. SpoŜr·d przebadanych Ŧr·değ magnezu najlepsze wyniki odzysku azotu amonowego 

uzyskano przy zastosowaniu MgCl2*6H2O. StopieŒ odzysku azotu amonowego 

wynosiğ 94%. Nieco gorsze wyniki uzyskano przy zastosowaniu MgSO4*7H2O  

gdzie stopieŒ odzysku wynosiğ 89%. NajniŨszy stopieŒ odzysku - 61% uzyskano 

przy zastosowaniu MgO. 

2. W przypadku uŨycia do krystalizacji struwitu MgCl2*6H2O lub MgSO4*7H2O 

optymalne jest pH 9,0. Gdy stosuje siň MgO optymalnŃ wartoŜciŃ jest pH 8,5. 

Zwiňkszanie odczynu powyŨej pH 9,0 zmniejsza stopieŒ odzysku azotu 

amonowego, prawdopodobnie z powodu wzrostu rozpuszczalnoŜci struwitu oraz 

strat azotu poprzez ucieczkň gazowego NH3. 

3. Nadmiar jon·w magnezowych i fosforanowych w stosunku do jonu amonowego 

wpğywa korzystnie na stopieŒ odzysku azotu, przy czym skala tego wpğywu jest 

uzaleŨniona od odczynu, w kt·rym prowadzi siň krystalizacjň. Stwierdzono, Ũe im 

wyŨsze pH Ŝrodowiska reakcji, tym wpğyw nadmiaru reagent·w jest mniejszy. 

4. Przy optymalizacji odzysku azotu ze Ŝciek·w wiňksze znaczenie ma stosowanie 

nadmiaru magnezu niŨ fosforu. Jest to prawdopodobnie zwiŃzane z 

kompleksowaniem czňŜci magnezu przez substancje zawarte w Ŝciekach.  

5. OptymalizujŃc proces odzysku azotu naleŨy uwzglňdniĺ koszty uŨytych w procesie 

chemikali·w. NaleŨy zawsze poznaĺ chemiczne wğaŜciwoŜci Ŝciek·w i na tej 

podstawie zdecydowaĺ, co jest ekonomicznie korzystniejsze: stosowanie nadmiaru 

dozowanych reagent·w, czy teŨ podniesienie pH. 
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6. Zastosowany do strŃcania struwitu reaktor stoŨkowy o wirowym przepğywie cieczy 

zapewniağ dobre warunki dla nukleacji, wzrostu i aglomeracji oraz oddzielania 

produktu strŃcania od cieczy poprzez sedymentacjň. 

7. ObciŃŨenie hydrauliczne reaktora stoŨkowego nie powinno przekraczaĺ 13m3/hĀm3. 

8. Optymalny, technologicznie i ekonomicznie uzasadniony czas retencji Ŝciek·w w 

reaktorze stoŨkowym wynosi 1 h gdy uŨywa siň do strŃcania MgCl2 i 1,5 h gdy 

MgO. 

9. StopieŒ recyrkulacji Ŝciek·w, konieczny dla utrzymania warstwy fluidalnej w 

reaktorze stoŨkowym wynosi 12, gdy stosowano do strŃcania MgCl2 i 18,5 gdy 

stosowano MgO. 

10. ZawartoŜĺ metali ciňŨkich w struwicie wytrŃconym w reaktorze stoŨkowym ze 

Ŝciek·w komunalnych byğa na poziomie niŨszym niŨ dopuszczalna w nawozach 

stosowanych w rolnictwie.  
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