
摘 要

分段进水SBR工艺是在传统SBR基础上对其运行方式改进后的一种新型污水脱氮

处理工艺，该工艺通过时间上分多段进水的运行方式，充分利用原水中的有机物作为反

硝化碳源，节省了曝气量和外加碳源的投量，实现污水的深度脱氮。

本试验采用SBR反应器，以模拟高氨氮废水作为处理对象，采用优化流量分配方

法来对多段进水SBR工艺的进水流量进行分配，并按等污泥负荷的原则对运行时问进

行优化。研究了分段数、进水COD／TKN值、氨氮负荷等因素对COD、氨氮和总氮去

除效率的影响。在三段进水的情况下，比较了按优化流量分配原则和等流量分配原则进

行流量分配时，该工艺对COD、氨氮和总氮的去除效率的差异。

通过试验研究，得到了以下结论：

(1)当多段进水SBR工艺采用优化流量分配方法并按等污泥负荷的原则对运行时

间进行优化时，分段数对COD的去除率并无太大影响，而对氨氮和总氮的去除率影响较

大。一段进水工艺的氨氮和总氮的去除率分别为79％～87％和46％～70％。二段进水工

艺的氨氮和总氮的去除率分别为98％～99％和81％～87％。三段进水工艺的氨氮和总氮

的去除率分别为99％和90％一94％。

(2)当多段进水SBR工艺采用优化流量分配方法并按等污泥负荷的原则对运行时

间进行优化时，进水COD／TKN值对COD和氨氮的去除率并无太大影响，而对总氮的

去除率影响较大。这是由于采用优化流量分配的多段进水中，COD／TKN值决定流量分

配系数。在COD／TKN为10(进水COD浓度为1000mg／L、氨氮浓度为100 mg／L)和

COD／TKN为5(进水COD浓度为1000mg／L、氨氮浓度为200 mg／L)时的总氮去除率

分别为90％～94％和57％～69％o

(3)三段进水SBR工艺采用优化流量分配并按等污泥负荷的原则对运行时间进行

优化时的总氮的去除率可达到90％一94％。按等流量进行流量分配的总氮去除率达到

86％～90％。可见采用优化流量分配方式要好于等流量分配方式。

关键词：高氨氮废水，分段进水，等污泥负荷，流量分配



Abstract

Based on the conventional SBR,the step—feed SBR Was developed by improving

operation modes and its a new nitrogen removal process．The feed paRem could fully use the

influent organic matter as denitrification carbon source，save aerating，decrease external

carbon sources and achieve the advanced nitrogen removal．

SBR reactor was employed in this experiment and the influent was simulated

high—strength ammonia wastewater．Optimal distribution for influent flow was used in the

step—feed SBR process and the running time Was optimized by using the principle of

equilibrium sludge loading．Factors which effected the removal efficiencies of COD，NH4+-N

and TN such as steps of reactor,influent COD／TKN ratio，amomonia loading，etc．were

discussed．In the three stage step—feed SBR,the differences of removal efficiencies of COD，

NH4+-N and TN between optimal distribution and equilibrium distribution for influent flow

were compared．

Through experiments，the conclusions were as follows：

(1)When optimal distribution for influent flow was used in the step—fbed SBR process

and the running time Was optimized by using the principle of equilibrium sludge loading，

steps of reactor had little effect on COD removal but great effect on NH4+-N and TN removal．

The removal efficiencies ofNI-h+-N and TN were 79％～-87％and 46％"-'70％respectively in

one stage step—feed SBR，98％～99％and 81％'---87％respectively in two stage step—feed

SBR and 99％and 90％'--94％respectively in three stage step—feed SBR．

(2)When optimal distribution for influent flow was used in the step—feed SBR process

and the running time Was optimized by using the principle of equilibrium sludge loading，the

influent COD／TKN ratio had liule effect on COD and NI-h+-N removal but great effect on TN

removal．That iS because COD／TKN ratio determines the coe伍cient of influent flow

distribution in multi—stage influent with optimal distribution．When COD／TKN ratios were 1 0

(the COD and NH4+-N concentrations of the influent were 1 000mg／L and l OOmg／L

respectively)and 5(the COD and NH4+-N concentrations of the influent were l 000mg／L and

200mg／L respectively)，the removal efficiencies of TN were 90％--。94％and 57％'----69％

respectively．



(3)As to the three stage step—feed SBR，when optimal distribution for influent flow was

used in the step-feed SBR process and the running time was optimized by using the principle

of equilibrium sludge loading，the"IN removal efficiency Call be as high as 90％～94％．

However,when equilibrium distribution for influent flow WaS used，the TN removal

efficiency Was 86％'--90％．The results showed that opitimal distribution for influent flow

Was superior to equilibrium distribution for influent flow．

Key words：High-strength ammonia wastewater,Step—feed，Equilibrium sludge load，

Influent flow distribution
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1．1水体中氮的来源

第一章绪论

1．1．1点源污染

(1)生活污水

生活污水中氮素的含量一般与人们的生活习惯、膳食结构有关，同时也会由于地

区和季节的不同而有所差异。例如，美国生活污水含氮量约为3Kg／(人·a)，日本生

活污水约为4．5Kg／(人·a)，而我国的生活污水含氮量约为3．3Kg／(人·a)左右。

典型生活污水含氮情况见表1．1 n1。

表1．1

(2)工业废水

煤加压气化工业、焦化工业、氮肥工业等都会排放大量含氮的废水。

1．1．2面源污染

(1)农田水土流失

农田所施肥料的氮素一般不会被充分利用，有研究表明，一般水田的氮肥的利用率

仅为20％～30％、旱地为40％～60％。另外，耕作对土壤中氮素的损耗也有影响，越是

耕作，氮素越是容易随水土流失。氮素通过淋洗、地表流失、土壤残留、直接挥发等途

径，以不同形态流失到环境中，有的入大气后又随降水进入水体。

(2)大气干湿氮沉降

各类氮化合物以多种化学形式存在，并在一定条件下相互转化，它们在降雨期随降

水下降至地面再经地表径流进入水体。
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1．2氮在水中的存在形态

氮在水体中的主要存在形式包括分子态氮、有机态氮和无机态氮。其中无机态氮包

括氨态氮、亚硝态氮和硝态氮以及硫化物等；有机氮包括蛋白质、多肽、氨基酸、尿素

等含氮有机物。可溶性有机氮主要以尿素和蛋白质形式存在，在一定条件下可以通过氨

化等作用转化为氨氮⋯。

一般生活污水中氮的存在形态主要有四种，并在一定条件下可以相互转化。在未经

处理的污水中主要以有机态氮和氨氮的形式存在；经二级生化处理后出水中则以氨氮和

硝态氮氮为主要存在形式。

在生活污水中，40％～60％为有机氮，50％'--'60％为NH4+．N，N02"-N和N03-N大

概占0．--．5％1¨。

1．3氮素对水环境的危害

氮素(主要指氨氮)进入水体后会引起生态及人体健康方面的有害影响，主要问题

归纳如下：

(1)水生生态系统的富营养化

植物和藻类的生长离不开营养物质。在自然水体中，它们的生长通常受氮和磷的限

制。工业废水和生活污水的含氮污染物加速了湖泊和池塘等水体的富营养化

(eutrophication)，造成水生植物和藻类过度生长【11。由于藻类的大量繁殖，出现水华和

赤潮现象，不仅使水体恶臭，还会遮蔽阳光，阻隔大气中的氧向水中溶解。枯死的藻类

沉积水底，又是新生的污染源，它们进行厌氧发酵，使溶解氧耗尽，并不断的放出氮磷

为水生植物提供营养，如此循序往复的恶性循环，最终造成水体的严重恶化。水体因带

有霉臭味而丧失游泳价值和观赏价值；同时，水体中大量繁殖的藻类还会造成阻碍航运、

使鱼类等水生动物因缺氧而死亡等。

(2)通过硝化作用引起水体缺氧

氨是硝化细菌的能源，硝化作用会消耗大量氧气。通常氧化lmg／L的NI-h+-N需

4．6mg／L的溶解氧【21。

城市污水经二级处理后，含氨化合物主要以NH3-N形式存在于污水中，含NH3-N

的污水排入水体后，在硝化细菌的作用下氧化成亚硝酸盐氮和硝酸盐氮。典型的二级处

理出水中大概含20"-40mg／L氨氮，需氧量为90"--180mg／L，而20*(2时，水中的饱和溶

解氧浓度为9mg／L，许多鱼类生活所需的溶解氧浓度在5mg／L左右，即要求水中的溶解
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氧的饱和度大于56％12l。所以，氨氮对溶解氧的消耗使水生生态系统受到严重影响。

(3)对人及生物具有毒害作用

饮用水中的含氮量主要为硝酸盐，一般含量很少超过lmg／L。根据世界卫生组织

规定，N03-N的含量不能超过10mg／L。出生4"--'6个月的婴儿，对硝酸盐的耐受力比较

低，当饮用水内N03-N含量为90"--"140mg／L时，即可造成婴儿体内正常的血红蛋白氧

化成高铁血红蛋白，失去血红蛋白在体内输送氧的能力，出现缺氧症状。

氨是水生植物和藻类的营养物质，同时也是鱼类和其它水生动物的毒性物质。许多

水生动物(如鱼类等)对NH3-N较敏感，一般有一定的耐受限度。如水中的NH3-N超

过3mg／L时，可在24"--'96小时内使金鱼、鳊鱼死亡。另外，由于pH和温度可影响氨

分子的分配[NH3／(NH3+NH4+)]，升高pH或者温度可明显增强氨氮的毒性。夏天，在一

些富营养化程度高的水体中，由于较强的光合作用使C02消耗很大，pH上升很快，极

易诱发水生生物的氨中毒13l。

(4)增加污水的处理成本

被氮严重污染的水体，会给污水的净化处理带来诸多不便，并进一步影响出水水质。

① 由于水体的富营养化，大量的藻类和水生微生物堵塞滤池，影响其正常运行。

② 有些藻类分泌的有机物会妨碍水处理中的絮凝作用，导致出水浑浊。

③ 有些水生植物分泌的有机物经分解生成难以降解的腐殖质(如三卤甲烷前驱

物)，如果用氯消毒便可生成具有致癌、致畸和突变作用的三卤甲烷，导致

水质更加恶化。

④ 水体底部沉积物的厌氧发酵，会使水中Fe“、Mn2+浓度由于还原作用而不

断增加，另外，产生的甲烷气体会干扰水的处理过程。

⑤ 在给水加氯消毒时，水体中过多的氨会使加氯量成倍增加，脱色、除臭、除

味的化学药剂投加量也会增加。

综上所述，降低污水中的氮含量已经成为废水处理技术中的一个重要课题。
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1．4传统生物脱氮理论

1．4．1生物脱氮的基本原理

废水中氮主要以有机氮和氨氮的形式存在。在生物处理的过程中，有机氮很容易微

生物的分解和水解作用而转化为氨氮，这一过程即为氨化作用。然后再通过硝化反应将

将氨氮转化为亚硝态氮和硝态氮，再通过反硝化作用将硝态氮和亚硝态氮还原成气态氮

从水中逸出，从而达到脱氮的目的。下面对以上几个过程分别做简要介绍【4J：

1．4．1．1氨化作用

废水中含氮有机物经微生物降解释放出氨的过程，成为氨化作用。这里的含氮有机

物为蛋白质、核酸、尿酸、尿素等。以氨基酸为例说明有机物的氨化过程f5】o

氨基酸是羧酸分子中羟基上的氢原子被氨基(一NH。)取代后的生成物，可用通式

RCHNH。C00H表示。

在有氧条件下：

RCHNH2COOH+02-->RC00H+C02+NH3(氧化脱氨基)

在缺氧条件下：

RCHNH2COOH+H20专RCH20COOH+NH3(水解脱氨基)

RCHNH2COOH+2H专RCH2COOH+NH3(还原脱氨基)

CH20HCHNH2COOH—CH3COCOOH+NH3(脱水脱氨基)

RCHNH2COOH+R’CHNH2COOH+H20专RCOCOOH+R’CH2COOH+2NH3

(氧化还原脱氨基)

上述的反应中，不论是在有氧还是在缺氧条件下，氨基酸的分解结果都会产生氨和

一种含氮有机化合物。另外，除了氨基酸外，其它含氮有机物(包括尿素、尿酸等)也

都可以被相应的微生物分解释放出氨。

4



长安大学顶一}二学位论文

1．4．1．2硝化反应

生物硝化反应是亚硝化菌、硝化菌将氨氮氧化成亚硝酸盐、硝酸盐。它是由一群自

养型好氧微生物通过两个过程完成的。第一步先由亚硝酸菌将氨氮转化为亚硝酸盐，成

为亚硝化反应。亚硝酸菌有亚硝酸单胞菌属、亚硝酸螺旋杆菌属和亚硝化球菌属等。第

二步由硝酸菌将亚硝酸盐氧化成硝酸盐。硝酸菌有硝酸杆菌属、螺旋菌和球菌属等。亚

硝酸菌和硝酸菌统称为硝酸菌，都是化能自养型菌。这类菌利用无机碳化合物如C032。、

HC03’、C02为碳源，从无机物(NH3、NI-14+或N02")的氧化中获取能量口1。两类菌的

特征如表1．2。

表1．2亚硝酸菌和硝酸菌的特征

硝化反应的两步反应均需要在有氧条件下才能进行，并以氧作为电子受体。其反应

方程式可表示为【6】：
’

NH4++1．38202+1．982HC03"—墅型b

0．982N02。+1．036H20+1．891H2C03+0．01 8CsH702N (1．1)

N02"+0．48802+O．01H2C03+O．003HC03"+0．003NH4+—堕屿
N03。+0．008H20+0．003C5H70jN (1．2)

总反应式：

NH4++1．8602+1．982HC03"—堕马 ‘

0．982N03。+1．044H20+1．881H2C03+0．021CsH70EN (1．3)

式中CsH702N为亚硝酸菌和硝酸菌的细胞化学式，通过式(1．1)和(1．2)计算可

知，它们的产率分别为0．1469／gNH4+-N和0．029／gNH4+-N。在硝化反应过程中，将lmg

氨氮氧化为硝酸盐氮需耗氧4．57mg，其中亚硝化反应耗氧3．16mg，硝化反应耗氧

气
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1．1 lmg，同时需要消耗碱度约7．14mg(以CaC03计)[81。

1．4．1．3反硝化反应

生物反硝化反应是在缺氧的条件下，将硝化过程中产生的硝酸盐或亚硝酸盐还原

成气态氮或者N，O、NO的过程。由有一群异养菌协同完成。参与这一生化反应的微生

物是反硝化菌。常见的反硝化菌包括假单胞菌属、反硝化杆菌属、螺旋菌属和无色杆菌

属等。他们多为兼性细菌，当有分子态氧存在时，反硝化菌分解有机物，利用分子氧作

为最终电子受体。在无分子态氧情况下，反硝化菌利用硝酸盐和亚硝酸盐中的N+5和N”

作电子受体，02一作为受氢体生成H，O和OH’碱度，有机物则作为碳源及电子供体提供

能量并得到氧化稳定‘51。

反硝化反应中氮元素的转化及其生物化学如下式：

NOz+3H(电子供体有机物)-->1／2N2+H20+OH。

NO；+5H(Og：j乙供体有机物)◆1／2N2+H20+OH。

硝酸盐的反硝化还原过程为：

NO；—里堕墅型马N0；—里堕型塑塑堕专NO—皇塑型堕一N20—皇丝墅塑堡堕专N2
在生物反硝化过程中，污水中的含碳有机物作为反硝化过程的电子供体。有上式可

知，转化lgNOz-N为N2时，需有机物(以BOD表示)1．719(3木16／2水14=1．71)；转化

lgNO；-N为N：时，需有机物(以BOD表示)2．869。同时产生3．579碱度(以CaC03

计)(100／(2木14)=3．57)
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1．4．2传统的生物脱氮工艺

1．4．2．1活性污泥法脱氮传统工艺

三级活性污泥法传统脱氮工艺是以氨化、硝化、和反硝化三种反应过程为基础建立

的，其流程如图1．1【9】。

剩余污泥 剩余污泥 剩余污泥

图1．1三相生物脱氮工艺流程图

该工艺的优点是有机底物降解菌、硝化菌、反硝化菌分别在反应器内生长增值，环

境条件适宜，而且各自回流沉淀池分离的污泥，反应速度快而彻底。缺点是处理流程长、

设备太多、造价过高；反硝化反应需要外加碳源从而增加成本。

1．4．2．2缺氧．好氧活性污泥法脱氮系统

1973年Bamard在Ludzack—Ettinger工艺的基础上提出的一种改进型，后来被称为

A／O(Anoxic／Oxie)工艺。该工艺将缺氧反硝化和好氧硝化池完全分开，沉淀池的污泥

回流到缺氧反应池，并增加了从好氧反应器至缺氧反应器的混合液回流，既保证了

Ludzack。Ettinger工艺前置反硝化的的优点，又克服了其混合液混合不充分的缺点，使

脱氮效率大大提高【5】，工艺流程如图1．2。

图1．2 A／0工艺流程示意图

A／O生物脱氮系统中因只有一个污泥回流系统，因而使好氧异养菌、反硝化菌和硝

化菌都处于缺氧一好氧交替的环境中，同时存在着降解有机物的异养型菌群、反硝化菌

群及进行硝化反应的自养型硝化菌群，构成一个混合菌群系统，可使不同菌属在不同的

7
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条件下充分发挥它们的优势。A／O工艺与传统的多级生物脱氮工艺相比主要优点是流程

简单，大大节省了基建费用；以原水中的含碳有机物和内源代谢产物为反硝化碳源物质，

既节省了费用又保证了较高的C／N值；好氧池在缺氧池之后，可进一步去除反硝化残

留的有机物；缺氧池在好氧池之前可减轻好氧池的有机负荷和改善活性污泥的沉降性

能。

1．4．2．3厌氧．缺氧．好氧脱氮工艺(A2／o工艺)

A2／O中A2英文anaerobic．anoxic的简称，是A／O工艺的改进，其工艺流程图如下：

图1．3 A／A／0工艺流程示意图

污水与回流污泥先进入厌氧池(D0<0．5mg／L)完全混合，经一定时间(1"～2h)的

厌氧分解，去除部分BOD，部分含氮化合物转化为N，而释放。然后污水流入缺氧池中，

池中的反硝化菌以污水中未分解的含碳有机物为碳源，将好氧池通过内循环回流近来的

NO；还原为N，而释放。接着污水流入好氧池，水中NH，-N进行硝化反应生成NO；n 0|。

A2／0工艺最大优点就是可以同步脱氮除磷。

1．4．3生物脱氮新技术研究

近年来，一些研究者在实验中陆续观察到一些不同于传统生物脱氮理论的新现象。

比如将好氧硝化过程控制在亚硝酸盐阶段，然后再在缺氧条件下直接反硝化的亚硝酸型

生物脱氮工艺；通过控制一定的条件，硝化和反硝化可以在同一个反应器内同时完成：

异养硝化以及厌氧氨氧化等。从微环境理论和生物学角度可以解释这些现象。微环境理

论主要从物理学角度研究活性污泥和生物膜的微环境中各种物质(如DO、有机物、

NO；一N和NO；一N等)传递的变化、各类微生物的代谢活动及其相互作用，从而导致的

微环境中物理、化学和生物条件或状态的改变。在宏观环境为微好氧状态时，由于氧在

活性污泥絮体或者生物膜中扩散的限制，微生物絮体内产生了溶解氧梯度，也就形成了

8
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不同的微环境。但从生物学角度的解释不同于微环境理论，微生物学家发现了异养硝化

菌和好氧反硝化菌，它们甚至可在完全厌氧的条件下发生硝化作用。有些好氧反硝化菌

同时也是异养型硝化菌，它们能够在好氧条件下直接将氨转化为最终的气态产物。以上

这些发现为研究者开发新的生物脱氮工艺指引了方向，使他们不断开发出了许多新型脱

氮工艺⋯1。目前研究较多的生物脱氮新工艺主要有短程硝化反硝化工艺

(Shortcutnitrification．denitrification)、同步硝化反硝化脱氮工艺(Simultaneous

nitrification—denitfification．SND)和厌氧氨氧化脱氮工艺(Anaerobic ammonium

oxidation—ANAMMOX)等。

1．4．3．1短程硝化反硝化生物脱氮工艺

该工艺又称Sharon(single reactor for high activity ammonia removal over nitrite)T艺，

是由荷兰Delft工业大学开发的新工艺。基本原理就是简化硝化一反硝化，即在同一个反

应器内，先在有氧情况下把氨氮氧化成亚硝酸盐，然后再在缺氧条件下把亚硝酸盐直接

还原成N，，省略了把亚硝酸盐氧化成硝酸亚这一步。反应方程式如下：

NH：+1．502专N02+2H++H20

N02+3[H]+H+一0．5N2+H20

该工艺是通过控制温度和溶解氧将亚硝酸菌变成反应器中的优势菌，从而将硝化反

应控制在亚硝化阶段实现短程硝化反硝化。其主要优点是两个阶段反应在一个反应器中

进行可以简化工艺流程；在NO；-N阶段进行反硝化可节约大概40％的碳源；可以缩短

反应时间，减小反应器体积；可以减少25％的曝气量，降低能耗。

1．4．3．2厌氧氨氧化生物脱氮工艺n幻

厌氧氨氧化(AN—蝴MOX)生物脱氮工艺是指在厌氧条件下，氨氮以亚硝酸盐作

为电子受体直接被氧化到氮气的过程，其反应方程式如下：

NH：+NO；一N2+2H20

厌氧氨氧化(ANAMMOx)是一种全新的生物脱氮工艺，它完全打破了传统的生

物脱氮理论，为工业污水和生活污水以较可持续方式脱氮创造了条件。如果把

ANAMMOX工艺与亚硝化工艺相结合，氨氮可以被直接自养转换到氮气，这完全避免

了传统上需要COD支持反硝化的问题。因此，一半以上的曝气量将被节约，也无需再

投加碳源。

9
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1．4．3．3同步硝化反硝化生物脱氮工艺

该工艺即SND(simultaneous nitrification denitrification)。由于人们经常在实际工程

发现，在完全好氧的条件下也存在总氮的损失，有时高达50％。而传统的生物脱氮理论

认为反硝化菌在严格厌氧的条件下才进行反硝化，在好氧条件下只会利用DO进行呼吸

作用，从而阻止以亚硝酸盐或硝酸盐为电子受体的氧化还原作用。对此，目前被普遍接

受的微环境理论认为：由于微生物个体形态非常微小，影响生物生存的环境也是微小的。

宏观环境的变化会导致环境的变化的不均匀分布，进而影响微生物群体的活动状况，并

在某种程度上出现所谓的“表里不一’’的现象。事实上，由于微生物种群结构、基质分

布代谢活动和生物化学反应的不均匀性，以及物质传递的变化等因素的相互作用，在活

性污泥菌胶团内部和生物膜内部存在多种多样的微环境类型，而每一种微环境一般只适

合某一种微生物生存，对其他微生物则可能是不利的。也就是说即便是在宏观好氧条件

下，反应器内部也存在着厌氧的微环境，并存在着厌氧微生物的反硝化活动。利用这一

理论可以通过控制反应器的溶解氧来实现同一反应器内硝化和反硝化的同时进行。

lO
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1．5 SBR工艺发展及应用

SBR法是活性污泥法的先驱。早在1914年Arden和Lecket首次提出活性污泥法的

操作方式就是间歇式的，当时称为充水一排水处理法。但由于受到当时自动控制技术的

限制而未能得到广泛的应用。近年以来，随着监控技术与测试技术的发展，大量新设备

被研制出来，如电动阀、气动阀、电磁阀、水位计、泥位计等，特别是计算机自动控制

系统的应用，序批式活性污泥法由于其自身的优点又重新受到重视。20世纪70年代，

美国的Natredame大学Lrvine教授对SBR工艺进行了较为系统的研究。继Lrvine之后，

澳大利亚和日本等国也进行了卓有成效的研究。至1991年，美国已有150座污水处理

厂采用SBR工艺，其中25％按脱氮除磷设计，处理能力最大为5．7万m3／d。澳大利亚近

10年来建成采用SBR工艺的污水处理厂约600座，中、大型SBR工艺污水处理厂也日

益增多。我国目前在云南省昆明市已有两座采用SBR工艺的大中型城市污水处理厂已

投产运行，天津经济技术开发区lO万m3／d采用SBR工艺的污水处理厂，运行情况也

很良好‘131。

1．5．1 SBR法工作原理n03

序批式活性污泥法(sequencing batch activated sludge process)的主要装置是序批示

反应器(sequencing batch reactor)，因此又简称为SBR法，是一种间歇运行的活性污泥

法。其操作顺序依次为进水(fill)、反应(react)、沉淀(settle)、出水(draw)、和待

机(idle)，一批污水完成五个步骤为一个周期，所有操作均在设有曝气和搅拌装置的同

一设备中进行。新的一批污水进入反应器为另一周期开始。不需要沉淀池和污泥回流装

置。SBR法与传统活性污泥法在机理上并无根本不同，区别在于操作方法，前者是在同

一反应器中不同时段完成不同操作，而后者是在同一时间在不同设备中完成不同的操

作。

1．5．2 SBR法工艺特点

(1)SBR法的优点：

①构筑物少，投资省，占地少，设备少，维护方式简便；②曝气时间短，效率高；③出

水水质好；④耐冲击负荷强；⑤在一个周期内，好氧和厌氧过程可以同时进行；⑥运行

灵活，适应性强；⑦运行费用低，可节省调节池、初沉池和二沉池等；⑧对于小水量的
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工程，可以在离滗水器稍远一点的地方设污泥浓缩斗，可以起到污泥浓缩的作用，从而

省去浓缩池。

(1)SBR法的缺点

①自动化控制要求高；②由于排水时问短，并且排水时要求不搅动沉淀污泥层，因而需

要专门的配水设备(滗水器)，且对滗水器要求高；③后处理设备要求大；④滗水深度

为l～2m，这部分水头损失被白白浪费，增加了总扬程；⑤由于不设初沉池，容易产生

浮渣。

1．5．3 SBR工艺的应用

近20年来，由于SBR工艺的低造价和高效率，在世界各国得到广泛应用，。因不

同的污水处理需要，SBR工艺已经开发出多种新形式并都有污水处理厂投入运行，较

新开发出来的UNITANK工艺也有几十座污水处理厂投产，充分显示出SBR工艺的魅

力。下面介绍几种SBR工艺的新形式的应用。

(1)间歇式循环延时曝气法ICEAS(intermittent cycle extended aeration)：该法与

传统的SBR法有两个主要区别，一个是在反应器的进水端加设了预反应区(在SBR反

应池中设隔板而成，预反应区和反应区在下部联通)，二是运行方式采用连续进水(包

括沉淀和排水期)，间歇排水。此法没有待机时间，通常水力停留时间较长。由于沉淀

期也进水，会干扰沉淀过程，进水量不宜太大。这种系统比传统SBR管理更方便，费

用更小，国内外得到广泛应用。

(2)连续曝气一间歇曝气串联工艺DAT．IAT(demand aeration tank．inter．mittent

aeration tank)：污水连续进入连续曝气的DAT，进行初步生物处理，出水进入IAT，

再依次完成曝气、沉淀、排水和排剩余污泥等工序。IAT部分剩余污泥回流至DAT，

使两池都可保持较高的污泥龄和MLSS浓度。

连续曝气使水混合均匀，提高了耐冲击负荷的能力，有利于整个工艺的稳定性；连

续进水提高了反应池的利用率，简化了管理；IAT可根据需要调整曝气时间，造成缺氧

一厌氧环境，从而达到脱氮、除磷的要求。DAT．IAT工艺是一种适应强、操作简便、基

建投资省的工艺。

12
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(3)UNITANK系统：典型的UNITANK系统的是一个矩形池，有三个平行而又

互相联通的廊道。每个廊道均设有鼓风或表面曝气系统或者搅拌系统，两端的廊道交替

作为曝气池和沉淀池，其多'I-N设有固定的出水堰和剩余污泥排放口。通过阀门自动控制

原水按一定的时序依次进入连续进入三个廊道，经曝气处理后的水进入作为沉淀池的另

一端的廊道(从第二廊道进水时，则第一和第三廊道均可作为沉淀池)，沉淀后从出水

堰排出，进入下一个周期操作，如此周而复始。因此，从时间上看原水是连续进入反应

池，通过控制曝气时间和强度，在廊道的不同位置形成好氧、缺氧和厌氧区，以达到不

同的处理要求。

1．5．4分段进水SBR法脱氮技术及研究现状

分段进水SBR是在传统SBR基础上对其运行方式改进后的一种新型污水脱氮处理

工艺，该工艺通过时间上分多段进水的运行方式，充分利用原水中的有机物作为反硝化

碳源，节省了曝气量和外加碳源的投量，实现污水的深度脱氮n钔．分段进水SBR法处理

高氨氮生活污水不仅可以避免使用普通分段进水法脱氮时的污泥膨胀和DO携带问题，

还可以较为彻底的发挥SBR法的优点，使污水的脱氮经济高效。

目前，国内外对交替好氧一缺氧等SBR变形工艺的研究有些报道n5。1利，但是这些变

形工艺进水阶段只有1个，并不能充分利用原水中的有机碳源实现脱氮．杨岸明n81等考

察了脉冲式SBR在深度脱氮过程中pH及氧化还原电位(ORP)的变化规律并利用pH值，

氧化还原电位(ORP)作为控制参数对脉冲式SBR的运行过程进行控制，这为脉冲式SBR

的发展开辟了广阔的空间．周利n叫等也对脉冲式SBR法深度脱氮处理的控制进行过研

究。郭建华，彭永臻n43等对脉冲式SBR深度脱氮工艺特性进行了探讨，初步分析了C／N、

进水次数等对脱氮效率的影响。

13
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1．6本课题的主要研究目的和内容

1．6．1本论文的主要研究目的

本试验主要研究按优化流量分配进水的分段进水SBR法处理高氨氮生活污水时，

进水负荷、进水C／N和进水次数对氨氮、COD、硝态氮、亚硝态氮以及总氮去除效率

的影响。同时比较采用优化流量分配方法并按等污泥负荷的原则对运行时间进行优化和

按等流量分配的方式进行运行时对处理效果的影响。

1．6．2本论文的主要研究内容

(1)用脉冲式SBR法处理高氨氮生活污水时，采用优化流量分配方法并按等污泥

负荷的原则对运行时间进行优化时，分别研究一次进水、两次进水和三次进水对处理效

果的影响；

(2)采用优化流量分配方法并按等污泥负荷的原则对运行时间进行优化时，研究

三次进水情况下不同的C／N对去除效果的影响；

(3)研究进水负荷对去除效果的影响；

(4)在分段进水SBR法三次进水情况下，比较采用优化流量分配方法和按等流量

分配方法对去除效果的影响。
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2．1试验装置

第二章试验装置与分析方法

试验装置为序批式反应器(SBR)，此装置为有机玻璃制成的圆柱型反应器，内径

18cm，高48cm，有效容积10L。反应器顶端设有直径为30ram的取样口，用以取样；

底部设有排泥管；以曝气砂盘作为微孔曝气器，使用气体流量计控制和稳定曝气量；

SBR的进水、曝气、沉淀、排水等操作由液位器和微电脑时控开关自动控制。试验装

置图见图2．1。主要包括以下设备：

(1)搅拌器：JJ一1精密电动调速搅拌器，使泥水混合均匀并处于悬浮状态；

(2)微电脑定时控制器：实现整个系统曝气、搅拌以及沉淀过程的自动切换；

(3)空气压缩机：在SBR反应的好氧阶段对反应器进行冲氧曝气；

(4)潜水泵：由微电脑时控开关控制两个潜水泵，分别实现自动进水和排水；

(5)气体流量计：通过稳定曝气量来稳定反应器内溶解氧。

5

——
工艺线 ⋯⋯⋯⋯ 控制线

1．进水箱2．出水箱3．出水泵4．进水泵5．自动控制装置

6．搅拌机7．曝气砂盘8．温度计9．液位控制器10．空气压缩机

图2．1实验装置图

15
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2．2试验操作策略

图2．2实验装置照片

如图2．3所示，两次进水的试验策略为：进水、缺氧搅拌、好氧曝气、进水、缺氧

搅拌、好氧曝气、沉降和排水。三次进水为：进水、缺氧搅拌、好氧曝气、进水、缺氧

搅拌、好氧曝气、进水、缺氧搅拌、好氧曝气、沉降和排水。

两段进水操作过程

r水

三段进水操作过程

◆进水 上进水 扩水
鬻。。甓-。 穆。。瘩薅一i-? 4碜i j黪j_

澎⋯臻’． j彩‘囊弦。． 二磐：缓巍

厌氧

个

。j ：

’

好氧 譬；i 沉淀

图2．3实验进水策略图
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2．3实验启动与污泥驯化

SBR接种污泥取自话安北石桥污水净化中心二沉池中的活性污泥，颜色呈深褐色，

镜检发现其中有大量游泳型纤毛虫，钟虫较少。首先将取回的污泥经过过滤淘洗，去除

上层漂浮物和下层大块沉积物，留下颗粒细小的污泥；然后空曝几天，利用内源呼吸作

用，使异养菌自身消耗并去掉有毒物质；最后将污泥接种于SBR反应器内，使反应器

内的MLSS大约为5000mg／L，并采用人工配制的含氮废水进行连续式驯化。

污泥驯化过程中进水氨氮浓度从40mg／L逐渐升高到100mg／L，COD从400mg／L

逐渐增加到1000mg／L，由于污泥本身具有一定的硝化能力，通过短时间的培养，氨氮

即具有较高的转化率。经多30天的运行， NH4+-N和COD的去除率均达到90％以上，

同时镜检发现，原生动物种类丰富，有大量的钟虫、线虫出现，至此认为污泥驯化结束，

正式开始试验阶段。

纤毛虫(40倍) 线虫(40倍) 钟虫(40倍)

轮虫(40倍) 线虫(40倍) 轮虫(40倍)

图2．4镜检微生物
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2．4试验用水

试验进水采用人工模拟配水，配水组份包括葡萄糖、碳酸氢氨、碳酸氢钠以及磷酸

二氢钾、硫酸镁、硫酸亚铁、氯化钙等微量元素，具体指标见表2．1。

表2．1人工配水水质

变化范同 20～30 6～8 400一1000 40～200

备注：这里的COD和氨氮值均为理论配水值，与实际进水值之间有一定的误差

2．5试验分析方法

表2．2监测项目及分析方法

18
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2．6试验进度安排

试验从2010年3月13号正式开始运行，到2010年9月23号正式结束，历时194

天。试验共进行了六个阶段。

表2．3试验进度安排

19
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第三章试验理论分析

设计分段进水SBR工艺的主要目的就是为了充分利用原水中的有机碳进行反硝

化，因而便产生了由缺氧段反硝化所需有机碳与硝态氮数量相匹配的设计思想。在该设

计思想下，分段进水SBR T艺的脱氮效率及按照一定条件确定的流量分配系数或水力

停留时间与原水碳氮比等因素间存在着具有一定规律的关系式。

3．1流量分配系数及脱氮效率关系式

3．1．1流量分配系数

假设N段进水SBR工艺之各段水量分配比例系数为‘，吃，吩，r4⋯，；．．．，：I，待处理水中的

COD与凯氏氮比值为m，反硝化反应每去除lg硝态氮需要消耗COD量为a，原水中只

含有有机碳和氨氮，不含硝态氮和亚硝态氮。按照第i段缺氧反应时进水中氨氮在第f段

被好氧氧化后，水中硝态氮的量与第，+l段缺氧反应进水中有机物的量正好与生物进行

反硝化反应所需碳氮比相匹配的原则，可以证明下列式子成立：

rl+r2+r3+r4+⋯+rn=1

旦：垒：⋯鱼：里
r2 r3 rn a

r1 f，m、i．1上2 I—I
ri L a／J

按照上述关系式可以解出，聆段进水SBR工艺之f段水量分配系数：

‘：半坐￡
∑(m／a)”1
f暑l

上述关系式表明，按照反硝化所需碳氮比相匹配的原则设计的进水流量分配系数，．

只与m和Ⅸ有关系。

20
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3．1．2脱氮效率

按照前述反硝化所需碳氮比相匹配的原则设计进水流量分配系数，除第一次进水缺

氧反应外，每一次进水中的有机碳的量正好可以反硝化上一次进水产生的硝态氮的量，

并假设正好完全反应，且好氧反应时氨氮完全转化为硝态氮，并不计细胞同化作用消耗

的氮。可以推导得到分段进水SBR工艺总脱氮效率的表达式：

例一南
式中：77为脱氮效率；R为回流比。

3．2按优化流量分配进水并按等污泥负荷分配运行时间的相关计算

3．2．1二段进水优化流量分配及时间优化计算

两段进水优化流量分配：

‘圻手％。5

．。．由(1)(2)可知：V≈3 L V2≈2 L

按等污泥负荷进行运行时间优化：

好氧段：

0l：Lm=(VIPcoD／h)／(t。l*MLSS)

02：Lm=(V2PcoD／m)／(t。2·MLSS)

假设LNl=LN2

则Vl／toI=V2／t02

tol+t02=200min

2l

(2)

(3)

(4)

m一7
=

m—a
=

一．

K一％
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．。．由(3)(4)可知：t们=120min t02=80min

缺氧段：

Al：LNOl2--"(V2PcoD／m)o(1一P)／(t。l·MLSS)

A2：LN02 2(VIPcoD／m)／(ta2·MLSS)

假设LNoI=LN02

则Vl／ta2=V2·(1一P)／t。l

又tal+ta2 2100min

．。．由(5)(6)可知：t。l=25min ta2=75min

LN。：第一段好氧反应氨氮污泥负

LN：：第二段好氧反应氨氮污泥负

LNo．：第一段缺氧反应硝态氮污泥

LN∞：第二段缺氧反应硝态氮污泥

t。。：第一段好氧反应运行时间

t。：：第二段好氧反应运行时间

tal．第一段缺氧反应运行时间

ta2：第二段缺氧反应运行时间

22

、‘：第一段进水体积

V2：第二段进水体积

m：碳氮比

风oD：进水COD浓度

P：排水比

(5)

(6)
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3．2．2三段进水的流量分配及时间优化计算

碳氮比为10时三段进水优化流量分配：

K十够十够。5L

．‘．由(1)(2)可知：V≈2．3 L V2≈1．6 L V3≈1．1L

碳氮比为10时按等污泥负荷进行运行时问优化：

好氧段：

Ol：Lm=(ViPcoD／m)／(t。l·MLSS)

02：Ls2=(V2PcoD／m)／(t。2·MLSS)

03：Lm=(V3PcoD／m)／(t。3·MLSS)

假设LNl=LN2=LN3

则Vi／tol=V2／t02=V3／t03

tol+t02+t032200min

．。．由(3)(4)可知：tol=91min t02264min t03=45min

缺氧段：

Al：LNol 2代氏oD／m)·(1-P)／(t。l·MLSS)

A2：LN02(VJDCOD／m)／(ta2·MLSS)

(1)

(2)

(3)

(4)

m一7
=

m—a
=

圪一K
=

一．

K一砭
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A3：LN03 2(V2JDCOD／m)／(ta3·MLSS)

假设LNoI=LN02=LN03

则Vl／ta2=v2／ta3=V3·(1一P)／t。l

又tal+ta2+ta3=100min

·。·由(5)(6)可知：t。l=12min ta2=52min ta3=36 min

同理可算得：

碳氮比为5时的三段进水优化流量分配为：

V≈1．2 L V2≈1．6 L V3≈2．3L

碳氮比为5时按等污泥负荷进行运行时间优化结果为：

好氧反应运行时间：

t们248min t02。64min t03 288min

缺氧反应运行时间：

tal2 28min ta2 231min ta3=41min

LN。：第一段好氧反应氨氮污泥负

LN：：第二段好氧反应氨氮污泥负

Lm：第三段好氧反应氨氮污泥负

L砌：第一段缺氧反应硝态氮污泥

Lso：：第二段缺氧反应硝态氮污泥

LN∞：第三段缺氧反应硝态氮污泥

t。。：第一段好氧反应运行时间

t舵：第二段好氧反应运行时间

t。，：第三段好氧反应运行时间

24

(5)

(6)

V：第一段进水体积

V2：第二段进水体积

V：第三段进水体积

m：碳氮比

PcoD：进水COD浓度

P：排水比

t。。：第一段缺氧反应运行时间

t缸：第二段缺氧反应运行时间

t幻：第三段缺氧反应运行时间



长安大学硕士学位论文

第四章试验过程及效果分析

本实验主要研究了分段进水SBR的分段数、进水COD／TKN值、进水氨氮负荷等

因素对COD、氨氮和总氮去除效率的影响。在三段进水的情况下，比较了按优化流量

分配原则和等流量分配原则进行流量分配时，该工艺对COD、氨氮和总氮的去除效率

的差异。

4．1实验影响因素控制

4．1．1温度

温度不但影响硝化菌的比生长速率，而且影响硝化菌的活性。在5～30℃的范围内，

硝化反应速率随温度的升高而加快，但超过30"C时增加幅度开始减小。当温度低于5

℃时，硝化细菌的生命活动几乎停止141。对于同时去除有机物和进行硝化反应的系统，

温度低于15"(2即发现硝化速率迅速降低。本实验温度控制在20～28。C，比较适宜硝化

细菌的生长。

4．1．2 pH值

硝化反应的最佳pH值范围为7．5～8．5。硝化菌对pH值变化十分敏感，当pH值低

于7时，硝化速率明显降低，低于6和高于9．6时，硝化反应进行十分缓慢。反硝化过

程的最佳pH值范围为6．5—7．5，不适宜的pH值会影响反硝化菌的生长速率和反硝化酶

的活性。当pH值低于6．0或者高于8．0时，反硝化反应将受到强烈抑制‘41。由于本实验

硝化反应和反硝化反应在同一个反应器内进行，可使硝化一反硝化过程中pH值变化彼此

抵消，pH值稳定在6—8．6之间。

4．1．3溶解氧

氧是生物硝化作用中的电子受体，反应器中溶解氧浓度的大小必将影响硝化反应的

速率。纳格尔和哈沃斯(Nagel&Haworth)于1969年已经发现反映器中溶解氧(DO)

浓度超过lmeCL时，随着溶解氧的增加，相应氨氮的氧化速率亦增加【20】。同时，溶解

氧对反硝化反应也有很大影响，主要由于氧会同硝酸盐竞争电子供体，同时分子态氧也
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会抑制硝酸盐还原酶的合成及其活性。虽然氧对反硝化脱氮有抑制作用，但氧的存在对

能进行反硝化作用的反硝化菌却是有利的。这类菌为兼性厌氧菌，菌体内某些酶系统组

分只有在有氧时才能合成。本工艺运行的交替好氧、厌氧状态可使的此类菌得到很好的

生长。本实验在反应器运行过程中，好氧阶段的溶解氧稳定在5mg／L以上，可使硝化

细菌以较高的速率进行硝化作用；厌氧阶段的溶解氧稳定在0．1rn-g／L以下，可保证反硝

化的正常进行。

4．2不同分段数对去除效果的影响

本实验从2010年4月15日至2010年7月20日运行阶段研究了不同进水次数对高

氨氮生活污水的处理效果的影响。其中，4月15日至5月30日为一次进水阶段，反

应器运行分为进水、好氧硝化、静沉、出水和闲置五个步骤。5月31日至6月28日为

两次进水阶段，反应器运行分为进水、缺氧搅拌(1A)、好氧硝化(10)、缺氧搅拌(2A)、

好氧硝化(20)、静沉和出水七个步骤。6月29日至7月20日为三次进水阶段，反应器

运行分为进水、缺氧搅拌(1A)、好氧硝化(10)、缺氧搅拌(2A)、好氧硝化(20)、缺氧

搅拌(3A)、好氧硝化(30)、静沉和出水九个步骤。各阶段进水量和运行时间分配见表

4．1。

表4．1
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4．2．1不同进水次数条件下DO和r,H的变化

不同进水次数条件下DO和pH值的变化见图4．1、图4．2和图4．3。

由图4．1可以看出，在采用一次进水的运行周期内，在开始进水的8min，进水扰动

沉淀的污泥使得DO浓度出现短时间的下降。随后，反应器开始曝气，DO浓度很快上

升，这是因为异养菌分解有机物消耗的溶解氧远远小于系统提供的溶解氧所致。由于系

统提供了异养菌分解有机物及硝化菌好氧硝化所需的足够的溶解氧，使得反应器内DO

在32min～41 min出现极短暂的波动后便开始稳步上升直到接近饱和。最后DO浓度稳

定在7mg／L至7．5 mg／L之间。由于系统在反应的第308min时开始停止曝气并进入沉降

阶段，DO浓度开始稳步下降，出水时达到3．96mg／L。

图4．1一段进水中pH值、D0变化

由于进水pH值大于反应器内的pH值，在进水初期出现几分钟pH值上升的现象，

随后由于进水对污泥层的扰动使得pH值较低的污泥层对混合液pH值起到中和作用并

使pH值开始下降。紧接着，随着曝气的进行，系统中的pH值开始快速上升，造成这

种现象的原因有两个：(1)在曝气过程中，由于有机物远大于耗氧物质氨的量，使得污

泥系统中异养菌数量远远多于亚硝酸菌和硝酸菌，所以曝气初期系统中主要以降解

COD为主，而异养微生物对有机底物的分解代谢和合成代谢都会产生C02，C02溶于水

产生H2C03，但曝气不断地将产生的C02吹脱，使得pH值的上升。(2)进水氨氮是由

NH4HC03提供的，使得混合液中存在大量的HC03。，而HC03-易分解为C02和OH。，

由于曝气不断地将产生的C02吹脱，使得反应不断往右进行从而使pH值上升【2¨。当

pH值达到最大值后便开始下降，随着反应的进行，下降速率逐渐变慢并趋于缓和。这
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是因为，随着反应的进行，HC03-由于分解C02和OH’而不断消耗，吹托C02产生的

OH’越来越少，以此同时硝化菌的硝化作用产生的H+却不断增加，当OH‘和H+产生量相

当时，pH值达到最大，随后便开始稳步下降。当pH降到5以下时，硝化反应受到抑

制，混合液的pH趋于稳定。

由图4．2可以看出，采用两次进水的运行工况中，在开始进水的6min内由于进水

扰动污泥层使得DO浓度开始下降。随后开始缺氧搅拌，异氧菌首先好氧降解有机物消

耗水中的溶解氧，使DO浓度在很短的时间内降到0．1mg／L以下的水平并稳定，较低的

溶解氧可保证反硝化的正常进行。由于进水pH值大于反应器中混合液的pH值，在进

水的几分钟内系统内pH值出现短暂上升的现象，当搅拌开始，混合液混合均匀后pH

值在6．44左右。由于进水中的COD为上一阶段残留的硝态氮提供了充足的碳源进行反

硝化，由此产生的OH。使pH值由6．44升至6．52。

系统进入第一次好氧曝气阶段(10)后，混合液中硝化菌开始氧化氨氮至硝态氮，

同时异养菌好氧分解1A结束后残余的有机物。由于系统提供足够的溶解氧，使得两者

在对溶解氧的利用上并没有明显的竞争关系，都取得比较好的效果。在第一次好氧曝气

初期，由于硝化菌和异养菌对溶解氧的消耗较大，系统中DO浓度上升很缓慢。随着反

应的进行，氨氮和COD浓度不断降低，DO浓度开始快速上升并稳定在6．6mg／L左右。

于此同时，系统中pH值也发生了明显的变化。先是在曝气初期pH值快速上升，这是

由于进水氨氮由NI-14HC03提供，使得混合液中存在大量的HC03。，而HC03-易分解为

C02和OH。，由于曝气不断地将产生的C02吹脱，使得反应不断往右进行而使pH值上

升。然后随着反应的进行HC03-不断减少，硝化菌氧化氨氮产生旷不断积累使得pH值

开始下降至5．11左右。
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图4．2两段进水中pH、Do变化

系统进入第二次缺氧搅拌阶段(2A)，随着4min短暂进水的结束，缺氧搅拌开始，

如同1A反应阶段一样，异氧菌首先好氧降解有机物消耗水中的溶解氧，使DO浓度在

很短的时间内降到0．1mg／L以下的水平并稳定。相对于反应器内10末端混合液的pH

值，进水的高pH值使得在进水4min内混合液的pH值由5．11快速上升至6左右，紧

接着，混合液中反硝化菌以进水中的COD为碳源，反硝化10段产生的硝态氮，使pH

值逐步上升至6．48左右。

系统进入第二次好氧曝气阶段(20)，由图4．2可以看出，此阶段的DO和pH值

的形状变化和lo段相似。随着曝气的开始，溶解氧快速由0mg／L上升至5mg／L。曝气

初期，由于硝化菌和异养菌对溶解氧的消耗较大，系统中DO浓度上升相对缓慢。随着

反应的进行，氨氮和COD浓度不断降低，DO浓度开始快速上升并稳定在6．8mg／L左

右。于此同时，系统中pH值先是在曝气初期快速上升，然后随着反应的进行逐步下降

至6．15左右，变化原因和1 O中pH值变化一样。

系统在第308min进入静沉阶段，由于曝气的结束，溶解氧开始下降，出水DO浓

度大概3．83mg／L左右，pH值为6左右。

采用三次进水的运行工况中，混合液内DO和pH值的变化和两次进水时候有很多

相似，但也有一些不同，下面做简要介绍。

由图4．3可以看出，如同两次进水时候的lA反应阶段，在开始进水的6min内，由

于进水扰动污泥层，使得DO浓度开始下降。随后系统开始缺氧搅拌，异氧菌首先好氧

降解有机物消耗水中的溶解氧，使DO浓度在很短的时间内降到O．1mg／L以下的水平并
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稳定，较低的溶解氧可保证反硝化的正常进行。与两次进水lA段不同的是，采用三次

进水的运行工况中进水pH值小于反应器中混合液的pH值，在开始进水的几分钟内，

系统内pH值出现短暂下降的现象，当搅拌开始，混合液混合均匀后pH值稳定在6．58

左右。由于进水中的COD为上一阶段残留的硝态氮提供了充足的碳源进行反硝化，由

此产生的OH。使pH值由6．58升至7．04。

系统进入第一次曝气阶段(10)，混合液中硝化菌开始氧化氨氮至硝态氮，同时异

养菌好氧分解lA结束后残余的有机物。如同两次进水时的10段，在好氧曝气初期，

由于硝化菌和异养菌对溶解氧的消耗较大，系统中DO浓度上升相对缓慢。随着反应的

进行，氨氮和COD浓度不断降低，DO浓度开始快速上升并稳定在6．7mg／L左右。于

此同时，pH值先是在曝气初期快速上升，这也是由C02的吹脱引起的。然后随着反应

的进行，HC03-不断减少，硝化菌氧化氨氮产生一不断积累使得pH值开始下降至最低

点5．53左右，紧接着又上升到5．59。也就是说在硝化反应开始65min便出现了“氨谷’’

[22-241，它的的出现意味着硝化反应的结束。

系统进入第二次缺氧搅拌阶段(2A)，随着4min短暂进水的结束，缺氧搅拌开始，

如同lA反应阶段一样异氧菌首先好氧降解有机物消耗水中的溶解氧，使DO浓度在很

短的时间内降到0．1mg／L以下并稳定。相对于反应器内10末端混合液的pH值，进水

的高pH值使得在进水4min内混合液的pH值由5．59快速上升至6．5左右，紧接着，混

合液中反硝化菌以进水中的COD为碳源，反硝化lO段产生的硝态氮，使pH值逐步上

升至6．57后又下降到6．54左右，出现了“硝酸盐峰”。 “硝酸盐峰"是由于反硝化结

束后兼性异氧菌进入缺氧发酵产酸阶段，从而导致pH值开始下降，即反硝化反应开始

35min便出现了“硝酸盐峰"，它的的出现意味着反硝化反应的结束。

系统进入第二次好氧曝气阶段(20)，由图4．3可以看出，此阶段的DO和pH值

的形状变化和10段相似。曝气初期，由于硝化菌和异养菌对溶解氧的消耗较大，系统

中DO浓度上升相对缓慢。随着反应的进行，氨氮和COD浓度不断降低，DO浓度开

始快速上升并稳定在6．9mg／L左右。于此同时，系统中pH值先是在曝气初期快速上升

至6．97，然后随着反应的进行逐步下降至6．73左右后又上升到6．83，出现了“氨谷"。

即硝化反应开始24min便出现了“氨谷"，它的的出现意味着20段硝化反应的结束。
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图4．3三段进水中pH、Do变化

由图4．3可以看出，3A段的DO及pH值的形状变化和2A段相似。30段的DO及

pH值的形状变化和30段的相似。再次不做赘述。需要指出的是，3A段的“硝酸盐峰”

出现在3A段缺氧反应的第14min，30段的“氨谷”出现在30段好氧反应的第8min。

从313min丌始反应器开始进入静沉阶段，由于曝气的结束，溶解氧开始下降，出

水DO浓度大概3．71mg／L左右，pH值为7．1左右。

4．2．2不同进水次数条件下COD的去除效果

实验进水COD由葡萄糖配制，浓度为1000mg／L，容积负荷为2Kg／m3·d。葡萄糖

是易降解有机物，在6h的反应周期内可以得到比较彻底的去除。COD的去除主要分两

个方面，第一个方面是异养茵好氧氧化COD使其浓度下降；第二个方面是反硝化菌利

用COD为碳源反硝化，从而导致COD的消耗。其中在采用一次迸水的运行工况中，

COD的去除主要是异养菌的好氧氧化和同步硝化反硝化时对COD的利用；二次进水和

采用三次进水的运行工况中的COD消耗则主要由于异养菌的好氧氧化和缺氧搅拌阶段

利用COD为碳源反硝化。由图4．4可以看出，在本实验中，进水次数对COD的去除率

几乎没有影响。从4月15日至7月20日，系统分一次进水、二次进水和三次进水运行，

出水COD浓度稳定，平均为41mg／L，去除率稳定在92％～98％。
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图4．4不同进水次数条件下COD去除效果

4．2．3不同进水次数条件下氨氮的去除效果 ．

实验用水的氨氮由碳酸氢铵配制，氨氮浓度为100mg／L，容积负荷0．2Kg／Kg／m3·d。

4月15日至7月20日，系统分一次进水、二次进水和三次迸水运行。其中，4月15日

至5月30日为一次进水运行阶段；5月31日至6月28日为二次进水运行阶段；7月1

日至7月20日为三次进水运行阶段。由图4．5可以看出，出水氨氮浓度总体上稳定在

两个阶段。第一个阶段从4月15日至5月30日，出水氨氮浓度虽然有小的波度，但5

月18日后逐步稳定，平均出水浓度为15．8mg／L，平均去除率为84．5％。第二个阶段从

5月31日至7月20日，即两次进水运行阶段和三系迸水运行阶段，出水氨氮浓度很快

稳定，平均出水浓度为0．63mg／L，平均去除率在99．7％。
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图4．5三不同进水次数条件下氨氮去除效果

影响氨氮硝化作用的因素有很多，主要有温度、pH值、溶解氧和污泥浓度等。这

些因素主要通过影响硝化细菌的活性来影响硝化作用。系统在4月15日至7月20日的

运行中，温度保持在20～2913，处于适宜硝化菌生长的温度范围。好氧阶段的溶解氧

也稳定在5mg／L以上，可以为硝化菌的硝化作用提供充足的溶解氧。污泥浓度控制在

7000mg／L左右，保证了足够的生物量。可见，造成出水氨氮浓度差异的主要因素为pH

值。在一次进水运行阶段，由图4．1可以看出，系统运行至94min时pH值已经低于6，

后来又逐步降到4．7左右。可见，系统的有效硝化反应主要集中在前94min，后来过低

的pH值使得硝化反应几乎停止不前，严重影响氨氮的去除，导致出水氨氮的居高不下

125-281。而在两次进水和三次进水运行阶段，由图4．2和图4．3可以看出，由于系统存在

缺氧反硝化，产生的碱度可以中和硝化反应消耗的碱度，使得系统在整个反应过程中

pH值均高于6，只在10后期存在pH值低于6的情况，这使得硝化反应能够比较彻底

的进行。
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4．2．4不同进水次数条件下总氮的去除效果

按照前述反硝化所需碳氮比相匹配的原则设计进水流量分配系数，除第一次进水缺

氧反应外，每一次进水中的有机碳的量正好可以反硝化上一次进水产生的硝态氮的量，

并假设正好完全反应，且好氧反应时氨氮完全转化为硝态氮，并不计细胞同化作用消耗

的氮。可以推导得到分段进水SBR工艺总脱氮效率的表达式：

，．”=1一上。

l+R

式中：‘为最后一级流餐分配系数； r／为脱氮效率；R为回流比。

按照上述脱氮效率的计算式可算出一次进水、二次进水和三次进水的理论总氮去除

率。表4．2列出了理论去除率与实际去除率的比较。

表4．2

3
b
E
V

蜊
蛏
城
确

+迸水总氮浓度+出水总氮浓度+去除率
100％

80％

60％槲
篷

40％稍

20％

0％

图4．6三不同进水次数条件下总氮去除效果

由图4．6可以看出，出水总氮浓度明显存在三个阶段。第一个阶段从4月15日至5

月30日，出水总氮浓度虽然有小的波度，但5月18日后逐步稳定，平均出水浓度为

47mg／L，平均去除率为54％。第二阶段从5月31日至6月28日，即两次进水运行阶

段，平均出水浓度为15．6mg／L，平均去除率在85．3％。第三个阶段从6月30至7月20

日，即三次进水运行阶段，出水总氮浓度很快稳定在7．3mg／L，平均去除率在稳定在92％。
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在第一阶段，由表4．2可以看出，理论总氮去除率为0，而实际平均去除率高达54％。

整个反应阶段DO浓度稳定在5mg／L以上，即在没有反硝化的情况下，仍然存在总氮损

失。这是因为同步硝化反硝化(SND)的作用。目前对SND现象主要有以下几种解释：

①微环境理论(物理学角度)

微环境理论是从物理学的角度对同步硝化反硝化进行解释，目前此理论被普遍接

受，并被认为是SND现象的主要原因。微环境理论认为：由于微生物相对于其存在的

大环境来说非常小，而影响微生物生存的环境却比较小。所以，宏观环境的变化会对微

生物生长的小环境产生不同程度的影响，而这些“不同程度”的影响会进而影响微生物

群体或类型。具体到活性污泥法处理污水中的微生物，由于微生物种群结构、基质分布

代谢活动和生物化学反应的不均匀性，以及物质传递的变化等因素的相互作用，在活性

污泥菌胶团内部和生物膜内部存在多种多样的微环境类型，而每一种微环境一般只适合

某一种微生物生存，对其他微生物则可能是不利的【291。

SBR反应器内活性污泥中影响微环境的因素主要有电子受体(DO、N03")的传递

速度、菌胶团的结构特征、各类微生物的分布和活动状况等【30】。在宏观环境为好氧的情

况下，由于氧扩散的限制，使得溶解氧在菌胶团或者絮体内形成溶解氧梯度，从外至里

溶解氧弄不不断降低，呈现不同的DO微坏境(如图4．7)。这些微环境为不同类型微生

物的生长提供了可能条件。在外层溶解氧比较高的区域，可以生长有好氧菌和硝化菌，

在内层缺氧区可以生长有缺氧菌核反硝化菌。硝化菌可以对氨氮进行硝化作用，产生的

硝态氮可以在内层由反硝化菌进行反硝化。从而使总氮得以去除。所以，对反应器内溶

解氧浓度及微生物的絮体结构进行控制是能否进行同步硝化反硝化的关键【3¨。

图4．7
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②宏观环境理论

该理论认为，反应器内的曝气并不能做到完全均匀，这就产生了反应器内不同区域

的溶解氧差异。有些区域溶解氧较高适宜硝化菌生长并进行好氧硝化，有些区域属于曝

气“缺失”而产生缺氧环境，使得反硝化菌得以生存，进而可进行反硝化作用。事实上，

在生产规模的生物反应器中，即使是完全混合的反应器整体均处于完全好氧状态的情况

并不存在，总是存在缺氧或缺氧区，故SND反应也就有可能发生。

③微生物理论

a．生物学解释

传统理论认为硝化反应只能由自养菌完成而反硝化则只能在厌氧条件下进行。但

是，近些年来好氧反硝化菌和异养硝化菌的发现打破了这种传统认识，并使得好氧反硝

化和异养硝化的解释有了生物学依据。该理论认为好氧反硝化反应和异养硝化反应的存

在在同步硝化反硝化脱氮中占有重要地位。Robertson等提出好氧反硝化菌也是异养硝

化菌，它可以直接将氨氮转化为气态终产物。已知的好氧反硝化菌有Pseudomonas

Spp．，Alcaligenes faecalis，Thiosphaera Pantotropho，他们同时也是异养硝化菌132,33】。也因

为如此，它能够直接把氨转化成最终气态产物。

b．中间产物理论

好氧反硝化所呈现出的最大特征是好氧阶段总氮的损失。一方面，这一现象可由存

在的好氧反硝化菌的微生物学理论予以解释；另一方面，从生物化学途径中产生的中间

产物，也能够解释一部分总氮损失的原因。

关于硝化作用的生物化学机制的研究，目前已初步搞清楚是按以下途径进行：

NH3_HEN—NH2专NH2一OH专N2-->N20(HNO)专NO专N02。一N03。

在这个过程中，至少有三个中间产物N2、N20和NO能以气体形式产生。其中硝

化、反硝化过程均可以产生中间产物N20和NO，而且其比例可高达氮去除率的10％

以上【341。另有研究表明，在亚硝酸细菌的作用下，氨的氧化过程也可能产生N20，美

国哈佛大学的Gereau等利用亚硝化单胞菌进行的纯培养实验表明，低溶解氧明显降低

了N02"的产量，相反N20的产量却增加了，从0．3％上升到约10％。较多的研究表明，

在好氧硝化过程中，如果碳氮比值较低，DO较低或STR较小，都能导致N20释放量

增大；而且好氧反硝化会产生比缺氧反硝化时更多的N20中间产物【35】。

同时，在第二和第三阶段，总氮去除率也高于理论值，这也和末端好氧硝化时的

36
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SND现象密切相关。

4．2．5不同进水次数条件下各形态氮的变化过程分析

不同进水次数条件下各形态氮的不同变化过程可以反映出系统去除氮素的不同过

程。下面选取在一次进水、二次进水和三次进水阶段稳定后的某天监测值来简要说明不

同进水次数下各形态氮的去除过程。

在采用一次进水的运行工况中(选取稳定后5月30日的监测值)，由图4．8可以看

出，氨氮在丌始的30rain内由120mg／L降到48mg／L，至反应90min时候已经降到了

30mg／L，由于此时pH值降到6以下，硝化菌活动受到抑制，90min后氨氮去除效果较

差，以致在接下来的210min中氨氮浓度只由30mg／L降至18mg／L。于此同时，亚硝态

氮以直保持较低水平，没有发生明显的积累。而硝态氮在前30min内并没有随着氨氮的

迅速降低而快速升高，可见在前30min内进行了较为彻底的同步硝化反硝化。

+氨氮--0．-硝态氮+亚硝态氮-．-)÷．COD

帝爹爹≯歹歹歹歹梦≯梦矿

1000

800 3
a’

600 5

枷篓
o

200 8
0

图4．8采用一次进水的运行工况中各形态氮的去除过程

在采用两次进水的运行工况中(选取稳定后6月28日的监测值且取样时间均为每

一段末)，第一次进水3L，如图4．9所示，氨氮在开始的1A段内由110mg／L被稀释到

到36mg／L，而理论稀释值为41 mg／L。可见，在1A段氨氮损失了(41—36)*8=40mg，

这可能是由于厌氧微生物的同化作用的结果。经过10段的好氧硝化，氨氮浓度降至2

mg／L左右。在2A段开始完成第二次进水2L，经过2A段反应，类似于1A段，氨氮同

样有损失，大概损失(22．1—18．6)·10=35mg。经过20段的好氧硝化，氨氮浓度由18mg／L

降至0．2mg／L。于此同时，亚硝态氮一直保持较低水平，没有发生明显的积累。在1A、

2A段末的硝态氮浓度分别为0．9 mg／L和0．1mg／L，可见，硝态氮在缺氧反硝化阶段反

37

柏扣∞∞∞∞加o

1

1

1

^．1／廿Ev

遥趟避酶榴器茸熏聪怕普，聪腻



第pq章试验过程及效果分析

硝化比较彻底。同时，在10、20段的硝态氮浓度分别为24 mg／L(理论值为36mg／L)

和14mg／L(理论值为18．6 mg／L)。可见在好氧段存在着明显的SND现象。

+氨氮+硝态氮+亚硝态氮十C01)

进水 lA lO 2A 20 出水

图4．9二次进水中各形态氮的去除过程

在采用三次进水的运行工况中(选取稳定后7月20目的监测值且取样时间均为每

一段末)，第一次进水2．3L，由图4．10可以看出，氨氮在丌始的1A段内由88mg／L被

稀释到到30mg／L，经过lo段的好氧硝化，氨氮浓度降至O．2 mg／L左右。在2A段开始

完成第二次进水1．6L，经过2A段反应，氨氮损失大概(16—13)宰8．9=26．7mg。经过20

段的好氧硝化，氨氮浓度由13mg／L降至O．3mg／L。在3A段，氨氮损失了(10．7)

宰10=30mg。同样30段也取得了良好的硝化效果，氨氮浓度由7mg／L降至0．2mg／L。

于此同时，亚硝态氮一直保持较低水平，没有发生明显的积累。在1A、2A和3A段末

的硝态氮浓度分别为O．12 mg／L、O．12 mg／L和0．12mg／L，可见，硝态氮在缺氧反硝化阶

段的反硝化比较彻底。同时，在10、20和30段的硝态氮浓度分别为17 mg／L(理论

值为31mg／L)、12 mg／L(理论值为13mg／L)和5mg／L(理论值为7mg／L)。可见在好氧

段同样存在着明显的SND现象。
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+氨氮+硝态氮+亚硝态氮+COD

进水 lA 10 2A 20 3A 30 出水

图4．10采用三次进水的运行工况中各形态氮的去除过程

4．3不同碳氮比对各指标去除效果的影响分析

^
J
b
EV

魁
蛏
o
o
o

本实验从2010年7月4日至2010年7月20日和2010年9月1 1日至2010年9月

17日两个时间阶段分别运行研究了不同碳氮比对高氨氮生活污水的处理效果影响。

4．3．1不同碳氮比条件下COD的去除效果

实验进水COD由葡萄糖配制，监测的7月4日至7月20日COD进水浓度为

1000mg／L左右，容积负荷为2Kg／m3·d左右。监测的9月11日至9月17日COD浓度

为500mg／L左右，容积负荷为1Kg／m3·d左右。葡萄糖是易降解有机物，在6h的反应

周期内可以得到比较彻底的去除。COD的去除主要分两个方面【361，第一个方面是异养

菌好氧氧化使得COD浓度下降；第二个方面是反硝化菌利用COD为碳源反硝化，从

而导致COD的消耗。由图4．11可以看出，两个运行阶段的出水COD浓度保持稳定，

大概稳定在20～50mg／L。去除率稳定在90％以上。可见，在本实验中，碳氮比对COD

的去除率并没有太大影响。
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第四章试验过程及效果分析
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图4．11不同碳氮比下COD去除效果

4．3．2不同碳氮比条件下氨氮的去除效果

实验用水的氨氮由碳酸氢铵配制，监测的2010年7月4日至2010年7月20日和

监测的2010年9月11日至2010年9月17日的氨氮进水浓度均为100mg／L左右，容

积负荷为0．2Kg／Kg／m3·d左右。由图4．12可以看出，在不同碳氮比的两个运行阶段，

出水氨氮浓度总体上稳定。平均出水浓度为在lmg／L以下，平均去除率在99％以上。

影响氨氮硝化作用的因素有很多，主要有温度、pH值、溶解氧和污泥浓度等。这

些因素主要通过影响硝化细菌的活性来影响硝化作用。系统在两个阶段的运行中，温度

保持在20～29℃，处于适宜硝化菌生长的温度范围。好氧阶段的溶解氧也稳定在5mg／L

以上，可以为硝化菌的硝化作用提供充足的溶解氧。污泥浓度控制在7000mg／L左右，

保证了足够的生物量。由于碳氮比不同的两阶段均为三次进水，在周期反应中存在反硝

化，这使得系统中pH值绝大部分时间在6以上。以上这些条件都保证了硝化细菌的活

性陋3引，使氨氮获得良好的去除效果。
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图4．12不同碳氮比下氨氮去除效果

4．3．3不同碳氮比条件下总氮的去除效果

如同在4．2节中介绍的一样，经过推导可以得到分段进水SBR工艺总脱氮效率的表

达式：

r／=，一南
式中：‘为最后一级流量分配系数； 77为脱氮效率；R为回流比。

按照上述脱氮效率的计算式可算出不同碳氮比下的理论总氮去除率。表4．3列出了

理论去除率与实际去除率的比较。

表4．3
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图4．13不同碳氮比情况下总氮的去除效果
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由图4．13可以看出，出水总氮浓度明显存在两个阶段。第一个阶段从7月4日至7

月20日，出水总氮浓度比较稳定，平均出水浓度稳定在7．3mg／L，平均去除率在稳定

在92％左右。第二个阶段从9月11日至9月17日，出水总氮浓度稳定在30 mg／L左右，

平均去除率在稳定在67％左右。

碳氮比等于10情况下的平均去除率高于理论去除率的主要原因为同步硝化反硝化

作用。在低碳氮比等于5情况下，实际去除率明显低于理论去除率，其原因解释如下：

由第二章的理论计算可知，在碳氮比等于5时，三次进水的进水量分别为第一次进

水1．2L、第二次进水1．6L和第三进水2．3L。在这种流量分配情况下1A段的反硝化碳

源为500 mg／L幸1．2L=600mg，而lA中的硝态氮量为3A段进水氨氮转化的硝态氮的量

与排水比P的乘积，即100mg／L*2．3L木0．5=1 15mg。按照a等于7计算，第1个周期lA

段积累硝态氮量为1 15mg一600mg／7—30mg，而且这种积累会随着反应的进行不断累积。

lA段最终累计值计算如下：

S。：—30—*-(1—-p一"-1)l—P

所以：limS。=60

式中：S。为第n周期1A段硝态氮积累量；P为排水比(本实验为0．5)。
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由以上分析可知，当系统运行稳定后，lA段的硝态氮会积累到60mg左右，由于

没有多余的COD进行反硝化，这部分硝态氮也会在2A和3A中出现，并由此影响了出

水硝态氮的浓度，使得系统达不到理论去除率。

4．3．4不同碳氮比条件下各形态氮的变化过程分析

+氨氮+硝态氮+亚硝态氮+COD

进水 lA 10 2A 20 3A 30 出水

图4．14碳氮比等于10时各指标去除效果

／、

d
西
E
V

恻
爱
D
o
o

由图4．14和图4．15可以看出，碳氮比对COD的降解并没有太大影响，在碳氮比等

于10和碳氮比等于5的情况下，COD浓度均在1A段末就获得良好的去除效果，之后

的各个反应阶段稳定在较低的水平。在氨氮去除方面，由于进水分配的不同，各段氨氮

浓度会有差异，但由图4．14和图4．15可以看出其去除过程十分相似。由于微生物的同

化作用和可能的厌氧氨氧化作用，在A段(缺氧段)末氨氮都有部分损失。然后在O

段(好氧段)氨氮都被硝化细菌比较彻底的氧化成硝态氮，氨氮浓度均在lmg／L以下。

另外，由图4．15可以看出，相对于碳氮比等于lO的情况，在碳氮比等于5的情况下A

段(缺氧段)存在亚硝态氮积累的现象。在碳氮比等于10的情况下，各段的亚硝态氮

浓度稳定在0．1mg／L左右；而在碳氮比等于5的情况下，A段(缺氧段)的亚硝态氮浓

度约2～5mg／L。这是由于反硝化碳源不足造成的。由于在碳氮比等于5的情况下1A

段存在硝态氮的积累，从而导致后续各个A段的反硝化碳源不足[39-40】，作为反硝化中

间产物的亚硝态氮便积累在A段反应阶段。

43

伽

啪

咖

枷

瑚

o∞∞∞加∞∞∞∞加伯o

^JbEv

趔趟甏疆怕翟茸瑟酶怕翟，嵫聪



第1，Ij章试验过程及效果分析

+氨氮+硝态氮+亚硝态氮*C01)

进水 lA lO 2A 20 3A 30 出水

图4．15碳氮比等于5时各指标去除效果

在影响总氮去除率的出水硝态氮浓度方面，进水碳氮比等于10时的硝态氮出水浓

度要明显低于碳氮比等于5时的硝态氮出水浓度。由图4．15可以看出，由于1A段的硝

态氮积累现象，使得反应周期的各个阶段硝态氮均有较高浓度。1A、2A和3A反应末

段硝态氮浓度分别为14mg／L、10 mg／L和ll mg／L，相对于碳氮比等于lO时各A段硝

态氮浓度接近0的情况有很大提高。另外，由于在在碳氮比等于5的情况下的进水流量

分配呈递增趋势，最后一次进水量最大，这也使得出水硝态氮浓度增高。总之，在碳氮

比等于lO时，硝态氮出水浓度稳定在5～8mg／L，而在碳氮比等于5时的硝态氮出水浓

度大概为30mg／L左右。
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4．4碳氮比等于5时氨氮进水负荷对各指标去除效果影响分析

4．4．1不同氨氮负荷条件下COD的去除效果

实验进水COD由葡萄糖配制，监测的8月14日至9月17日COD进水浓度均为

1000mg／L左右，容积负荷为2Kg／m3·d左右。葡萄糖是易降解有机物，在6h的反应周

期内可以得到比较彻底的去除。如同其他反应工况一样，COD的去除主要分两个方面，

第一个方面是异养菌好氧氧化使得COD浓度下降；第二个方面是反硝化菌利用COD

为碳源反硝化，从而导致COD的消耗。由图4．16可以看出，两个运行阶段的出水COD

浓度保持稳定，大概稳定在20～50mg／L。去除率稳定在90％以上。可见，在本实验中，

碳氮比对COD的去除率并没有太大影响。
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+进水COD浓度+出水COD浓度十去除率
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图4．16不同氨氮负荷下COD去除效果

4．4．2不同氨氮负荷条件下氨氮的去除效果

100％

90％

80％龉
餐

70％稍

60％

50％

实验用水的氨氮由碳酸氢铵配制，8月14日至9月8日进水氨氮浓度为200mg／L，

容积负荷为0．4Kg／m3‘d。9月11日至9月17日进水氨氮浓度为100mg／L，容积负荷

为0．2Kg／m3·d。由图4．17可以看出，在不同氨氮负荷下的两个运行阶段出水氨氮浓度

总体上稳定。平均出水浓度为在lmg／L以下，平均去除率在99％以上。可见，在碳氮

比等于5的情况下，进水氨氮负荷对氨氮的去除率并没有影响。
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图4．17不同氨氮负荷下氨氮的去除效果

4．4．3不同氨氮负荷条件下总氮的去除效果

由图4．18可以看出，在两个运行阶段，进水总氮浓度曲线和出水总氮浓度曲线几

乎平行。8月14日至9月8日运行阶段进水总氮浓度约为9月11日至9月17日运行

阶段进水总氮浓度的2倍，相对应的，前一运行阶段出水总氮浓度也约为后一阶段出水

总氮浓度的2倍。前一阶段出水总氮浓度为75mg／L，后一阶段出水总氮浓度为30mg／L。

两阶段的总氮去除率相近，平均约为63％。可见，在碳氮比等于5时，进水氨氮负荷对

总氮去除率并没有大的影响。
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图4．18不同氨氮负荷下总氮的去除效果
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4．4．4不同氨氮负荷条件下各形态氮的变化过程分析

选取各工况实验运行稳定后某一天的监测值来反映不同氨氮负荷条件下对各指标

的去除过程。

瑙100
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始

蓍3∞
足喜
酶S 40

桶
器

20

腻
蜮 0

+氨氮+硝态氮十亚硝态氮*COD

进水 1A 10 2A 20 3A 30 出水

图4．19进水氨氮负荷为0．2Kg／m3·d时各指标去除效果

+氨氮+硝态氮+亚硝态氮牛COD

进水 1A 10 2A 20 3A 30 出水

图4．20进水氨氮负荷为0．4Kg／m3·d时各指标去除效果

由图4．19和图4．20可以看出，进水氨氮负荷对COD的降解几乎没有影响。氨氮、

硝态氮和亚硝态氮的去除过程也十分相似。在氨氮去除方面，由于进水氨氮浓度不同，

各段氨氮浓度也会有差异，但由图4．19和图4．20可以看出其去除过程十分相似。由于

微生物的同化作用和可能的厌氧氨氧化作用，在A段(缺氧段)末氨氮都有部分损失。

并且高负荷工况下各A段(缺氧段)氨氮浓度差不多是低负荷情况下各A段(缺氧段)

氨氮浓度的2倍，并没有因为负荷的不同而出现去除过程的差异。然后在O段(好氧

段)，氨氮都被硝化细菌比较彻底的氧化成硝态氮，氨氮浓度均在lmg／L以下。另外，
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由图4．19和图4．20可以看出，两种工况中A段(缺氧段)均有亚硝态氮积累的现象。

高负荷情况下，1A、2A和3A段亚硝态氮的浓度为1lmg／L、9mg／L和8mg／L；在低负

荷情况下，1A、2A和3A段亚硝态氮的浓度为4mg／L、3mg／L和2mg／L。如上一节所

述，这是由于低碳氮比情况下的反硝化碳源不足造成的，和氨氮进水负荷没有关系。

在影响总氮去除率的出水硝态氮浓度方面，高负荷工况的出水硝态氮浓度约为

67mg／L，低负荷工况的出水硝态氮浓度约为32mg／L。可见，进水氨氮浓度相差一倍的

情况下，出水硝态氮浓度也相差几乎一倍。也就说对于本系统来说，氨氮容积负荷的差

异对于硝态氮的去除过程和去除效率并没有明显影响。
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4．5等流量进水与优化流量进水的比较

4．5．1等流量进水情况下DO和pH值的变化过程分析

通过对比图4．2l和图4．3可以看出，在按等流量方法分配进水和按优化流量方法分

配进水的采用三次进水的运行工况中，混合液内DO和pH值的变化有很多相似，但也

有一些不同。下面做简要介绍。

由图4．21可以看出，在开始进水的3min内由于进水扰动污泥层使得DO浓度开始

下降。随后开始缺氧搅拌，异氧菌首先好氧降解有机物消耗水中的溶解氧，使DO浓度

在很短的时间内降到O．1mg／L以下的水平并稳定，较低的溶解氧可保证反硝化的正常进

行。另外，由于进水pH值小于反应器中混合液的pH值，由于进水扰动，在开始进水

的几分钟内，系统内pH值出现短暂下降的现象，当搅拌开始，混合液混合均匀后pH

值在6．64左右。由于进水中的COD为上一阶段残留的硝态氮提供了充足的碳源进行反

硝化，由此产生的OH‘使pH值由6．64升至6．85。随后pH值开始下降并稳定在6．84，

在1A段反应的第25min出现了“硝酸盐膝"。 “硝酸盐峰"是由于反硝化结束后兼性

异氧菌进入厌氧发酵产酸阶段，从而导致pH值开始下降，它的的出现意味着反硝化反

应的结束。

系统进入第一次曝气阶段(10)，混合液中硝化菌开始氧化氨氮至硝态氮，同时异

养菌好氧分解lA结束后残余的有机物。由图4．21可以看出，在好氧曝气初期阶段，

系统内溶解氧迅速上升，然后又很快下降。上升是由于曝气的突然进行所导致的，而下

降则是由于硝化菌和异养菌对溶解氧的消耗大于系统曝气传递给混合液的溶解氧量引

起。随着反应的进行，氨氮和COD浓度不断降低，DO浓度开始快速上升并稳定在

7．5mg／L左右。于此同时，pH值先是在曝气初期快速上升，如同图4．3所反映的那样，

也是由C02的吹脱引起的。然后随着反应的进行，HC03-不断减少，硝化菌氧化氨氮产

生旷不断积累使得pH值开始下降至最低点6．81左右，紧接着又上升到6．93，即在好

氧反应的第19min时候出现了“氨谷"。它的的出现意味着硝化反应的结束。

系统进入第二次缺氧搅拌阶段(2A)，随着4min短暂进水的结束，缺氧搅拌开始，

如同1A反应阶段一样异氧菌首先好氧降解有机物消耗水中的溶解氧，使DO浓度在很

短的时间内降到O．1mg／L以下的水平并稳定。相对于反应器内10末端混合液的pH值，

进水的低pH值使得在进水4min内混合液的pH值由6．77快速下降至6．22左右，紧接
49
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着，混合液中反硝化菌以进水中的COD为碳源，反硝化10段产生的硝态氮，使pH值

逐步上升至6．85后又下降到6．79左右，系统在2A段缺氧反应的第17min再次出现了

“硝酸盐峰”。

系统进入第二次好氧曝气阶段(20)，由图4．21可以看出，此阶段的DO和pH值

的形状变化和10段相似。曝气初期，系统内溶解氧迅速上升，然后又很快下降。上升

同样是由于曝气的突然进行，空气中溶解氧迅速传递给混合液所导致的，而下降则是由

于硝化菌和异养菌对溶解氧的消耗大于系统曝气传递给混合液的溶解氧量引起。随着反

应的进行，氨氮和COD浓度不断降低，DO浓度开始快速上升并稳定在7．7mg／L左右。

于此同时，系统中pH值先是在曝气初期快速上升至7．1，然后随着反应的进行逐步下

降至6．9左右后又上升到7。12，出现了“氨谷”。即硝化反应开始第19rain便出现了“氨

谷"，这意味着硝化反应的结束。
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图4．2l等流量分配进水Do、pH值变化过程

由图4．21可以看出，3A段的DO及pH值的形状变化和2A段相似。30段的DO

及pH值的形状变化和30段的相似。在此不做赘述。需要指出的是，3A段的“硝酸盐

峰"出现在3A段缺氧反应的第1 1rain，30段的“氨谷”出现在30段好氧反应的第18rain。

从313min开始反应器开始进入静沉阶段，由于曝气的结束，溶解氧开始下降，出

水DO浓度大概1．2mg／L左右，pH值为7．04左右。

由以上分析可知，在两种不同流量分配方法的采用三次进水的运行工况中，混合液

内DO和pH值的变化趋势有很多相似，变化机理也十分相近。若分别用“氨谷’’和“硝

酸盐膝”来判定硝化和反硝化的结束时间，可以计算出两种流量分配方法的有效反应时
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间。若按优化流量分配方法进行进水，硝化反应和反硝化反应共需要1 58min。 若按等

流量分配方法进行进水，硝化反应和反硝化反应共需要109min。可见，仅从反应时间

上来看，按等流量分配方法进水要优于按优化流量分配方法进水。

4．5．2不同进水流量分配条件下COD的去除效果分析

实验进水COD由葡萄糖配制，监测的7月4日至7月20日为优化流量分配进水阶

段，9月18日至9月23日为等流量分配进水阶段。两阶段COD进水浓度均为1000mg／L

左右，容积负荷为2Kg／Kg／m3·d左右。

葡萄糖是易降解有机物，在6h的反应周期内可以得到比较彻底的去除。如同其他

反应工况一样，COD的去除主要分两个方面，第一个方面是异养菌好氧氧化使得COD

浓度下降；第二个方面是反硝化菌利用COD为碳源反硝化，从而导致COD的消耗。

由图4．22可以看出，两个运行阶段的出水COD浓度保持稳定，大概稳定在20一50mg／L。

去除率稳定在90％以上。可见，在本实验中，两种不同的流量分配方式对COD的去除

率并没有太大影响。
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图4．22不同流量分配情况F COD去除效果比较

4．5．3不同进水流量分配条件下氨氮的去除效果分析

实验用水的氨氮由碳酸氢铵配制，监测的2010年7月4日至2010年7月20日和

监测的2010年9月18日至2010年9月23日的氨氮进水浓度均为100mg／L左右，容

积负荷为O．2Kg／Kg／m3·d左右。由图4．23可以看出，在不同流量分配方式的两个运行

阶段，出水氨氮浓度总体上稳定。平均出水浓度为在lmg／L以下，平均去除率在99％

S1
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以上。说明对于本系统来说，两种进水流量分配方式对氨氮的去除率没有明显影响。

^
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磁
膝

—·一进水氨氮浓度+出水氨氮浓度+去除率
100％

得
95％篷

稍

90％

图4．23不同流量分配情况下氨氮去除效果

4．5．4不同进水流量分配条件下总氮的去除效果分析

由图4．24可以看出，在优化流量分配进水阶段，进出水总氮浓度保持稳定。出水

总氮平均在7．3mg／L左右，去除率平均在92％左右。在等流量分配进水阶段，出水总氮

明显偏高，平均在10．7mg／L左右，去除率平均在88％左右。可见，在总氮去除率方面，

优化流量进水方式要优于等流量进水方式【41431。
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图4．24不同流量分配情况下总氮的去除效果
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4．5．5不同进水流量分配条件下各形态氮去除过程分析

选取各工况实验运行稳定后某一天的监测值来反映不同流量分配条件下对各指标

的去除过程。

+氦氮+硝态氮+亚硝态氮十COD

进水 lA 10 2A 20 3A 30 出水

图4．25优化流量分配三次进水个指标去除效果

进水 1A 10 2A 20 3A 30 出水

图4．26等流量分配三次进水各指标去除效果

由图4．25和图4．26可以看出，两种流量分配方式对COD的降解几乎没有影响。氨

氮、硝态氮和亚硝态氮的去除过程也十分相似。在氨氮去除方面，由于进水流量分配的

不同，各段氨氮浓度也会有差异，但可以看出其去除过程十分相似。 由于微生物的同

化作用和可能的厌氧氨氧化作用，在A段(缺氧段)末氨氮都有部分损失。这同样也

是由于微生物的同化作用吸收了一部分氨氮和可能发生的缺氧氨氧化作用。然后在O

段(好氧段)氨氮都被硝化细菌比较彻底的氧化成硝态氮，氨氮浓度均在Img／L以下。

另外，由图4．25和图4．26可以看出，两种工况中各段(缺氧段)均没有发生亚硝态氮
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积累的现象，说明两利，进水流量分配方式下都能进行比较彻底的硝化和反硝化作用。另

外，在影响总氮去除率的出水硝态氮浓度方面‘4446】，优化流量分配进水的工况的硝态氮

出水浓度要明显低于等流量分配进水的工况的硝态氮出水浓度。前者硝态氮出水浓度为

7mg／L，后者为1 lmg／L。
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5．1试验结论

第五章试验结论及建议

本试验采用SBR反应器，以模拟高氨氮废水作为处理对象，采用优化流量分配方

法来对多段进水SBR工艺的进水流量进行分配，并按等污泥负荷的原则对运行时间进

行优化。研究了分段数、进水COD／TKN值、氨氮负荷等因素对COD、氨氮和总氮去

除效率的影响。在三段进水的情况下，比较了按优化流量分配原则和等流量分配原则进

行流量分配时，该工艺对COD、氨氮和总氮的去除效率的差异。

通过试验研究，得到了以下结论：

(1)当多段进水SBR工艺采用优化流量分配方法并按等污泥负荷的原则对运行时

间进行优化时，分段数对COD的去除率并无太大影响。而对氨氮和总氮的去除率影响

较大。一段进水工艺的氨氮和总氮的去除率分别为79％～87％和46％～70％。二段进水

工艺的氨氮和总氮的去除率分别为98％～99％和81％～87％。三段进水工艺的氨氮和总

氮的去除率分别为99％和90％～94％。

(2)当多段进水SBR工艺采用优化流量分配方法并按等污泥负荷的原则对运行时

间进行优化时，进水COD／TKN值对COD和氨氮的去除率并无太大影响，而对总氮的

去除率影响较大。这是由于采用优化流量分配的多段进水中，COD／TKN值决定流量分

配系数。在COD／TKN为10(进水COD浓度为1000mg／L、氨氮浓度为100 mg／L)和

COD／TKN为5(进水COD浓度为1000mg／L、氨氮浓度为200 mg／L)时的总氮去除率

分别为90％～94％和57％～69％。

(3)三段进水SBR工艺采用优化流量分配并按等污泥负荷的原则对运行时间进行

优化时的总氮的去除率可达到90％'-'94％。按等流量进行流量分配的总氮去除率达到

86％一90％。可见，从提高总氮去除率的方面来看采用优化流量分配要好于按等流量进

行流量分配。

(4)通过溶解氧和pH值连续监测可知，本试验每一种运行工况的水力停留时间

都可以缩短。若按优化流量分配方法进水，有效反应时间为158min。若按等流量分配

方法进水，有效反应时间需要109min。可见，仅从反应时间上来看，按等流量方法进

水要优于按优化流量方法进水。
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5．2建议

在试验运行和试验结果分析过程中，发现试验中存在一些待完善之处，需要在后续

试验中改进，在此提出一些建议：

(1)本试验的理论值和实测值存在微小差异，今后可通过加强对反应系统内微生

物的观察，从微观角度解释这种差异。

(2)本试验在好氧生物反应阶段的溶解氧保持在5mg／L以上，过高的溶解氧增加

了系统的能耗，可研究不同溶解氧对去除效果的影响，找出好氧段最经济有效的溶解氧

值。

(3)经过试验研究，本试验并不适合处理低碳氮比时的高氨氮废水，今后可加强

对于低碳氮比高氨氮废水的运行工况的研究。

(4)通过溶解氧和pH值连续监测可知，系统的反应时间可以大大缩短。今后可

考虑用溶解氧测定仪和pH值计来控制好氧和缺氧反应时间，缩短水力停留时间。

(5)本试验只比较了优化流量分配进水和等流量分配进水的优劣，今后可加强其

他流量分配系数的研究，找出不同水质下最优的流量分配系数。
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