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緒 論

　下水道の普及により，その処理施設から発生する汚泥は膨大となり，その処

理，処分が大きな問題となってきた。昭和53年度末の建設省の実態調査1）に

よると，濃縮汚泥（含水率97％）で2，996×104m3となっており，下水処

理の処理性能は汚泥処理で決定されると言っても過言ではない。ところが既に完成され

た下水処理場に於いては，建設時に水処理施設を中心とした水質保全に注目して，

汚泥処理は汚泥の減量のみを目的とし，十分な処理方式の検討がなされていな

かった。そのため現状の処理施設では，十分な汚泥処理を行うことができず，

放流水質の規制強化もあいまって，もう一度汚泥処理方式を見直す時期にきて

いる。下水汚泥の最終処分は，各自治体の置かれている自然的，社会的，経済

的条件によって，その方式を論じ合うことが必要であり，単に標準化された設

計指針によるプラント建設には多くの問題がある。現に汚泥処理方式は流動的

であり，定まった方式はなく，その処理システムは各プロセスの方法を選択し，

それを組み合わせることによって，最終処分の方法に適した方式を検討してい

るo

　日本の場合，発生する下水汚泥量に対する処分地の確保や，衛生的な見地か

ら汚泥の最終処分形態を考えると，基本的には灰化減量を行わねばならない

が，昨今の石油事情に端を発したエネルギー問題から，安易に多量の補助燃料

を使用する焼却処分にも多くの問題がある2）4）。その一方で，発生する汚泥は乾

物当り60～80％の有機物を含んでおり，消化槽に於いてはメタンガスとし

て資源の回収が可能であり，焼却炉に於いては，含水率の調整により廃熱ボイ

ラーを設けることにより熱回収ができる。さらに，下水汚泥の発生地区に於い

ては堆肥化等の有機物利用をも考えねばならない。

　これらの汚泥処理プラントの設計に際して最も問題になるのが汚泥の質的変

動である。汚泥は，発生する地区によって当然変わるが，時間変動から季節変動

まで大きく性状が変わる。一方，下水汚泥の処理に用いられる機械の多くは既

に化学プラント等k於いて実績を持っているが，これら入口汚泥の変動に対し

て一定した処理性を確保することが必要であり，これらの変動に対応できるブ
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ラントなり，プロセスを考えるのが　我々下水分野の技術屋の大きな責任であ

る。

　本研究は，このような性状の変化の激しい下水汚泥の処理処分システムを設

計するに際し，従来から用いられている各単位操作の評価と，現時点で特に省

エネルギー方式として開発した立型遠心濃縮機，低温加圧方式の熱処理システ

ム，噴流式汚泥焼却炉および階段炉等を含めた濃縮一調質一脱水一焼却

の単位操作の評価を行う。第1編では，下水汚泥の濃縮プロセスとして，重

力濃縮と，加圧浮上濃縮，更にこれら従来方式とは異った立型遠心濃縮機を用

いた強制濃縮の開発を中心に，濃縮プラントのエネルギー評価5）を，第2編では，

薬注脱水プロセスとして，真空脱水機と加圧脱水機を用いた石灰脱水と，遠心

脱水機とベルトプレスを用いた高分子凝集剤，さらに低温加圧熱処理による無

薬注脱水とのエネルギー評価9）第3編では焼却プラントとして熱処理汚泥の脱

水ケーキを対象とした焼却実験に基づく，噴流式汚泥焼却炉，階段式汚泥焼却

炉および溶融焼却炉の焼却プラントの評価と，第4編では，本論文の結論とし

て，第1．2．3編での実験に基づく濃縮，脱水，焼却の各プロセスのエネルギー

量の算出式と濃縮・脱水・焼却システムのエネルギー評価を行う？

　筆者は，これら新しい汚泥処理プラントを開発して製品化してきたが，特に

最近のエネルギー問題にかんがみ，これらを従来プロセスと比較するため，新

しい評価方法として電力消費量，補助燃料および薬品量によるエネルギー単位

を用いて考察してきたものである。3）
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第1章　下水汚泥処理のエネルギー評価

第1節　汚泥処理でのエネルギー消費量

　下水道施設省資源・省エネルギー化調査委員会の報告によると1）わが国の下

水処理場において消費される全電力量は年間約18億KWであり．国内で消費

される全電力量の0．4％を占める1）。　これを下水処理量当たりでみると，平均

して0．3KWH／m3となる。

　表1．1に全国の下水処理場における資源およびエネルギー消費状況を示すが，

水処理系統と汚泥処理系統との消費電力量は，85：15の割合となっている。

水処理系では，プロワーとポンプの電力消費が大きいためと考えられる。一方，

資源量としては，重油を約440，000　kL／年消費している。この量はわが国の全重

油消費量の0．5％にあたる。下水処理場で使用される重油は，消化槽加温用，

焼却用，ディーゼルエンジン用（発電機用，ポンプ用），　暖房用等に使用し，

焼却炉用で88％，消化槽用加温用で約11％となる。すなわち，重油はほと

んど汚泥の処理に使用される。

　一方，回収できるエネルギーとして発生消化ガス量は，約750，000，000m3

であり，これを電力量に換算すると，1．4億KWHとなる。この発生消化ガスを

電力に変換したとすれば，全国の処理場において消費する電力の約8％がまか

なえる。

　東京都の調査においても表1．2の処理場・ポンプ場エネルギーが全体の93

％を占め，その構成は汚水処理用37％，汚泥処理用54％となる3）。またエ

ネルギーの種類では，汚水処理に使用したエネルギーはそのほとんどが電力で

あるが，汚泥処理用については電力と燃料の割合は16：84と，燃料の占める

割合が高い。

　汚泥処理に使用する資源量は，重油量が最も大きい。この資源量を次章で述

べるエネルギー単位で汚泥TON当りのエネルギー消費量をもとめると表1．3と

なる。

　エネルギー消費量は，処理方式により異なる。公共下水道のように焼却プラ

ントを持っている処理場では重油の消費量が多く，エネルギー量も合計20，658
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表1．1　全国の処理場におけるエネルギー資源及びエネルギーの消費状況

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（統計資料による）

項　　　　　　　目 単　　位 公共下水道 流域下水道
特定環境保全

�､下水道
特定公共
ｺ　水　道

合　　計

処　　理　　人　　　口 人 22556，580 1，g86β96 2，057 己500 24，550，833

1；000㎡／年 5，346，642 400，262 115 45，707 5，792，726

処　　理　　水　　　量
1，000㎡／日 14，648 1，097 03 125 15，870．3

1，000t／年 2，441．6 452．3 0．Ol 13．7 2．9076

発　生　固　形　物　質
t／日 6．6893 1，239．2 0．03 375 7，966．03

水処理電力　量 1000kW％ 1，392，901 169，822 393 17，669 1，580，785消費電力量

汚泥処理電力量 1．00㎝㎎ 234，766 26，728 16．9 6，620 268，130．9

総消費電力　量 1，000kWH偏 1．62τ667 196，550 409．9 14，289 1，838，915．9

水量当り水処理電力量 kWH偏 0．26030 0．42428 3．41621 0．38657 0．27289

水　　量　　当　　り

?D処理電力量
kWHム 0．04391 0．06678 0．14662 0．14484 0．04629

水　　量　　当　　り

刻ﾁ費電力　量
kWHム 0．30421 0．49105 3．56282 0．53141 0．31918

発生固形物量当り

??搏d力　量
kWH／t 510，936 355，044 31，190，530 1，290，536 543，673

発生固形物量当り

?D処理電力量
kWH／t 93，684 59，092 1，338，624 483，807 92，217

発生固形物量当　り

香@消費電力　量
kWH／t 604，620 414，136 32，529，154 1，774，343 635，890

処　理入　口　当　り

?@処理電力量
kWH／人・年 60．88 85．48 191．06 1，432．36 64．39

処　理人　口　当　り

?D処理電力量
kWH／人・年 10．38 13．45 8．20 404．62 10．11

処　理人　口　当　り

香@消費電力量
kWH／人・年 71．26 98．93 199．26 1．83698 74．50

塩　　　酸 t／年 7，586．4 800．6 0 68 8，393．8

注　　入

ﾁ毒剤
次亜塩素酸
¥　　ー　　ダ

t／年 7．7434 676．7 0．1 430．2 8，850．4

そ　の　他 t／年 135．4 0 0 0 135．4

発生消化ガス量 1，000㎡／年 71，363．1 3，913．7 0 0 75，306．8

重　　　　油　　　量 k皇／年 432，933．6 10．3328 0 136．0 443，402．4

石　　　灰 LOOOkg／年 126．4177 8，009．8 0 1，044．7 135，472．2

塩化第2鉄 1，000kg／年 62，248．1 5，038．6 0 175．0 67，461．7

脱水用薬

i添加物 高　分　子 1，000kg／年 1，338．0 3071 0．01 0 1，645．11

そ　の　他 1，000kg／年 43，198．8 3，582．7 0 681．8 4τ463．3
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表1．2　処理場・ポンプ場エネルギー使用状況（昭和54年東京都下水道局）

電　　力　　量
燃　　　　　　　　　　　　　料 　　計

i電力換算103k㎜）

　　　種別

{設
（103kWh） 重　　油（KL） 消化ガス（103m㍉ 都市プロパンガス

@（103m3）

＊汚水処理
312，423 55 一 『 3121936

処理場

汚泥処理 72，723 29β75 17，023 一

772，437

459，501

ポ　　ン　プ　場 53，972 175 一 　 55，561

混　　　　　練 2，355 　 一 　 2，355

処　　理　　場 15，993 213 一 129 19，472

ボ　　ン　プ　場 119，653 3，178 240 一 一 一 173 44 23，901 3，693

混　　　　　練 482 27
一

0．1 736

処　　理　　場 401，139 30，143 17023 129 7911909
合　　計

ボ　　ン　プ　場 461，126 57，150

D一一｝

30，345 175 17，023 　 173 44 854，284 59284

混　　　　　練
一2，837

27
一 Ol 3，091

1汚水処理には場内ポンプ所を含む。

表1．3　汚泥1TON当りのエネルギー消費量

公　共　下　水　道 流　域　下　水　道 全国処理場合計　処理場

早@源
エネルギー

P03kca〃T
比　％

エネルギー

P03kca〃T 比　％
エネルギー

P03kca〃T
比　％

電　　　　力 229．5 11．1 144．8 35．8 225．9 12．5

重　　　　油 1，755．4 85 226．2 55．9 1，509．7 83．4

石　　　　灰 15．5 0．8 5．3 1．3 14 0．4

塩化第2鉄 65．0 3．1 28．1 6．9 59．4 33

高分子凝集剤 0．4 0．1 0．5 0．1 0．4 0．0

合　　計 2，065．8 100 404．9 100 1，809．4 ’100

×1　oikcae／Tdsとなる。一方，新しく処理場の建設を進めている流域下水道で

は，焼却プラントを運転している処理場が少ないためエネルギー量は404．9×

i　03kcaa／Tdsとなる。また全エネルギー中の重油の比も，公共下水道の85％

に対し，55．9％と少ない。全国ベースで見ても，現状の下水処理場の汚泥処

理に消費しているエネルギーは，180　9．4×i　03kcae／Tdsである。しかし，汚

泥を最終処理形体の焼却灰化する場合，さらにエネルギー消費量は増加すると

考えられる。
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　汚泥の脱水時に消費される薬品として，石灰，塩化第2鉄，高分子凝集剤等

があるが現状では，石灰，塩化第二鉄による脱水処理方式が多いため，高分子

凝集剤のエネルギー消費量は少ない。しかし，新しい処理方式（ベルトプレス

型脱水や遠心脱水等）を採用している流域下水道では，高分子凝集剤の汚泥

Ton当りの消費量は公共下水道より高い比となっている。これら薬品は汚泥量

の増大を招くとともに，ほとんど回収することができず，脱水ケーキ，または

灰としてそのまま消費されており，資源の無駄使いとなっている。そこでこの

汚泥の性状別構成比を図11に示す4）。汚泥中に凝集剤が27．9％も含まれて

おり，これが汚泥量の増加，更には発熱量の低下をまねいている。

　下水道施設省資源エネルギー化調査委員会の調査した汚泥処理方式別発生固

形物当りの電力量源単位で汚泥処理法を評価すると，濃縮一搬出ならぱ，

22．7㎜／Tds，脱水搬出の場合で90－100㎜／Tds　，　Jke　A］　lltまで入れると，

2，000KWH／Tdsとなりており，処理
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　濃　乾　消
方式が醐化すれば当然電力量原単位　　　驚聾貨
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　泥　泥　泥
は増加する。そのため汚泥施設の建　　　　　　　（0・2）（O・9）（1・0）

設に際しては，これら各処理過程で

のエネルギー評価をもとにした汚泥

処理のトータルコストを求める必要

があるし，さらに安易な単位操作の

組合わせだけでなく，本論文の主た

る研究である低温加圧熱処理のよう

な（薬品を全く使用せず，汚泥の熱

量を利用した）システム処理の評価

を行い，エネルギー消費の少ないプ

・セスを決定して行く必要がある。 注（）内数字はパーセント

図1．1　発生汚泥量の性状別構成比

　　　　（乾燥固形物量）
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第2節　エネルギー単位

　科学技術庁資源調査会では，各産業部門の単位生産量当りの投入エネルギー

（すなわち，全エネルギー源単位）より，各製品の生産エネルギーを求めてい

る6）。表1．4は石灰，石油等の直接エネルギー単価を示す㌘石炭と天然ガスは

エネルギー単価O．8933円／i　O　3kca2，1．041円／i　O　3kca2と低く，石油製品や電

力の1／3～1／5程度であり，エネルギー源として見直す必要がある。表1．5に

表1．4　エネルギー単価と換算率

品　目

昭和49年
Gネルギー単価
~／103kca1

エネルギー換算率 品　　目

　昭和49年
Gネルギー単価
~／103kcal

エネルギー換算率

石　　炭 0．8933 τ400kca1／kg 石油製品 2，952 9，400kca1〃

亜　　炭 2，133 4，100kca1／kg 石炭製品 2，793 6，800kcal／kg

原　　油 1，639 9，400kcal／皇 電　　力 5，083 12，000kcal！kWh

天然ガス 1，041 9，800kcal／m3 都市ガス 7，188 10，000kcal／m3

表1．5　昭和49年度の電力10社（電力9社と電発）
　　　　の燃料消費量及び消費発熱量

燃料消費量 消費燃料平均発熱量 消費発熱量　項目
Gネルギー

（A｝ （B） ω×（B）
産業連関表

石　　炭 6，733×103kl 5，502kca1〃 3704×1012kcal 49．02×1012kcal

原　　油 23，256×103kl 9，137kcal〃 212．49×1012kca1 301．5×1012kcal

重　　油 24，937×103kl 9，699kcal〃 24L86×1012kcal

ナフサ 3β53×103kl 8，235kcal／丑 30．08×1012kcal
350．4×1012kca1

軽　　油 107×103kl 9，078kcal／り 0．97×1012kcal

LNG 2，475×103t 13，140kca1／kg 32．52×1012kcal

ガ　　ス 877×106N㎡ 5，370kcal／N㎡ 4．71×1012kcal 13．49×1012kca1

1、PG 14t 11，980kcal／kg 0．71×1012kcal 2041×1012kcal

計 55．984×1012kcal 73．57×1012kcal
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昭和49年度の電力10社の調査による燃料消費量と消費発熱量を示す。この

比率によれぱ，日本では88％までが石油に依存していることがわかる。最近

の代替エネルギーの技術は太陽エネルギーや地熱エネルギー，海洋エネルギー

等があるが，まだまだの感があり，原子力をはじめとして当面は石油や石炭等

の従来の資源に依存せねばならず，石油資源の安定供給が必要とされる。その

ため，昭和55年度の調査結果の表1．1に示すように，年間443，402　k2／年の

重油を消費する汚泥処理に於いては，石油の安定供給は非常に関心のある問題

である。

表1．6　基礎原料エネルギー（科学技術庁資源調査会）

基　礎　原　料 原　　単　　位 エネルギー計算

硫　　　　　　　　酸 0．02〃kg 一

苛性ソーダ塩素 0．65　〃 6．5×106kcal／t

ア　　ン　　モ　　ニ　　ァ 0．45　〃 4．5×106“

メ　　タ　　ノ　　ー　　ル 0．61　〃 6．1×106“

ベンゼン・キシレン 0．63　〃 6．3×106“

パ　ラ　キ　シ　レ　ン 134　〃 13．4×106“

エチレン・プロピレン 0．41　〃 4．1×106“

（注）①石油発熱量は10，000Kcal／aとして計算した2）。

　　②硫酸に関してはエネルギー量は0として計算を行った。

　次に水処理や汚泥処理に使用する物質のエネルギー単価と換算率をもとめる。

資源調査会では硫酸，苛性ソーダ等の化学薬品のエネルギー原単価を表1．6に

示す。原料が天然ガス，ナフサのちがいによるプロセスの相違や原油精製や副

生品の量のちがい等により，正確なエネルギー単価を求めるのは非常に困難で

ある。表1．7に同様にGeorge　M．　Wesnerの調査による基礎原料のエネルギー

計算値を示す9）また，電力や燃料に対するエネルギー量を表1．8に示す。

　本研究に於いても，各単位プロセスを比較する場合，単に，電力，重油の消

費料や薬品等の使用量で検討するだけでなく，表L6，表1．7に示すエネルギ

ー換算率を用いて，ユーティリティー物質を全てエネルギー換算で評価を加え

てみた。今後もこの資源量に対するエネルギー換算率はより精度の高いものに
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なるが，エネルギー源を石油資源にたよる限り，日本ではこのようなエネルギ

ー評価が重要になる。新しい汚泥処理の単位操作としてどんどん開発されてく

るが，このようなエネルギー面からの評価も加えて行く必要がある。

　　　　　　　　　　　表1．7　必要エネルギー量一覧表

物　　質　　名
燃　　　　　料
~106BTU／t。n

エネルギー計算
汲モ≠戟^ton

電　　　気
汲vhr／Ob

電　　　気

汲vH／kg

活　　　性　　　炭 　　　　＊R6～102 9．07～25．7×106 1．7、4．9 0．77、2．2

ア　ラ　ム　Al芝（SO4）3
2＊ 0．504×106 0．1 0．05

水酸化アンモニウム 　＊S1 10．3×106 2．0 0．9

二　酸　化　炭　素 2～54 0．504～13．6×106 　　　＊O．1～2．6 0．05～1．2

塩　　　　　　　素 42 10．58×106 　■Q．0 0．9

塩　化　第　二　鉄 10 2．52×106 　＊O．5 0．2

生　　　石　　　灰 　　■S．5～7 0．2～0．3×106 0．2～0．3 0．09～0．13

メ　タ　ノ　ー　ル 　＊R6 9．07×106 1．7 0．8

酸　　　　　　　素 3～8．5 0．756－2．14×106 　　　＊O．1～0．4 0．05～0．18

Pure　O×ygen 116 29．2×106 　＊T．5 2．5

オゾン
1空　　気 231 58．2×106 　＊P1 5．0

高分子凝集剤 　　＊Q～3
0．504、0．756×　1　06 0．1 0．05

Evaporated 4＊ 1．01×106 0．2 ＜0」

NaCl
Rock　and　Solar 0．5 0．126×106 　　＊q0．1 〈0．05

苛性ソーダー（50％） 37 9．32×106 　＊P．8 0．8

SO2 0．5 0．126×106 　　＊モO．1 〈0．05

硫　　　　　　　酸 　＊P．5 0．378×106 0．1 0．05

＊；物質を生産するのに主に使用される単位のほうに＊と印をつけた。

表1．8　電力及び燃料のエネルギー

エネルギー源 単　　　位 発　熱　量 備　　　　　考

電　　　　　力 kcal／kWh 2，450 （熱効率35．1％）

ガ　ソ　リ　ン kcal／旦 8，600

灯　　　　　油 〃 8，900

軽　　　　　油 〃 9，200

重　　　　　油 〃 9，900

天　然　ガ　ス kcal／m3 9，800 （油田ガス）

石　　　　　炭 kcal／kg 5，470 （一般炭）

木　　　　　炭 〃 7，000
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第2章　汚泥処理プロセスの課題

第1節現状における汚泥処理プロセス7）

　下水汚泥は，本来土壌へ還元すべきであるとの議論もなされるが，衛生的な

安定化，肥料としての有効性，重金属の問題等から考えて，単に脱水しただけ

で還元できるものではなく，コンポスト等の安定化処理が必要である。一方，

下水汚泥の肥料としての需要の不安定や流通システムの不確実等の種々の理由か

ら，土壌への還元には限界がある。

　歴史的にみると，下水汚泥は嫌気性消化（メタン発酵）によって，衛生的に

安定化された後天日乾燥あるいは機械的脱水され，埋立処分されてきた。しか

し，日本の場合，嫌気性消化は約1ケ月の長時間を要し，膨大な敷地を要する

ことから，初沈，余剰混合汚泥を直接薬注脱水後，焼却処理するプロセスが行

われるようになり，多くの処理場で採用されつつある。しかしながら，この

生脱水プロセスも石灰および塩化第2鉄が乾燥固形分当り，30～60％もの

多量を要すること，更に焼却処理による大気汚染および灰からの重金属溶出の

恐れ等の2次汚染の問題が生じ，再検討がせまられている。

　最近，このような問題に対する解決策として，高濃度消化システム，熱処理

プロセス，湿式酸化プロセス，あるいは乾留プロセス等の研究開発が行われ，

各種の代替案が提案されている。

　これら汚泥処理・処分に関する各種システムにおいて使用される単位操作，

装置をまとめてみると，図2．1に示すようになる。これら種々の代替案（Al－

ternatives）の中からどのようなプロセスを選定するかは，処理場の立地条件

によって異なるであろうし，最適化を行うにはあまりにも研究が少なく情報

が不足しており，現場技術者が頭を悩ましているところである。また，汚泥処

理の困難性から，現在の下水処理システムのあり方そのものについて，基本的

な再検討を要求する議論もある。

　そこで，各単位操作ごとの問題点を以下に略記する。

1．　濃縮プロセス

　図2．1に示す，下水汚泥の処理プロセスの中で最も制御しにくいのが，濃縮
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汚泥 処　分濃　縮 調　質 脱　水 乾燥焼却

重力濃縮

o續Z縮
k　全量加圧式　部分加圧式

@械濃縮
q　立型遠心　横型遠心

薬注
m　無機凝集　高分子凝集剤

M処理
g　高温法　低温加圧法　凍結融解法

真空脱水

ﾁ圧脱水
qき遠心脱水ベルトプレス脱水スクリューフレス脱水

竪型多段　　　　　　　　　セメン

E一タリーキルン　　　　焼成

ｬ動層

C流乾燥

Xトーカー

n融炉

嫌気性消化　　　水　洗

ｼ式酸化

ｬ霧燃焼

脱　水

コンポス　ト

セメント固化

図21　下水汚泥の処理・処分プロセス

プラントでの汚泥濃度や有機物量等の性状の変化である。汚泥の有機物の含有

量の変化は流入する下水の性状により定まるため，制御することはほとんど不

可能であるが，濃縮プロセスからの引抜汚泥の濃度はある程度制御はできる。

汚泥濃度を安定させることは，濃縮プロセス以後の汚泥処理施設の処理効率を

安定さすことになる。

　そこで，本研究は下水処理場で数多くの実績を持ちながらも，ほとんどデー

タの解析がされていない重力濃縮プラントの効率化と，余剰汚泥等の濃縮性の

悪い汚泥を対象にした加圧浮上濃縮プラントの調査研究と，汚泥濃度をコント
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　ト
ロールするために開発した立型遠心濃縮機による新しい強制濃縮機による濃縮

プラントの効率化の研究を行っ己；

2．調質脱水プロセス

　汚泥処理の中心は脱水プロセスである。下水処理で発生する汚泥は，通常た

んぱく質，炭水化物，粗繊維，油脂等の有機物と各種の無機物から構成されて

いて，これらが親水性コロイドとして，ゾル状で存在している9）。　この親水性

コロイドは，水の親和性が強く，脱水することは極めて困難である。薬注脱水

の場合は工業用石灰（又は，カーバイト倖），塩化第二鉄，最近は高分子凝集
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剤が多く用いられているが，この方法はイオン化しているこの親水性コロイド

を電気的に中和させ，大きなフロック化して，ろ過抵抗を下げる方法である。

このため多量の薬品を必要とし，汚泥量の増大をもたらすことになる11）。

　一方熱処理法は汚泥を一定時間高温に保つことによって，熱凝集効果，さら

には熱離奨効果を誘発させて親水性コロイドを不安定な状態にし，脱水性の改

善をはかる方法である9）。

　これら下水汚泥の調質原理は複雑で，浄水のような凝集理論だけでは解析で

きない。高分子凝集剤による調質では，脱水ケーキの含水率が高いことや，脱

水ケーキの臭気が石灰添加率に比べて強いこと，さらには，高分子モノマーの

問題等がある。石灰脱水では固形物質中で，重量にして30～40％の凝集剤が

添加されるため，汚泥量の増加や，埋立先での石灰の溶出，さらに，この脱水

ケーキを焼却した場合の消石灰による6価クロムの溶出等の問題がある10）’24）。

　一方，脱水は，汚泥処理設備の中心的な役割をもっており，従来より関

心を持たれてきた単位操作でいくつかの方式が確立されている12）。下水汚泥の

調質には，塩化第二鉄と石灰が多く使用され，真空脱水機や加圧脱水機が効果

的な脱水機であった。最近多種多様の高分子凝集が開発され，高分子凝集剤に

よる調質汚泥の脱水機として遠心脱水機やペルトプレス形脱水機の使用が増え

てきている。

　汚泥処理の設計に際して最も困るのがこの脱水機の機種の選定である。各脱

水機には，それぞれ一長一短があり，脱水機の機種の決定に際しては，発生す

る汚泥の性状やその処理場の規模や管理体制等を充分考慮しなければならない。

特に脱水機は，処理対象汚泥の濃度や，有機物含有量に影響を受け，その脱水

効率（ろ過速度，薬注率，ケーキ含水率等）が大きく変わる。本研究では第2

編で石灰，塩化第二鉄と高分子凝集剤による調質と，4機種の脱水機（真空脱

　　　　　　　N水機，加圧脱水機，遠心脱水機，ベルトブレス型脱水機）の効率アップと汚泥濃

度に対するエネルギー評価を行った。さらに，これら薬剤添加による調質の問

題を解決するために無薬注で汚泥の調質を行う熱処理をとりあげ，従来の高温

処理法の問題を解決した低温加圧熱処理法のシステム化とエネルギー評価を行

ったo
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3．乾燥焼却プロセス

　焼却処理は，熱回収および灰の埋立処分を前提とした減量化，安定化の手段

として，汚泥処理ブ・セスの最終工程になるが，排ガス中にはばいじんの他汚

泥に含まれているいおう分，ちっ素分の燃焼によるSOx，　NOx，あるいは，

汚泥中の重金属の蒸発による重金属のヒュームが含まれる恐れがあるので，排

ガスによる大気汚染妨止のために，十分な対策を検討する必要があるFi）’2碧

　昭和53年度における我国の下水汚泥焼却炉の設置状況は，立形多段炉が

68基，流動焼却炉10基，回転乾燥焼却炉8基，階段式焼却炉6基，その

他の機種が5基となっており，今後ますます焼却炉の需要は増えるものと考え
る13）。

　そこで本研究では，熱処理汚泥を対象として噴流層炉（流動層方式），階段

式炉（ストーカー方式）および焼却溶融炉について実用プラントを用いての実

験を実施し，各炉の焼却特性の解析を実施した25）。さらに，各炉を単に汚泥焼

却炉を単位プロセスのみの評価とせず，汚泥処理としての一貫した処理システ

ムの評価を行うため，第4編の第4章で，本論文の最終目的である生脱水処

理システムのエネルギー評価を行ってみた。

4　処分プロセス

　下水汚泥の最終処分法としては，脱水ケーキのまま処分するのと，焼却灰と

して処分するのとは処理方式は異なる。脱水ケーキのまま処分する場合には東

京都が行っているように，セメント固化により，脱水ケーキに強度を持たせ

て海洋埋立を行ったり，大阪市のように，産業廃棄物と混合して埋立処理を

行う方法とがある。一方陸上埋立では脱水ケーキの有効利用として，コンポ

ストによる安定化処理が多く行われている。しかし，肥料としての有効性や

重金属の問題や衛生的な安全性から考えて，脱水ケーキのままでは最終処分と

はなりがたく，焼却灰化による処分が主流にならざるを得ない。その場合にも，

下水汚泥中に含まれる重金属の溶出の問題が残り焼却時における汚泥中の有機

物質の挙動とともに今後の大きな研究テーマとなろう14）
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第2節　汚泥処理のシステム化

　今までの汚泥処理は濃縮・調質　脱水・焼却と，各単位プロセスの単純な組

合わせだけで，汚泥処理システムとしての検討が十分行われていなかった∩と

ころが，最近のエネルギー問題により，単に濃縮・脱水　焼却と単位ブ・セス

を結びつけるのではなく，消化槽でのガスタービンシステムや，熱処理プロセ

スのように，システムとしての最適化が必要になってきた。システムとしては，

図2．1の処理ブ・セスの結合により無数の組み合せが考えられる。本研究では

現在下水汚泥の処理に特に省エネプ・セスとして注目されている。汚泥処理シ

ステムについて略記するにとどめる。

1．　消化システム

　　消化槽は古くから用いられてきたが，敷地が大きく必要なことと，消化が

　生物反応により依存しているため，安定した運転がむずかしいことなどから，

　一時消化槽の建設を控えられていた。　ところが，メタンガスによるエネルギー

　の回収が可能なことから，最近，高濃度消化によるガス発電システムが注

　目されている。このシステムを図2．2に示す。欧米ではすでに数ケ所で消化

一　汚泥
　　軟水
←一← @補助燃料

　・・　消化カス

ー－一 @排カス

図2．2　消化システム
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　ガスによる発電の実施例があるが，我が国では昭和56年に一号機が試運転

に入ったところで，今後のデータの著積に期待されている。特に高濃度にす

　ることにより，消化槽の容量を小さくすることができ，しかも，汚泥量が減

　るため，汚泥加温用の熱量が少なくてすむことなど利点も多いが，汚泥の質

　によるエネルギーの安定供給などの問題がある。現在筆者は1県To浄化セン

　ターでこの高濃度消化のエネルギー評価の実験を実施中である。

2．熱処理システム

　　汚泥処理プロセスでは，焼却以前に脱水プロセスで困難を伴う場合が多い。

　最近，脱水の前処理として熱処理プロセスの開発が行おれている。特に，

　昭和46年～48年の3ケ年にわたる土木学会の共同研究により，熱処理プ

　ロセスの適用性が詳細に検討された15）。熱処理によって得られる脱水ケーキ

　は含水率も低く，・発熱量も高いので，このケーキを焼却することによって得

　られる熱を，熱処理の熱源に利用し，完全に無害化しようとするクロードシス

　テムが開発されている。

［lllll！ill］

，＿＿LL・
　　　　　「

　i

蒸気ホイラー

排煙処理装置

一『・
　　　汚泥・脱水ケーキ・灰のdift

－一一一一
@蒸気の流れ

　　　分離液のMh
　〒一　濃厚臭気の流れ

一　一希薄臭気の流れ

一’．一
@排煙処理の流れ

図2．3　熱処理システム
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　　本研究では，この熱処理に注目し，従来の嫌気性状態で汚泥を処理する高

　温熱処理に代る，低温加圧熱処理の開発研究を行った20）。

3．熱分解システム

　　脱水ケーキを嫌気性状態で600℃～700℃に加温すると，熱分解を起こ

　し，メタン，エタン，エチレン等の可燃性ガスと水分を含んだ，タール性物

　質と，炭化物を含んだ灰分とに分解する16）。平岡らは，重金属の揮散やNOx

等の焼却に伴う大気汚染の諸問題を軽減する方向として，この原理を応用し

　た熱分解→2次焼却プロセスを提唱している18）。600℃付近で熱分解（部分

燃焼を伴う）すると，ほとんどの重金属は固定炭素中に残留する。今後この

　固定炭素の取り扱いも含めて完全な乾留プロセスの開発が望まれる。

　　図2．4に，この熱分解システムの実施例として多段熱分解ブ・セスを示す。

　本研究では，大阪府のKa下水処理場で実施された，低温加圧熱処理と，こ

　の多段熱分解炉と組合せた汚泥システムを紹介するにとどめた。

　　　　　　　　　　　　　　　　バーナー

諱@　　　　　　　　　＼
大気

ﾟ

回
匝≡］　区≡コ

@　　　　　困

@　　　　　一

V

回 一
回 一

　　　　一
ｧヨ　　　　　　　　［T－2］　　　匡≡ヨ［亘三≡コ

P－1　プロパン　　　　　　　　D－1　スクラパー

G－1ガスメーター　　　S－1煙突
PF－1　乾留炉本体　　　　　　　丁一1　クエンチタンク

OP－1　オィルボンプ　　　　　　T－2　シールタンク

A－1　竪型加熱炉

　　（乾留ガスニ次燃焼装置）

回

回

T－3　水切槽　　　　　　　⑧　ガスサンブリングロ

F－1排ガスファン
CP－1　循環ボンブ

SC－1　スクリ；ウコンベア

図2．4　多段熱分解システム
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第1編濃縮プラントのエネルギー効率化
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緒 言

　濃縮プ・セスは，一連の汚泥処理システムの入口として重大な意味を持って

いるが，わが国ではあまり注意を払われてこなかった。しかし仮に濃縮設備に

よって濃縮された汚泥の濃度が従来の設計値より大きくなければ，後段の汚泥

処理施設は大きく変化するはずである。例えば消化設備は高濃度となって流入

量が少くなるために設備の大きさや維持管理が簡略化される12さらに，高濃

度消化の方式を適応し，第2消化槽から第1消化槽への返送汚泥を行うことに

より消化時間を短縮させることもできる。2）

　脱水する場合でも，一般的に処理汚泥濃度が上がれば，ろ過効率は上昇する。

また，脱水助剤としての塩鉄，石灰や高分子凝集剤の使用量を減らすことがで

き，脱水設備や維持管理に好影響が期待できるQこのように汚泥濃度を上げる

ことは汚泥処理のエネルギー効率化に大きく貢献する。一方，熱処理設備やCG

ブ・セス等のシステム処理においては，汚泥濃度を上げることにより，処理汚

泥量の減量による設備費の低滅とともに，汚泥加温用のエネルギーを減らすこと

ができ，さらに，汚泥のエンタルピー増による焼却設備でのエネルギー回収量を増

加させる等，汚泥処理のエネルギーの効率化が可能となる。そこで濃縮プラントの

エネルギー効率化の研究を行うため，0市O下水処理場内に，直径3．5mφの

重力濃縮槽や，O．7mL×O．7mL×3．5Hmの加圧浮上槽および直径1．6mφ立型

遠心濃縮機等のパイロットブラントを設置し，同一汚泥を用いた一連の濃縮機

の評価を実施し已

　第1章，第2章にこの0処理場で実施した内容を第3章にこれら従来から用

いられていた濃縮設備にとらわれず開発した立型遠心濃縮プラントの効率化研

究を述べるρ

　参考文献
1）　Adnam　Shindala，　Joseph　V．　Dust　and　Aluin　L．Champion「Accelerated

　Digestion　of　Concentrated　Sludge」Weter　and　Sewage　Works　Sest　1970

2）　Herman　R，　Zablatyky　and　Georye　T．　Baer，　Jr　「High－Rate　Digester

　Loadings．」J．WPCF　4　3（2｝1971
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3）清水治，内村輝美，松尾英介「下水汚泥の濃縮設備の評価」環境創造80．／8

4）日本下水道協会「下水汚泥の濃縮および脱水固形化に関する研究」昭和52

　年建設省建設技術研究補助金交付研究
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　　　　　第1章下水汚泥の重力濃縮プラントの効率化

　わが国の下水処理場の濃縮設備は主に重力式に限られていると言ってよく，

その他の濃縮設備としては，加圧浮上槽が数例数えられるにすぎない。1）水処理

施設から発生する比較的希薄な排水から，固定懸濁液を除去するには，まず重

力下で固体を沈降させるのが最も経済的である。しかし，最近流入汚泥の性状

の不安定や負荷の増加により，重力濃縮槽での安定性について大きな問題が生

じている。そのため，次章で述べる加圧浮上による濃縮P遠心力による濃縮の

必要性が言おれている3
X・　4）

　重力濃縮の理論については，粒子群の沈降速度解析としてKynchが，1本の

シリンダーの回分沈降曲線からの解析を行ってい宕もまたカオリン等の懸濁液

を用いた沈降曲線から理論解析としてWork－Khler6）やRobjnsonの式　Ro－

bertよ）の式，また，これらの式をもとにした濃縮槽の設計法としてC。e．

Clevehger9）． 竄d．B　Fitchlo）吉岡ll）’12）’らの研究がある。一方下水汚泥の沈降

曲線の解析としてR．1．Dich13）は回分テストによる活性汚泥の沈降理論の解析

を行っている。また真柄，南部らは活性汚泥の沈降を支配する因子としてSVI

によ確度の関係とPHや入・汚泥濃度に対す磯縮汚泥の関係をもとめてい駕ぎ5）

しかし，実際の濃縮槽の設計には適用し難く，結局固形物負荷60～90kg／¢／日，

滞留時間8～12時間程度で設計されて・・る三）・17）その上濃舗の運転方法V：

確立されておらず，実際には必ずしも十分な処理性能が得られていないのが現

状である。

　　　　　　　　　　　表1．1　濃縮上澄水の水質

水　　　　質 良好な時 平均 不良な時 平均
PH 6．5～7．5 7．5

T－N（mg／の 50～　100 75 500～1500 1，000

NH　4－N（〃） 3（ト　　70 50

T－P　　（〃） 40～　　60 50 200～　500 350

PO4－P（〃） 30～　　50 40

BOD　　（〃） 500～1，000 750 5，000～8，000 6，500

COD（Cr）（〃） 1，000～1，500 1β00

TOC　　（〃） 30（ン～　500 400

SS　　（〃） 500～1，000 750 5，000～10，000 7，500

TS　　（〃） 1，000～3，000 2ρ00
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　表1．1の下水道の全国的な統計に明らかなように特に分離液の悪化に悩んで

いる処理場が多y忍2）また，濃縮汚泥濃度も重力式の場合は2～3％がせいぜ

いである。これは初沈汚泥単独なら6～8％までの濃度が得られるにもかかわ

らず，余剰汚泥単独では1～2．5％しか得られないため，両者の混合では余剰

汚泥の影響が大きく濃度が上がらないと言える。

　そこで，今回各種の汚泥の性状や濃縮槽の運転方法を把握するため回分テス

トの標準化，腐廃の防止法の検討，および初期汚泥濃度の影響による濃縮効果

の検討を実施し，その結果にもとついて直径3．・m％パイ・ットプラ・トによ

る連続実験を実施したS8）’19）’20）’21）図1．1に0市O下水処理場に設置した濃縮設

備テストプラントの平面図，写真1．1にこの写真を示す。

買　　ご～，　　　　　　　　　　　　　　　　　　’
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口垂・塔　　立型猷
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脱 機

縮 槽　濃縮汚泥貯槽　　　　遠心脱水機
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図1．1　濃縮テストプラント機器配置図
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写真1．1　濃縮プラントテスト現場

第1節回分テストの標準

　各種の汚泥の性状を把握するため，回分による実験が多く用いられている。

濃縮実験の前に，各汚泥濃度に対して，シリンダ径に対するブリッジング効果

とチャネリング効果の影響やシリンダ高さの違いによる汚泥の圧密効果への影

響また下部構造の違いによる汚泥の濃縮度の影響について検討した。表1．2に

実験に用いたシリンダーの寸法を示す。実験結果は初期沈降速度と6時間後と

24時間後の沈降汚泥の濃度の測定により評価した。
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表1．2　シリンダーテスト器仕様

No　1 Dφ㎜ H　㎜ 因　子

1 50

2 100
1500

径の影響

3 200

4 300

5

300
3000

6 1000

高さ影の響

7 1皇シリンダー

@（60φ×300H）

　　Dφ

H

1．1．　シリンダー径の影響

　図1．2に各シリンダー径

　に対して初期汚泥濃度を

　変えた時の初期沈降速度

　を示す。

　また，表1．3にシリン

　ダー径に対する濃縮効

果を示す。

　初期濃度が8000mg／0

以上ではシリンダー径

　による初期沈降速度に

　差が表われていないが，

　それ以下になると小口

　径シリンダーの方が速

　くなる。これはチャン

7

　　5　4め　　　　　　㎞

3

2

1

0

　　　　　3230㎎／4
　　　　　　　　　　　　　4258㎎／9
　　　　　　　　　　　　　3920㎎4
　　　　　　　　　　　　　4040畷β

　　　　　　　　　　　　　7804㎎4
　　　　　　　　　　　　7200昭／珍

50　　　　　100　　　　150　　　　　200　　　　250　　　　300

　　　　　シリンダ径　（鴛鴛）

　図1．2　シリンダ径の影響
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ネリング効果が大きいものと考えられる。

　また，汚泥の濃度範囲3200～16，400mg／2ではシリンダー直径が200mm

以上あれば汚泥の沈降性に影響しないものと思われる。一方最終汚泥濃度を見

ると，汚泥濃度1　O，OO　Omg／2までなら6Hr濃度でもシリンダー径による差異は

ないが・16，400mg／2ではシリンダー径が小さいほど最終汚泥濃度は高くなる。

このように下水汚泥にはチャンネリング効果が大きいものと考えられる。

表1．3　シリンダー径による濃縮効果

　　　　　　項目

Z度

シリンダー

a（㎜）
初期沈降
ｬ度（m／H）

SV6Hr
i％）

SVI
i30分）

VS
i％）

濃縮汚泥濃度（％）

6Hr 24Hr
50 L98 15．0 120 2．69 4．25

100 1．56 15．3 132 2．64 4．25

TS

S536mg〃
rS

S040mg〃

200 1．56 153． 128
59．2

2．64 4．44

300 1．56 16．1 129 2．51 4．25

50 0．48 371 84 3」2 4．92

100 0．48 32．0 83 3．09 4．92

TS

P0818mg／旦

rS

X898mg／皇

200 0．42 34．3 84
53．3

2．89 4．85

300 0．48 34．3 84 2．89 4．85

50 0．16 37．7 60 4．36

100 0．16 36．5 60 4．50

TS

P7810mg〃
rS

撃U442mg〃

200 0．15 41．2 60
573

3．99

300 0．16 42．3 60 3．89

表1．4　初高の違いによる濃縮効果

　　　　　　項目

Z度

初期沈降

ｬ度（㎡ゆ

濃縮汚泥濃度（％）初　　高

im）

SV6時間
i％） 6Hr 24Hr

1皇シリンダー 294 11 3．35 3．51

90 2．88 8．9 4．48 5．36

TS

S136mg〃
rS

R856mg／旦

137 2．58 OlO 3．89 4．38

300 2．52 10 3．82 6．12

1皇シリンダー 0．06 36．5 2．85 3．58

90 0．27 36．7 2．83 3．77

TS

撃撃Q28mg〃

rS

P0394mg〃

137 0．29 393 2．64 3．98

300 0．30 39．3 2．64 4．37
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1．2　シリンダー高さ

即ち濃縮槽の水深の

影響を図1．3に・

表1．4にシリンダー

高さと濃縮効果を示

す。汚泥濃度が小さ

い時には汚泥の初高

の影響を受けるが，

汚泥の初高が1000

㎜以上あれば汚泥の

高さの影響は受けない。

シリンダーの下部構造

即ち濃縮槽の下部勾配

の影響のテストを実施

した。図1．4に下部勾

配の有無しの沈降曲線を，

図L5に引抜き汚泥

の経時変化を示す。

いつれも下部構造の

差による汚泥濃縮効

果の差は見られなか

ったo　以上のよう

に回分沈降テストを

実施するにあたつて

は，以下の条件を満

足すれば沈降性に及

ぼす“壁面効果“初

初期沈降速度

5

　　4
（m／H）

SV

3

2

1　　τ一一。＿
0
　　500　　　　1000　　　　1500

　　　　　　　初　高

100

　　50（％）

2000　　　　2500　　　　3000

（廓鴛）

図1．3　初高の影響

0 1

シリンダー形状300φ×1000H

　　　初高900n：

　　　　　●コーン無し

　　　　　xコーン有り

2　　　　3　　　　4　　　　5

　沈降時間（Hr）

図1．4　沈降曲線

6
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期高さの違いによる影響を無視できる。

①シリンダー径200㎜φ以上

②　初期汚泥高さ　900mmH以上

濃縮汚泥濃度

％
（

初期濃度5740mp／e

　　oコーン無し

　　×コーン有り

沈降時間（Hr）

サンプリング

サンフ’ 潟塔O

「

図L5　汚泥濃度の経時変化

第2節　濃縮槽での腐敗防止方法（浮上防止方法）

　前述の実験結果に基づき，径300mm・高さ1000mm（汚泥高さ900mm）の

透明塩び塔を用いて汚泥の浮上を防止する方法の検討を行なった。防止する方

法として，①汚泥を希釈する方法，②前曝気方法，③余剰汚泥と初沈汚泥とを

混合する方法について検討した。曝気方法では下部の散気管から空気を所定時

間吹込み・その後の汚泥の浮上時間を把握した。

　2．1　希釈方法

　　表1．5に希釈実験の結果を，またこの浮上の要因をもとめるため，図1．6

　にシリンダー内での水温，pHおよびORPの経時変化を，図1．7に汚泥濃度

　に対する浮上時間と浮上時のpHとの関係を示す。　余剰汚泥単独では10000

　mg／2のSS濃度でも20時間以上浮上しないが，混合汚泥では，汚泥濃度
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が大きいほど汚泥の浮上する時間は早くなる傾向があるが，いずれの濃度で

も2～4時間で汚泥は完全に

水面上に浮上してしまった。

pHは時間経過にしたがって

低下する傾向があった。一方

ORPは測定方法に問題があ

るが・2～3時間後で最小値

となり，その後に㊥側になる

傾向がある。しかし汚泥との

関係は得られなかった。

表1．5　汚泥濃度と浮上時間

初期SS濃度㎎／Z
浮上した時間（Hr）

初　　沈 混　　合

3，800～　4，200 一
4．6

8，000～　8，200 4．3 3．7

9，400～12，700 一
4．2

13，700～16，800 3 2．5

221，00～23，600 2．3 2

36，900 2．3
一

　35
：、。

（℃）

Q5

60

PH

55

50

？罵

　0

－25

－50

8／10　混合希釈

　1　2　3　4｛
　　ぱぱ　ぷ（H）
＼己一一直＼

t・ [　　　　　，：”1：㌔・＼　．．＼

　　　〉’ぺ＼

　1234識30分砧4扮
　　経遇時間（H）

初8、ぴ

1㌶
3　8

ミ、こ、

㌻・＝．Sh〈・Y’

　LE．一＼v一ノ

　1　2　3　、⌒
　　経遇時間（H）

t汚泥浮上

　／

、刀一

　4e
：、5

（℃）

30

，1°

65

60

　　8／T6　余剰希釈

　　　　　　－　1　　　2　　　3　　　4　　　　　24

　　経遇時閲（H）

＼て〈〉＼kべ

十ioo

。t5

（m”R

－50

－1

2　　　3　　　A　　　　　22

経過時間（H）

初弩，澱

治
㌫ （浮h）

・iXx

’遷．

　　：｛［：．

0

　声

影

　敵
2　　　3　　　4　　　　　22

経逼時間（H）

図1．6　水温，pH，ORPの経時変化

2．2　曝気方法

　表1．6に4時間前後で浮上する初沈汚泥，混合汚泥を曝気法による汚泥浮

上を防止効果を示す。また，図1．8曝気時間と浮上時間および浮上時のpH

値を示す。表1．6と図1．8で示すように初沈汚泥，混合汚泥については30
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～60分の曝気で汚泥の浮上を防止することができる。一方余剰汚泥につい

ては曝気時間には全く影響されない。希釈実験と同様に汚泥の浮上の原因を

　　　　　　7．o　　　　　匡　　　　　　　　　　。・・
　　　　　旨6°♪≠≧ご」＿．一　　；、。
　　　　　PH・・　　　　　　　　　　晶
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　50
　　　　　　　　　　初期SS隈度（㌢’）　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　初期SS■度（卑／S）

④

図1．7

初期SS口度（弓／t）

　TO？

　6．o

晶

　50

浮8
上

時4
間

（H）

㎜SS甑（旬／e）

初期SS■度〔ンe）

期SS濃度変化による浮上時期および浮上時のpH

　（希釈法による）

　7．0
浮

上

時6・0

の

PH　5．0

24

浮　20

上

時

　16間

（H）

　12

曝気時間（分）

08／23
　SS　3792厚／6

曝気時間（分）

　7、0
浮

上

時6・0

の

PH
　5，0

24

浮20
上

時

　16間

（H）12

曝気時間（分）

曝気時間（分）

　7、0
浮

上
時6・0

の

PH　5．0

浮上時間

旬
（

曝気時間（分）

SS27110P／e

燈

曝気時間（分）

図1．8　曝気時間変化による浮上時間とpH
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曝気時間初期SS濃度 0分4158旬〃

十100 0分8224M ORP 5　4498砺　　　↑24h後
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香･）

5　8620司脚
P0　8630日酩
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＼　　　　　／　　　　　　　　　　　　　　　’ 0
じミ

0
　　　　　　　　　　　　　　㌻3、　　　　　　　　　　　　　　／／ 隻55h後

、　”二”　、　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　’

_・　　　　　　一“
＼べ @　一　倣後

　　　　　　　ぶ’

A彰・ケー
一100 L一
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1234　24　　経過時間（H） 　　　　　　　　　　　　　経過時間（H）

　　図1．9　水温，pH，　ORP経時変化

表1．6　曝気法による汚泥浮上防止効果

1　　　2　　　　3　　　4　　　5

　経過時間（H）

浮　　　上　　　時　　　　間

0分VS％ 10分　VS％ 30分　VS％ 60分VS％
汚　験　SS　泥　日

　　目
ｽ均）

水温　pH　ORP 水温　pH　ORP

@　　　　「

水温　pH　ORP 水温　pH　ORP

43　63．8％ 6．0　66．4％ 6．0　674％ 2．1　6＆8％
初沈

52

W／9

8，690

高〟^皇 29℃5．2　十41 8．8℃　5．8十45 28℃　6．4　－3 28．5℃　2．1－40

8／10 3，792 6．4 22　675％ 22 22　68．4％

30℃6．85－23 30℃　　6．4－30 31℃　6．7－38 34°C　　　6．9　－25

8／23 4，218 20　671％ 4．3－68．1％ 5．4－66．4％ 21－65．8％
混合

275℃6ユ　十98 278℃　6．4斗51 28．2℃　　　6．5　十41 32℃　　6．6－48

8／2 5，727 4．0－68．6％ 5．0－68．9％ 20－673％ 20－671％

31℃5．5　十25 31°C　　　6．7　－92 31℃　695－70 31℃　　　　－52

8／16 1，880 22　－66．6％ 22－672％ 22－64．2％ 22－65．8％
余剰

30℃6．65十60 30℃　705　－1 30℃705十35 28．5℃　72十5．2

ORPは5分後の測定値

水温，pHは初期
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もとめるために，図1．9に水温，pH，ORPの経時変化を示す。しかし汚

泥の浮上との関係は得られなかった。曝気することに汚泥の浮上は防止でき

るが，汚泥の細分化により汚泥の沈降性濃縮効果に悪い影響を及ぼす可能性

について調査を行った。図1．10に曝気時間をパラメータとして汚泥容量

と静置時間の関係を示す。図から明らかなように汚泥を5～60分曝気して

も1～4時間の汚泥沈降性にはほとんど影響しない。このことから5～60

分程度の曝気では，汚泥の細分化は起こらず，汚泥の濃縮に悪影響を及ぼさ

ない。

　40

SV
（％）

　ZO

　混合汚泥

曝気時間

　　0分
　　5分
　10分
　30分
　60分

100

80

60

　　　　　　　　　、ご

」－H＿＋（忽

　余剰汚泥

曝気時間

　　0分
　10分
　20分
　30分
　60分

100

80

60

　40

SV
（％）

　20

　混合汚泥

曝気時間

　　0分
　10分
　20分
　30分
　60分

⊃＼§一トオ

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　0
　　　　　　　　　　　　1234　　1234経過時間（Hr）　　　　　　　経過時間（Hr）　　　　　　経過時間（Hr）

　　　　　　図1．10　曝気時間と汚泥沈降性の関係

2．5　余剰汚泥と初沈汚泥との混合

　前述のように余剰汚泥は，初沈汚泥に比べて腐敗は起こしにくく，回分テ

ストでの浮上も22時間程度まで起こらない。そこで各処理場の汚泥を用い

て余剰汚泥と初沈汚泥との混合比による浮上時間の調査を行った9）その結

果を表1．7に示す。また図1．11に余剰汚泥と初沈汚泥の混合比と水温20

℃に於いての，浮上時間の関係を示す。初沈汚泥は単独で1～2時間程度で

浮上するが余剰汚泥と混合することにより浮上時間は延長することができる。

しかし，水温が30℃になれぱ，余剰汚泥の混合による効果は現われない。
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表1．7　余剰と初沈汚泥の混合比と浮上時間

処理場 混　　　　　　合　　　　　　比

初沈単独 20％ 40％ 60％ 80％ 余剰単独

TS（％） 4．68 4．02 3．48 2．87 2．27 1．67

VS（％） 44 45．8 46．5 48．8 52 57
T

20℃（hr） 2．5 2．5 2．5 3．5 13．5 一

30℃（hr） 1．5 1．5 1．5 1．5 2．5 22．0

TS（％） 3．85 3．19 2．54 1．88 1．23 0．57

K VS（％） 81．3 81．2 81．1 80．9 8．05 78．9

30℃（hr） 6．0 6．0 6．0 5．0 5．0 11．0

TS　7°

（％）

and

VS・
（％）

浮上時間㈲

混合比（％）　　　　　　混合比（％）
　図1．11　余剰汚泥，初沈汚泥の混合比と浮上時間

普通の処理場では初沈汚泥と余剰汚泥の発生比率は1対1と言われているが，

この混合比では余剰混合による効果は程んどない。余剰汚泥混合による沈降

性について図1．12に示す。余剰汚泥の濃度が低いため，混合することによ

り，初期濃度が低くなり，沈降曲線が大きくなる。しかし最終汚泥濃度
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24時間静置後のSVからもとめると，初沈汚泥は程んど沈降しなくても

3．85％であるか，余剰はSV30％でも最終汚泥濃度は1．9％しかならず，

余剰汚泥の濃縮性は悪い。

％oo
（－

初TS3．85％（VS比81．3％）

20％　 3．19　　3！75
40％　　2、54　　　3．18

60％　 1．88　　2：89

80％　　1．23　　2．46

余TSO．75％（VS比78．9％）

　　　　　　19

　　　　　　　12　　　　　　　　　　18　　　　　　　　　　24　（Hr）

図1。12　余剰汚泥，初沈汚泥の混合比と沈降曲線

第5節

　初期濃度が小さい

場合，図1．2のシリ

ンダ径の影響からも

明らかなように初期

沈降速度が大きくな

る。また，初期沈降

速度が大きければ濃

縮汚泥濃度は大きく

なる。初期汚泥濃度

の調整には工業用水

と二次処理とを使用

して最終汚泥濃度の

初期汚泥濃度の影響

濃縮汚泥濃度

％
（

舗゜

希釈水

・工業用水

〇二次処理水

　　　10000　　　　　　　　　　　　　20000　　　　　　　　　　　　　30000

　　　　初期SS濃度（㎎／2）

図1．13　初期SS濃度と濃縮汚泥濃度
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差を比較した。図1．13に

初期SS濃度と濃縮汚泥濃

度との関係を示すが，希釈

液による濃縮汚泥濃度の差

はみられなかった。そこで

工業用水により初期汚泥濃

度を調節して径300mm，

高さ1000mmのシリンダ

ーによる調査を実施した。

この結果を表1．8に示す。

また図1．14に初期汚泥濃

度と6時間静置後の濃縮汚

泥濃度の関係を示す。発生

汚泥により濃縮汚泥濃度は

異なるが，

表1．8

7

6

濃

縮　5

汚

泥

濃　4
度

（％）

　3

2

　　G

（』
へ

原汚泥のSVI
　O　4　5、7（VS60％）

　G　13．6（VS69．9％）

　T　7　3．2（VS69．6％）

X6時間後のSV値より算出

　　　　　4000　　　　8000　　　12000　　　16000　　　20000　　　24000

　　　　　　　　　初期SS濃度（㎎／の

　　図1．14　希釈効果に及ぼす汚泥性状の影響

初期汚泥濃度と最終汚泥濃度

　　　　　　　　　　　　試料初期SS濃度

0 T G

20000mg／旦 2．3 一 一

10000　〃 23 2ユ％ 一

6000　〃 2．6 2．2 t4％

4000　〃 3．0 2．4 1．2

2000　” 4．1 3．1 Ll

1000　” 一 一
1．4

初期汚泥濃度が8000mg／2以上であれば濃縮汚泥濃度はO処理場汚泥，およびT

処理場汚泥は2～2．5％程度にしか濃縮できないが，初期汚泥濃度が5000mg

／£以下になれば濃縮汚泥濃度は高くなり，3～4％まで濃縮することができる。

SVIが136と濃縮性の悪いG処理上の汚泥では初期汚泥濃度2000mg／£以

上では，濃縮汚泥濃度は1～2％程度にしか濃縮できないが，初期汚泥濃度を

1000mg／2以下にすれば，濃縮汚泥濃度は高くなる。初期SS濃度が5000
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mg／2以下のときの上澄液SSは150～250mg／0であった。図1．15に初期

SS濃度とSS回収率の関係を示すが，希釈による。SS回収率の悪化は見ら

れなかった。 100

　　80

SS
回　60

収

率

（％）40

20

欝睦 亀略。。・

。O混合

×G混合

■T混合

　　　　　　　　　0　　　　　　　　　　　　4000　　　　8000　　　12000　　　16000　　　20000　　　24000

　　　　　　　　　　　　　　　　　初期SS濃度（㎎／の

　　　　　　　　　　図1．15　初期SS濃度とSS回収率

　次に汚泥の濃縮の指標である。SVI6Hrに対する濃縮汚泥の関係を図1．16

に示す。初期汚泥濃度は3000～7000mg／2の範囲ではSVIの影響は大きく，

SVIが．100以上であれば3％以上の濃縮汚泥は得られない。そのため，S

VIに作用する要因を検討する必要がある。

濃縮汚泥濃度％

50

図1．16

初期SS濃度

　　3460～6650ng／e

　　6Hr後のSV値より算出

　　　　　　100
SVI（30分）

SVIと濃縮汚泥濃度

　　一39一

゜0混合

×G混合

゜T混合

150



第4節　実用プラントでの検討

　シリンダーテスト結果に基づき3，500φ×3，000Hの実用規模の重力濃縮プラ

ントによる連続実験により，①設計基準の固形物負荷70kg／m2・日によるプラ

ントの運転，②汚泥引抜き方法の検討，③投入汚泥濃度コントロールによるプ

ラントの運転について検討した。図1．17に直径3，500φの重力濃縮槽の組立図

を表1．9に濃縮プラントの機器リスト，図1．18に重力濃縮槽のフローシート，

表LlOに測定項目と測定方法を示す。

　4．1　現状設計基準での運転

　　図1．19にO市の実施プラントと同じ運転条件で行つた時の固形物負荷

　と濃縮汚泥濃度，およびSS回収率との関係を示す。このように設計値の固

　形物負荷70kg／m2・日程度では，　SS回収率は80％程度であるが，濃縮汚

　泥濃度は2～2．5％程度にしかならない。濃縮汚泥濃度を高めるには，固形

　物負荷を高くし，SS回収率を無視する運転をすればよい。この現象は沈降

　性のよい固形物のみが沈降するために濃縮汚泥濃度は高くなる。一方回収率

　をよくするには，固形物負荷を60kg／m2・日以下にすればよいが，濃縮汚泥

百

〃　　〃　　〃　　　　　　　　　452

　　　　3500φ　6t

OO●

A－A矢視

図1．17　重力濃縮槽
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　　　　　　　　　電磁弁
　　　　　　　　「一一「一一1

　　　　工業用水14、

　　　　　　　　1電動弁

　　　　　　　　　　　　◎

G混合汚泥
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　汚泥掻寄機
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　タイマー

初池汚泥
　混合汚泥　　　　　　　　　　　　　PA　　Pa
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　排泥弁
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（電動弁）
余剰汚泥

　　　　　　　生汚泥サービス槽汚泥打込ポンプ　塩ビ塔　　重力濃縮槽　　　　濃縮汚泥貯槽

　　　　　　　（ポリエチレン製）⇔M叙10膨H300φ・300H3500φ・3000H　1200φ・300H

　　　　　　　　　6㎡　　⇔M・x3m3／H

　　　　　　　　　図118　重力濃縮槽実験フローシート

　　　　　　　　　　　　　　表1．9　機器リスト

ブラント名称：汚泥濃縮実験プラント

設備名称：重力濃縮

名　　　　　称 形　　　　　式 電動機
iKW）

仕　　　　様 数量

生汚泥サービス槽 ポリエチレン円筒型
6m3 2槽

生汚泥サービス槽撹拝機 立型　低　速　撹　絆　機 1．5 45rpm 2台

汚泥打込ポンプA 無段減速機付スネークポンプ 3．7
4～10m3／H×50m
~100φ

1台

汚　泥　濃　縮　槽 S　S　製　円　　筒　　形 3500φx3000H 1基

汚泥濃縮槽掻寄機 サ　イ　ク　ロ　減　速　機 0．2 1台

塩　　　　ビ　　　　塔 塩　　ビ　　円　　筒　　形 300φx3500H 2塔

濃　縮　汚　泥　貯　槽 S　S　製　　円　筒　形 1200φ×3000H 1槽

汚泥打込ポンプB 無段減速機付スネークポンプ 2．2 3m3／H×50m×50φ 1台

電　磁　流　量　計　A 電　　　　　磁　　　　　式 4～10m3／H×50φ 1台

電磁　流　量　計　B 電　　　　　磁　　　　　式 0～4m3／H×25φ 1台
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表1．10　測定項目と測定方法

測定項目
ll定

A置
測定場所 測定方法 データ

賜 会社

混合生汚泥濃

x％又工（曜皇
①

、L具上 AM　9：00～PM3：00

P時間ごとに採水

⑳測定位置

@　　汚泥打込ボンプ
流入汚

汚泥投入量
i㎡／日）

② o 1日1回実測
3回の

ｽ均 P

生活泥
Tービス

?@
固形物負荷
i㎏／㎡日）

計算による

ｬ合生汚泥濃度× ⇒
一

濃縮槽面積6．6諭

@汚泥投入量
⑤　　⑤

　サ

B膓

@膓

@ζ水面積負荷
i㎡／㎡日）

計算による

i雛轟、∋

貯槽

滞留時間旧） 計算による

@濃縮槽容積（

汚泥投入量
）

　　　　　　排泥弁

@　　　　　　　　④

ｪ析
@　現場：赤外線K分計（Kett）

詞ｱ室：下水試験法

濃縮槽内濃度

ｪ布（％）
③

、x堤 f％以上 1日1回採水表中
i）内の値は水温

引抜時間隔

�ｲ時間
0 タイマーで設定

SRT
　　V；界面下の汚泥

U．容積
DCbC：界面下平一

@　Q汚泥引抜き量
@Ce引抜汚泥濃度

引抜汚泥濃度

o時変化（％）
④ O

濃縮槽底部より（排泥

譓I了）経時的に

Q
平均引抜汚泥濃度

@　　（％）

o
上記のコンポジットサンプル 平均

引抜汚泥量（㎡） ⑤
0

1）濃縮槽水面低下長さ×濃縮槽面積→高濃度

@　　　　　　　　　　　　（1．5％以上）

Q）濃縮汚泥貯留槽上昇水位×貯留槽面積

@　　　　　　　低濃度（希釈実験）

2～3

�ﾌ
ｽ均

SS回収率（％） 計算による（100一
上澄液流出固形物量

@　没入固形物量
）×100

濃縮槽内汚泥界面

ﾊ置
o サイホン管による 1回
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5．0

濃縮汚泥濃度

　別殉
（

1．0

0
20 40

「

60　　　　　80　　　　　100　　　　　120　　　　　140　　　　　160　　　　　180

固形物負荷（㎏／㎡・日）

100

80SS
　回
　収60

　率
　（％）

40

20

図L19　固形物負荷と濃縮汚泥濃度およびSS回収率の関係

濃度は2～2．5％程度にしかならない。実用プラントの運転結果を表1．11

に示す。図1．20に定常時での濃縮槽内の汚泥濃度分布を示す。

表1．11　固形物負荷70　kg／m2・日での濃縮結果

　　　　引抜間隔
?ﾚ

0．5H 1．5H 2～3H

濃縮汚泥濃度（％） 2．5 2．7 2．7～3．2

上澄液濃度（％） 1．5 0．6 LO

SS回収率（％ 90 90 70

　水深方向に対する濃度分布はなく一定濃度になっており濃縮槽自身汚泥貯

留槽的な役割しかはたしていないように思われる。

4．2　汚泥引抜き方法の検討

　汚泥の引抜き間隔に対する濃縮効果を表1．11に示す。　引抜き量について

は汚泥入口汚泥量からと汚泥界面高さとから決定した。図1．21に汚泥引抜
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水面0

　　76水

深100
（cm）126

　　178

　200
　　223

抜取255

64

ム　　×o

@　、

@　、72引抜間隔3時間

P　、引抜時間L5分
@　、

△蕊；巖酬　　　　、＼　　　　　、　　　　　　＼

～

～

v

『、

＼＼　＼

1＼
一十数字

＼／ 正こ自影響

　　　　　　　　1234　1234
　　　　　　　　　　　　　　汚泥濃度（％）

　　　　　　　　　図1．20　汚泥濃縮槽濃度分布

を一時停止して，後の汚泥界面の変化と引抜開始後の汚泥界面の変化を示す。

引抜き汚泥濃度は引抜き間隔の差により変化は生じないがSS回収率は引抜

き間隔を小さくし連続に近い状態にする方が高くなる。これは汚泥界面を一

定に保つことができるためであろう。図1．22に汚泥の引抜き間隔を小さくし

た時の濃縮槽内の濃度分布を示すが，図1．20の汚泥引抜き間隔が1．5～3時

間の場合には見られなかった汚泥濃度分布が生じている。このように汚泥の

引抜き方法はできるだけ連続に引抜くのが好ましい。

4．5　SS回収率に影響する因子

　前述のように濃縮槽の運転は連続投入で，汚泥の引抜きは10分間隔とこ

まかく実施した。図1．23に界面高さとSS回収率との関係を示す。汚泥濃度

を1000～10000mg／£に調整したため，水面積負荷は10～30㎡／㎡／日と変

化したが，汚泥界面が水面より80cm以上であれば90％以上のSS回収率

を得ることができる。

　図1．24に全運転期間中（約8ケ月）での固形物負荷と上澄SS濃度の関係を

示す。
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水面0

　　76
水

　　】26

深

　　178
（cm）

　　223

引抜255

100

SS
　　80
回

収　60

率

　　40陽

20

　　　1引抜間隔5分
　　　　　時間0～20秒

　固形物負荷　投入SS濃度

△58　kg／㎡日　3231㎎／1

079　　　　　2862

　181　　　　3397

　　SS回収率90％以上

0　　1：　0　2．0

水面0

　　　76

水

　　126

深

　　178
（cm）

　　223

引抜255

　　　∫引抜間隔5分

　　　　　時間0～20秒
　固形物負荷　投入SS濃度

△43kg／㎡日　9794　mg／2

0　71　　　　8886

　111　　　　6174

　　SS回収率90％以上

3．0　　　4．0　　　5．0　　　　　　　　　　　0　　　　1．0　　　2．0　　　3．0　　　4．0　　　5．0

図1．22　濃縮槽内の濃度分布

¶＝
メOOX

●ロ

×X

●＞qロ

ぷ

：●sO ﾒ’　 8×・く曹x
@x．，i〈　　　　　　　　●×

　　　　　　　　　　　●10㎡／㎡日以下

　　　　　　　　　　　×10～20㎡／㎡日

　　　　　　　　　　　020～30㎡／㎡日

　　　　　　　　　　　口30㎡／㎡日以上

　0
　　　　　20　　　　40　　　　60　　　80　　　100　　　120　　　140　　　160　　　180　　　200

　　　　　　　　　　　　　汚泥界面（水面からの距離）　（cm）

　　　　　　　　　図1．23　汚泥界面とSS回収率

上澄液SS濃度は1000M9／4以下となり，安定した固形物回収率が得られる。

4．4　引抜汚泥濃度に影響する因子

　引抜き汚泥濃度に影響する因子として，流入汚泥濃度，固形物負荷，濃縮

汚泥の槽内平均滞留時間（SRT）等が考えられる。実験期間中，投入汚泥
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2500

　　2000
　上

　澄
　液
ssl500

　濃

　度

（mg／の1000

500

汚泥界面080cnt以上

　　　×80cm以上

　　　　　　20　　　　　　40　　　　　　60　　　　　　80　　　　　100　　　　　120　　　　　140　　　　　160　　　　　180　　　　　200

　　　　　　　　　　　　　固形物負荷（k2／mン日）

　　　　　　　　　　図1．24　固形物負荷と上澄液SS濃度

濃度が変動したため，データ解析に当たっては前日との投入汚泥濃度差が

2000mg／2以内，汚泥界面差が60cm以内，SS回収率90％以上のテータ

を対象とした。図1．25にSS回収率90％以上の時の投入SS濃度と引抜き

汚泥濃度の関係を示す。

シリンダーテストほど明

確ではないが，投入汚泥

濃度が8000mg／2以上

では引抜き汚泥濃度は3

0％以上にすることがで

きないが，投入汚泥濃度

を3000mg／a程度にま

ですると引抜き汚泥濃度

を4％にまですることが

できる。

引抜汚泥濃度％

　　　投入汚泥濃度差2000nlg／e以内前日と
　　　汚泥界面の差b：600n以内

SS回収率90％以上

2000

図1．25

　－47一

4000　　　　6000　　　　8000　　　10000　　　12000

　投入SS濃度（ng／e）

投入濃度調整による濃縮効果



汚泥濃縮槽の設計では，今まで固形物負荷だけで考えられ濃縮槽の水深に

っいては，経験のみで全く考慮されていなかった。シリンダーテストの結果

も汚泥の濃縮には，1m以上の深さがあれば濃縮効果は変らないようである

が，濃縮槽での汚泥の滞留時間を考える時には濃縮槽の影響はでてくる。濃縮

縮槽での濃縮汚泥滞留時間（SRT）は，次式で表わせる。

　　　　　　　V・C
　　　SRT＝　　　　　…………………………　 （1－1）
　　　　　　　Q・Ce

　　　ここでVは濃縮槽内の汚泥容積〔（濃縮槽全容積）一（水面から汚泥

　　　　　　　界面までの容積）〕（M3）

　　　　　　Cは汚泥層の濃度〔汚泥層の50cmごとに実測し，平均濃度を

　　　　　　　算出した〕（％）

　　　　　　Qは引抜き汚泥量〔実測〕（㎡／hr）

　　　　　　Ceは引抜き汚泥量濃度〔実測〕（％）

このように算出したSRTと引抜き汚泥濃度の関係を図1．26，図1．27に不

す。

5

2

引抜汚泥濃度％

0
5 10

投入汚泥濃度の差h9　2000nzg／e以内

汚泥界面の差が60cm以内

投入汚泥濃度SOOOng／e以下

SS回収率90％以上

15 20　SRT（Hr）

図L26　SRTと汚泥濃度
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4

引抜汚泥濃度％

1

0
5

投入汚泥濃度8000～12000ng／e

SS回収率90％以上

10 15 20　SRT（Hr）

図1．27　SRTと汚泥濃度

　図1．27は投入汚泥濃度8000mg／2以下のものであるが，SRT15時間

以上であれぽ引抜き汚泥濃度は4％前後である。一方，投入汚泥濃度8000

～12000mg／2ではSRT15時間以上で引抜き汚泥濃度3％前後である。

汚泥層の高さH，濃縮槽の面積Aとすれば・（1－1）式は（1－2）式となり，

　　　　　　H・A・C　　　　　　　　　　　………………………　（1－2）　　　SRT＝
　　　　　　　Q・Ce

固形物負荷によりAを決定すれば，汚泥層の高さHを決定することができる。

第5節　考　　察

　濃縮は，回収率を高く保持しつつ，引抜汚泥濃度を高くすることが必要条件

である。実際の濃縮槽では，槽内の汚泥界面がほとんど水位と同程度となって

いることが多く，汚泥が溢流し，回収率が低下している。また，夏期に汚泥が

腐敗を起すため浮上し，回収率，引抜汚泥濃度共に悪化する場合が多い。

　界面の位置と回収率の関係は本調査により確かめられ，水面下80cm程度以

下に界面の位置を設定すれば，水面積負荷40m3／m2・日程度と高くしても70％

程度の回収率を得ることができた（SL30～100kg／m2・日）。また，夏期における汚

泥の腐敗浮上は濃縮前に汚泥を30～60分間曝気することにより，汚泥の界面

沈降速度を低下させることなく，20時間程防止することができた。流入汚泥

の質は大きな因子であるが，流入下水の性状と2次処理施設の設計，運転方法
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によって決まるものと考えられるので，今回の調査では与条件と考えた。

　固形物負荷は，当然，引抜汚泥濃度と関係するものと思われるが，今回調査

した範囲（S．L30～100kg／㎡・日程度）内では，引抜汚泥濃度と固形物負

荷の明確な関係は見出せなかった。これは，固形物負荷を変化させた範囲が比

較的小さかった為と考えられる。設計値（S．L＝70㎏／㎡・日）前後の固形

物負荷における運転で，引抜汚泥濃度を左右する第1の因子はSRTと考えら

れる。従って，SRTを長くするような運転とは，汚泥界面を高く保持した運

転ということになるであろう。しかし，汚泥界面が高くなりすぎれば汚泥が溢

流し，回収率が低下する。回収率を高くしつつ，SRTを長くしようとすれば，

汚泥界面の制御が必要となる。濃縮槽水深が大きく設計されておれば，界面制

御範囲が大きくなり制御はしやすくなる。O処理場の混合汚泥については，　S

RTが10～15時間以上必要である。　　　・

　一方，SRTが長くなれば，夏期における槽内汚泥の腐敗浮上が起こりやす

くなり，前述のように濃縮前に汚泥を曝気して腐敗浮上を防止することが必要

となる。必要十分なSRTを保持した場合に引抜汚泥濃度に影響する因子は投

入汚泥濃度であった。O処理場の混合汚泥についても，シリンダーテスト結果

と同じくパイ・ットブラントの結果でも投入汚泥濃度を小さくする程，引抜汚

泥濃度は高くなる傾向があった。

　投入汚泥濃度の調整は沈澱池汚泥引抜量を制御することにより可能であろう。

　以上のように，投入汚泥濃度を低くし，夏期には濃縮槽投入前に曝気し，必

要SRTを満たしつつ回収率を高くするように界面を制御すれば，濃縮効果を

大きくすることができると考えたが，次の問題はこのように運転すれば，どの

程度の引抜濃度が得られるかということである。引抜汚泥濃度は，投入する汚

泥の性状に左右されるものであり，0処理場の場合は4％程度が上限と考えら

れるo

　シリンダーテスト結果から，引抜汚泥濃度を指定する方法については，種々

検討してみたが明確な結論は引き出せなかった。

　重力濃縮による濃縮限界については，シリンダーテストにより傾向を知るこ

とはできる。濃縮限界に近い引抜汚泥を効率良く得る方法として上記の運転方
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法を提示した。パルキング活性汚泥を含む汚泥等のような濃縮限界濃度の小さ

な汚泥を限界値以上に濃縮する必要のある場合は重力濃縮以外の方法によらな

ければならないであろう。

　　　　　　　　　　　　　　　　　　401）汚泥界面の制御について

　回収率を高く保持しつつ，十分

　　　　　　　　　　　　　　　　　　30な濃縮効果を得るためには図1．28
　　　　　　　　　　　　　　　　SRT
に示すように，回収率を高くするた
　　　　　　　　　　　　　　　　（Hr）
　　　　　　　　　　　　　　　　　　20
めの界面位置と必要SRTを得る

ための界面下限位置の間に常に界
　　　　　　　　　　　　　　　　　　10

面を保つ必要がある。

必要SRTを得るために必要な界　　　　　o

面高さについて検討する。

　　　　24×V・C　　　　　　　　　　・・・…　（1－3）　SRT＝　　　　　Q・Ce

ここに

V；界面下汚泥容量（㎡）

C；界面下汚泥容量（mソ日）

Q；引抜汚泥容量（mソ日）

固形物負荷（S・L）（kg／m2・日）

および回収率（R）　（珍はそれぞ

れ次式で示すことができる。

　　　　　　　Qi・Co
　　（S・L）一　　　　　　　　　　×10　……
　　　　　　　　A

h＝2　　　h＝界面高さ（m）

@　　　　　回収率90％　　h＝3　　　　　　界面下汚泥平均濃度＝2％

?≠P0　－1

50設計値100　　150　　200
固形物負荷kg／㎡・日

図1．28SRTと固形物負荷の関係

（1－4）

　　　・－6、三9Z・志………………（・一・）

　　　ここにQ］：投入汚泥量（m3／日）

　　　　　　Co：投入汚泥濃度（％）

　　　　　　　A：濃縮槽水面積（m2）

　また，界面高さをh（m）とすれば；（1－4），（1－5）式を用いて，　（1

－3）式を次のように示すことができる。

　　　　　　　　　h・C　　　　　　　　　　　　　×24×103　・・・…　’”　（1－6）　　　SRT＝・
　　　　　　　（S・L）・R
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　（1－6）式を用いて，SRTと固形物負荷の関係を回収率90％，界面下汚泥平

均濃度2％の場合について，界面高さをパラメーターとして図1．28に示す。

また，必要SRTを10時間とした場合の必要な界面高さ（h）を固形物負荷

との関係で図1．29に示す。

　発生汚泥量の季節変動，日間変動を考えて，固形物負荷は最大100kg／m2

・日とし，界面下汚泥濃度を2％とすれば，必要界面高さは2mとなる。

　界面コントロール範囲がどの程度あれば安定した運転が行い得るかについ

ては今後の課題であるが，図1．22に示すように槽底からの汚泥引抜きと界

面位置が連動することが確かめられているので，界面計により汚泥界面位置

が把握できれば，比較的せまい範囲内に界面を保つことができると思われる。

界

面
高　3
さ

h

　　2
（m）

1

C＝1．5％

　　C＝2．0％

C二2．5％

C＝3．0％

　　　50設計値100　　　150

　　　固形物負荷㎏／㎡・日

図1．29SRT＝10時間を保持するに
　　　　必要な界面高さと負荷の関係

　制御方法は，界面が下限位置以下になる場合は引抜を停止し，上限位置以

上になる時は引抜量を増大させることによって行う。これらの制御機構は

現行のタイマーによる引抜開始，濃度による引抜停止機構に更に必要条件と

して上記制御をつけ加えればよいと思われる。

　界面計については，各社が開発しており実用化できると考えられるが，問

題は設置方法である。今後の濃縮槽の建設に当っては，濃縮槽構造上界面計
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　が設置しやすいように考慮する必要があろう。

2）運転方法

　　シリンダーテストおよびテストプラントの運転結果を参考にし，重力濃縮

槽の機能を十分発揮しうる運転として次のような方法を提案する。

①　重力濃縮槽投入のSS濃度を3000～4000mg／2程度に沈澱槽汚泥引抜

　量によって調整する。また，可能な限り，余剰，沈澱両汚泥共連続投人す

　　るo

②夏期においては汚泥の浮上を防止するため30～60分程度の前曝気を行

　　　う。

③　SS回収率を高く維持するため，およびSRTを長くするため，汚泥界

　面計を設置し汚泥界面をコントロール範囲内に保持するように制御する。

④　したがって，濃縮槽の引抜量制御は現行のタイマーと濃度計による方式

　に更に界面位置による制御条件をつけ加える必要がある。

⑤以上の事を図L30に示す。

濃度計

　　t】
コントロール1

　　　1

：°8

　分配槽
コントローノし範囲｛

汚泥界面制御の模式図

　　　Q．Co

▽高、’回収率を
　　　τ
Pπ

　得る為に必要
@な界面上限▽

必要SRTを保持するに必要な界面下限

QeCe

濃度計

｝界面・ン・・一・・範囲

図1．30　重力濃縮槽の制御方式と

　　　　　汚泥界面制御の模式図

　　　　　　　　一53一



参考文献

1）日本下水道事業団「汚泥処理消化プロセスからの脱離液の処理に関する調

　査報告」昭和51年3月，昭和52年3月

2）日本下水道事業団「汚泥管理手法の改善に関する調査」昭和52年度，昭

　和53年度

3）松尾英介，清水治，中村一郎「下水汚泥の濃縮装置の評価」第14回下水

　道研究発表会講演集　昭和52年度

4）坂口秀世，清水治，桑元康雄「汚泥濃縮装置の評価一遠心濃縮機について」

　第15回下水道研究発表会講演集　昭和53年度

5）G．1．Kynch；「A．Theory　of　Sedimentation」　Trans　Faraday　Society

　Vo148．p166（1952）

6）LincolnT．Work　and　Arthur　S．Kohler「Sedimentation　of　Suspens－

　ions」　Ind．Eng．Chem　Vo132No．10（1940）p1329

7）　Clark　S．Robinson「Some　Fectors　Influencing　Sedimentation」Ind，

　Eng．Chem　Vol18No．8　1926　p869

8）　RobertsE．J．Mining　Engineering　1（1949）

9）Coe　and　Clevenger，．Trans　Am　InstMining　55　（1916）

10W．P．Talmage　and　E．B．Fitch「Determining　Theckner　Unj　t　Areas」

　Ind．Eng．Chem．Vo147　Nb．1　p38（1955）

11）吉岡直哉，堀田豊，田中晋「均質スラリーの回分沈降における諸特性」化

学工学　Vo119No．12　p616　（1955）

12）吉岡直哉，堀田：豊，田中晋，内藤悟，津上信一「均質凝集スラリーの連続

　沈降濃度」化学工学　Vo121．No．2　p　66（1957）

13）R　icha　rd　I．Dick＆BenjaminB．Ewing「Evalvation　of　Activated　Slu－

　dge　Thickening　Theories」Jounal　Sanictary　Eng　Divi　　ASCE．SA4

　August（1967）

14）真柄泰基，宇土沢光賢「活性汚泥フロックの物性に関する研究」下水道協

　会誌　VolllNo．125（1974／10）

15）真柄泰基，南部洋一「活性汚泥の沈降性を支配する生物化学的因子に関す

一54一



　る実験的研究」下水道協会誌　Vol　llMl　26（1974／11）

16）日本下水道協会「下水道施設設計指針と解説」（1972）

1力亀井三郎他「化学機械の理論と計算」産業図書（1959）

18）大阪市下水道局「下水汚泥の濃縮に関する実験報告書」昭和54年4月

19）清水治，桑元康雄，松尾英介，内村輝美「下水汚泥の効果的濃縮法」環境

技術　Vo17Na5

2①清水拾，内村輝美「下水汚泥の濃縮装置の評価」京都大学環境衛生工学研

究会第1回シンポジウム講演論文集　昭和54年12月

21）清水治，内村輝美，松尾英介「下水汚泥の濃縮設備の評価」環境創造80／8

一55一



第2章　加圧浮上濃縮による下水汚泥濃縮の効率化

　加圧浮上法による汚泥の濃縮は，特に余剰汚泥の単独濃縮装置として，米国

等では広く使われている9）。　これは，重力式のみでは沈みにくい余剰汚泥を，

重力式に比べて人工的強制力が強い加圧浮上方式で強制的に固液分離して，そ

の後重力濃縮された初沈汚泥と貯留槽で混合する方法である。

　加圧浮上濃縮には汚泥粒子に気泡を付着させる方法により減圧後混合方式，

加圧下混合方式および全量混合方式に分類されるi）

　今回，下水汚泥を対象に加圧浮上方式の濃縮効果をもとめるために，室内実

験とこの結果に基づき，重力濃縮実験と同様に0市0処理場に700㎜L×700

Mm　L×3000nllll　Hのベンチスケールの加圧浮上槽を設置し，汚泥の強制濃縮機と

しての評価実験を実施した。

第1節　回分テスト機による実験

　回分テストの解析例としては

Richard　I．Dichの研究がある

が7），8），実施プラントを設計す

るに必要な設計因子や，運転に

必要な操作因子をもとめるため

に図2．1に示す回分テスト機を

用いての室内テストを実施した。

　　　　　　　　　　　　　　　圧力調整用バルブ　加圧浮上濃縮の操作因子とし

て①加圧水圧力，②加圧時間，

③気固比，④薬注の有無が考え

られる。図2．2に加圧タンク圧

力と汚泥の上昇速度（重量速度）

の関係を示す。また加圧時間と

SV30％に要する時間の関係

を図23に示す。

加圧タンク2400me

図2．1　加圧浮上試験機

ペピーコンプレノサー

一56一



この結果より加圧時間は

3分とした。また圧力に

ついては3　kg／αhがピー

クとなっている。

同様に図2．4に気固比と

重量速度の関係を示すが

気固比5×10－3g／g以上

では，重量速度は一定と

なる。図2．5に気固比と

濃縮汚泥濃度の関係，図

2．6に気固比と回収率と

の関係を示す。気固比は

薬注の場合には，5mg／g以

上あれば回収率は90％

以上になり，汚泥濃度は

3．5～4．5％程度を確保

できる。一方，無薬注の

場合にはSS回収率を80

％以上にするには，気固

比10mg／g以上が必要で

ある。しかし無薬注では

汚泥濃度は3～3．5％程

度か限度である。また静

置時間に対する各汚泥層

内の汚泥濃度を図2．7に

示す。加圧浮上の汚泥層

は重力濃縮時の汚泥層と

異なり汚泥濃度分布は，

汚泥槽の上ほど水分が抜

　　150

　重
　量
　　100　速
　度
（㎏／m’／h）

　　50

　　　　　1　　　　2　　　　3　　　　4
　　　　　　加圧タンク圧力（kg／㎝）

図2．2　加圧タンク圧力と重量速度の関係

50

40鋤肝
　　30　　勿

10

1　　　　2　　　　3　　　　4

　加圧時間（分）

図2．3　加圧時間VS浮上時間

　　150
　量

‡1。。

、、㌫，

　　50

　　　　　A／S気固比（昭／8）

図2．4　気固比と重量速度の関係
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驚

提　．ンs°一゜
豊

（％）

図2．5

。薬注

●無薬注

A／S気固比（陶／θ）

気固比と濃縮汚泥濃度

　100

ss　gO

回80
収

率70
（r融

　60

　50

　40

　30

　20

　10

　0

　　㎏フ竺！＝；°＝蕊コー一憲x／・
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●無薬注

　10

　20

　30SV
（％）

　40

000567

0089

1000

10　　　　　　　20　　　　　　　30　　　　　　　40　　　　　　　50

　　　　A／S気固比（m9／9）

図2．6　気固比と回収率

けて高くなっている。そ

のため加圧浮上槽では，

できるだけ汚泥層上部か

ら安定した濃い汚泥層を

回収する必要がある。ま

た静置時間は60分あれ

ばSVはほぼ一定となる。

図2．8に汚泥濃度5．880

mg／1の余剰汚泥（VS

66．5％）を用いて凝集剤

添加率とSV50％に要す

る浮上時間の関係を示す。

分離液の性状や汚泥の上

昇速度から見ても薬品添

加の効果は非常に大きい。

　図2．9に気固比に対す

／

10

◎36％

（D27％

⑧21％

　20　　　　　　　　　　30

　浮t時間（分）

図2．7　汚泥性状変化による浮上状態
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汚泥 翁 褒口 消化

種 汚 汚 汚

類 泥 泥 泥

枯

項 1 2 3

目

圧力 3
（％）

加圧
時間 4

（分）

纏 053 051 059
（％）

原汚泥
濃 度 5β50 5β70 5ρ70
（P叫

A 16 21 21
汚

泥

虚 B 29 26 27

度

暢
C 41 35 36

分離液
SS 62 140 94

（PPtn）

浮上
速度 636 1346 1567
¢㎡分



20

SV
）115

5昆％

琴

る10
匡

茜

（分）5

0

N　分離液
O　SS－82㎎／L

＜』無，－44wz

100

習

量9°

（％）

　0，1　　　0．2　　　 0，3　　　04　　　05　　　06　　　07

　　凝集剤添加率（％）－ds当たり

図2．8　凝集剤添加率と浮上時間

る薬注を添加した場合の

余剰汚泥と混合汚泥の効

果を示すが，混合汚泥の

場合初期汚泥の濃度が高

いため60分濃縮で60％，

余剰で4％程度まで濃縮

できる。この時のSS回

収率は99％以上であっ

た。加圧浮上濃縮に於い

ても，混合汚泥に比べて，

余剰汚泥は濃縮しにくく，

安定した余剰汚泥の濃縮

を行うには，高分子凝集

剤を固形物当り0．3％程

度添加する必要がある。

　　　　A／S気固比（m9／汐）

図2．9　気固比と濃縮効果

第2節　ベンチスケールテスト機での検討

　2．1　テストプラントの概要

　　室内テスト結果に基づき700L×700L×3000mH　の加圧浮上濃縮槽を

用いて長時間運転を実施した。図210に加圧浮上濃縮槽のテスト機を表2．

1にテスト機の主仕様を示す。図2．11の加圧浮上濃縮のフローシートに従っ
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表2．1　加圧浮上濃縮槽の主仕様

名　　　　称 形　　　　　式
電動機
ikW）

仕　　　　　　様 数　量

加　圧　タ　ン　ク S　S　製　円　筒　形 520φ×1000H 1基
加　圧　ポ　ン　プ カ　ス　ケ　ー　ド　型 2．2 48皇加in×7kg／cm2 1台

　・Rンプ　レッ　サー 圧　力　開　閉　式 0．75 83皿加i・×7kg／cm2 1台
加　圧　浮　上　槽 S　S　製　　角　　形 700W×1200L×3000H 1基
加圧浮上槽掻寄機 パイエルサイクロ減速機 2．2 1台
高分子凝集剤貯槽 ポリエチレン円筒形 lm3

1台
高分子凝集剤ポンプ ダイヤフラム定量形 0．4 1〃min×50m×15φ 1槽
硫酸パンド貯槽 ポリエチレン円筒形 1m3

1台
硫酸バンドポンプ ダイヤフラム定量型 0．4 1〃min×50m×15φ 1槽
ロ　ー　タ　メ　ー　タ フ　　ロ　ー　　ト　式 0－5m3／H 1台
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表2．2　汚泥濃度と運転条件

処　　理　　場　　名 0　　　処　　　理　　　場 G処理場
汚　　泥　　の　　種　　類 混　合　汚　泥 余　剰　汚　泥 混　合　汚　泥

汚　　泥　　濃　　度　　　mg〃 1，500、15，800 1，400～6，400 1，000～4，200

固　形　物　負　荷　　kg／㎡／日 82～774 429～376 58．8～259

水　面　積　負　荷　　　㎡／㎡／日 78～294 86～122 88～162

気　　　固　　　比　　　mg／g L39、1L6 3．08、19．4 5．18～19．7

加　圧　水　量　比　　㎡／㎡汚泥 0．25～4，75 0．5～3．6 0．43～1．5

高分子凝集剤添加率　　　％ds 0～0．63 0～1．72 0、2．15

汚泥流入

　　　　　　　　気液混合
⇒ゴー，Xl－．」。　一

掻寄機

（P
コンプレッサー

流量計

　　　気液混合
ドレン　　　ェジェクター

浮上濃縮槽

濃縮汚泥

　　　　　　　図2．11　浮上濃縮装置フローシート

て運転方法を以下に示す。

①処理汚泥を汚泥貯槽に貯め，均一な汚泥濃度になるよう調節する。

②貯水槽に工水を貯め，これを加圧ポンプで加圧タンクに送る。

③コンプレッサーを稼動し，加圧タンクの圧力を所定の値にし加圧水を浮

　上濃縮槽に送る。

④薬注実験の場合は，事前に一定濃度に溶解した高分子凝集剤を，薬品ポ

　ンプにて汚泥配管中に送る。
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⑤汚泥給水ポンプを稼動し，所定量の汚泥を浮上濃縮槽に送る。汚泥は薬

　品と混合され，更に液々混合エジェクタにより，加圧水と混合され浮上槽

　のセンターウエル内で凝集する。ここで固液分離され，濃縮汚泥は槽上

　部に層をつくる。

⑥濃縮汚泥掻寄機を起動し，浮上汚泥の掻き取を開始する。

⑦分離液は分離液集水管により，浮上槽中部及び下部より引抜くが，これ

　を浮上槽水面近くの位置で，オーパーフローさせ，その位置によって槽内

　水面を調節する。オーバーフロー位置は，分離液集水管の上部で長さの違

　うソケットの取り付けをする事によって行う。

⑧掻き寄せられた濃縮汚泥は，貯槽に貯えられ，必要に応じて脱水実験等

　に使用する。

2．2　処理対象汚泥

　処理対象汚泥は，O処理場の混合汚泥と余剰汚泥，　G処理場の混合汚泥を

用いた。G処理場は汚泥処理施設をもっていないため，汚泥の返流水の影響

が全くない。

2．5　混合汚泥に対する濃縮効果

　0処理場混合汚泥とG処理場混合汚泥の加圧浮上濃縮の結果を図2．・12～

図2．・27に示す。加圧浮上の場合，分離液は加圧水によって希釈されている

ため，分離液のSSは重力濃縮よりもよくなる。分離液サンプリングは，槽

の下部および中部より行ったが，下部と中部では濃度の差については，数度

の実験の結果ほとんど差がなかった。

　無薬注の場合は数時間以上運転すると下部に汚泥が沈殿するのでこれを除

去する必要がある。薬注の場合は連日運転をしてもほとんど沈澱しなかった。

　図2．12～図2．15に気固比と濃縮効果の関係を示す。気固比は加圧タン

ク圧力と加圧水量比，および被処理汚泥の濃度によって決定される。気固比

が低いと気泡が充分に発生しないので，固液分離が不充分となり，汚泥フロ

ックの上昇が悪化する。しかし気固比が小さくなると回収率に悪影響がある

カ㍉濃縮汚泥濃度は，さほど影響がなかった。むしろ気固比が小さい方が汚

泥濃度があがる場合もある。これは回収率が低くなり，そのために濃縮容易

一62一



な固形分のみ濃縮されるためと思われる。

　　

ヨ　

ハ

　　●無薬注
ただし浮上汚泥厚さ10～100
固形物負荷O－－4SOk9／frf・日

　　　　　　10（mS／9）

図2．12　気固比の影響

　　

毒‘

泥

濃3

度2

こ・ぷ△

・‘タ：▲▲

　△薬
　▲無薬注

ただし浮上汚泥厚さ

固形物負荷
450kg．ds／知2日以下

　　　MS気固比（m9／3）

図2．14　気固比の影響

100

SS
回

収50
率

A／S気固此（m9／θ）

図2．13　気固比とSS回収率

SS
回

収50
率

A／S気固比（m9／g）

図2．15　気固比とSS回収率

　図2．16～図2、19に濃縮汚泥の層の厚さと濃縮効果の関係を示めす。濃縮

汚泥層（フロス）の厚さは，分離液排出管の上部の開放部の位置を調節

して水面位置を変える事によって変更できる。初期に水面位置を低くして

おく事によって，一定時間でフロス厚さを成長させ，上部を掻寄機によって

掻寄せ除去するのが良い。

　薬注の場合，フロスは10cm以上の厚さで安定させると濃縮汚泥濃度は4

％以上となった。ただし，薬注で凝集状態が良好だと2cmのフロス厚さで濃

縮汚泥濃度を7％にも高くすることができた。

無薬注では，フロスの厚さが運転条件によって広範囲に変化する。これは汚

泥の凝集性の弱さによってフロス密度が低くなるためと思われる。また無薬
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図2．17　濃縮汚泥厚さと回収率
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　浮ヒ汚泥厚さ（mm）
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図2．19　浮上汚泥厚さとSS回収率

注ではフロスが厚くなるほど汚泥濃度は上るが，SS回収率が悪化する。回

収率を高くするため，極く薄いフロスを作ると，濃縮し易いものが浮上して

汚泥濃度があがるが，この濃縮汚泥の回収がむずかしい。一方，フ・スを厚

くし9ぎると分離液に悪影響をおよぼす。

　流入汚泥濃度の影響は，一般には重力濃縮と同様に濃度が低いほど浮上汚

汚泥濃度があがるが，この濃縮汚泥の回収がむずかしい。一方，フロスを厚

くしすぎると分離液に悪影響をおよぼす。

　図2．　20～図2．　23に固形物負荷と濃縮効果の関係を示す。固形物負荷は

200～300kg－ds／㎡日以下では，薬注，無薬注とも濃縮汚泥濃度，　S　S回

収率とも顕著な悪化はなかつた。水面積負荷も薬注，無薬注とも300　m3／㎡日

以下では影響がなかった。図2．24～図2．27に高分子凝集斉llの添加率と濃

縮効果の関係を示す。高分子凝集剤添加率は上述してきたように汚泥の濃縮

にかなりの影響をおよぼす。ただし固形物あたり0．2％の添加で，濃度4％
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図2．20　固形物負荷の影響
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図2．22　固形物負荷の影響
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図2．21　固形物負荷とSS回収率
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図2．23　固形物負荷とSS回収率

以上が得られた。また，この程度の添加率で回収率90％以上となる。

　混合汚泥に対する加圧浮上濃縮槽での運転では，無薬注ではフロスが不安

定な時があり，SS回収率の悪化を招く恐れがある。特にテスト磯では浮上

面積が700L㎜×700L㎜と・」・さL・ため，濃縮汚泥層は比較的安定しやすい

が，大形機になれば不安が残る。薬注する場合は，薬品の溶解作業や薬注

設備の維持等の操作に若干難点があるが，濃縮汚泥層の厚さの維持は，比較

的容易で連続運転に於ても，分離液水質は安定しており，濃縮汚泥濃度も4
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図2．26　高分子凝集剤の影響
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　　　　　　　　高分子凝集剤添加率（％．d8）

図2．25　凝集剤添加率とSS回収率
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　　　　　10　　　　　　　　20
　　　　　　　　高分子凝集剤添加率（％．ds）

図2．27　高分子凝集剤とSS回収率

％以上を保つことができる。

2．4　余剰汚泥に対する濃縮効果

　混合汚泥実験と同様に図2．　28～図2．　33に0処理場の余剰汚泥の加圧浮上

濃縮の運転結果を示す。濃縮性，分離液の性質とも混合汚泥に似た結果が得

られた。これは0処理場では，濃縮槽での回収率が悪く，汚泥の循環が起っ

ているため，初沈でのキャリオーパーが大きく，余剰汚泥の性状も混合汚泥

に近いためと考える。
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図2．31　浮上汚泥厚さとSS回収率

　余剰汚泥に対する加圧浮上槽の運転条件を表2．3にすることにより，薬注

で濃縮汚泥濃度4～7％，回収率95～99％，無薬注で濃縮汚泥濃度2～

4％回収率70～95％が得られる。気固比，濃縮汚泥厚さ，流入汚泥濃度，

固形物負荷，高分子凝集剤添加率，操作性とも基本的には混合汚泥の実験結

果と同様となった。
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図2．33　固形物負荷とSS回収率

表2．3　余剰汚泥に対する加圧浮上濃縮槽の

　　　　設計条件

項　　　　　目 数　　　　　量

気　　　固　　　比 6mg／9以上

濃縮汚泥フロス厚さ 10～100cm
固　形　物　負　荷 200㎏一ds／m2・日以下

加圧タンク圧力 3～4㎏／cm2G

第5節　考　　　察

　加圧浮上濃縮テストプラントの運転結果では，室内テストと同様の操作条件

で，ほぼ同程度の濃縮効果を得る事ができる。そこで操作性に対して重力濃縮

槽と比較してみると，

　①加圧浮上で特に薬注する場合は，薬品の溶解や薬注設備の維持等の操作

　　性には若干難点がある。ただ，濃縮汚泥層（フロス）の厚さの維持等は比

　　較的容易で24時間運転程度では，分離液濃度，濃縮汚泥濃度とも安定し

　　た運転ができたo

　　　ただし，特に無薬注の場合は少し沈殿するので，これの排泥を加味した

　　設備にする必要がある。
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②　従って加圧浮上槽の設備は操作因子が多いため繁雑さがあるが，処理は

　　比較的広範囲の条件に対して可能であり，重力濃縮は，逆に設備は極めて

　　単純であるが，処理汚泥の性状に注意する必要があると言えよう。

また，今回のテスト結果をもとにして，加圧浮上濃縮槽の設計条件を以下のよ

うに決められる。

①　気　固　比

②　フロス厚さ

③④⑤⑥

固形物負荷

加圧水量比

加圧タンク圧力

水面積負荷

　水面積負荷については，

物あたり0・3％添加）で，気固比6mg／9以上で170m／日～840rry’日，無薬注

で120m／日以上となった。

　従って，一般口に濃縮汚泥濃度は薬注で4％以⊥，無薬注で3％以上，回収

率は薬注で95％，無薬注で90％が得られると言えよう。

　濃縮汚泥の脱気方法および気泡を含む汚泥の脱水性については，別途検討する

必要がある。

　表2．4に今回の実験で得られた加圧浮上濃縮結果を示す。

　　　　　　　　　表2．4　加圧浮上濃縮槽での運転結果

　10mg／g以上

　水位を調節し得るようにして10～100cm程度

　に保つ

　最大300kg－ds　／m2・日

　1：1以上

　3kg／cm2・G～4kg／cm2・日

　薬注170m／日　無薬注120m／日以下

バッチ式による界面昇速度測定の結果，薬注（固形

汚泥種類
薬注率％

idsあたり）
濃縮汚泥濃度％ SS回収率

0．3　以上 4～5　％（最大7．4％） 90％以上0　処　理　場

ｬ　合　汚　泥 0 25～35％（最大4．6％） 80％以上

0．3　以上 4～5　％（最大6．7％） 90％以上　　　〃

]　剰　汚　泥 0 2～4％（最大4．1％） 75％以」二

0．3　以⊥ 3．5～5　％（最大9．0％） 90％以上G　処　理　場

ｬ　合　汚　泥 0 2～3　％（最大3．3％） 75％以上
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第3章　立型遠心濃縮機による下水汚泥濃縮の効率化

　前述した重力濃縮槽や，加圧浮上濃縮槽では下水汚泥の濃縮には限界があり，

その効果を十分発揮するには，高分子凝集剤が必要となる。そこで濃縮困難な余剰

汚泥の濃縮装置として，通常の濃縮槽の考え方にこだわることなく，コンパク

トでしかも電力消費の少ない，かつ効率的な遠心濃縮機の開発を行ったit

　本装置の開発は昭和52年度建設省技術研究補助金交付研究で行ったもの

で下水処理場から発生する汚泥，特に難濃縮性である余剰汚泥を対象に固液

分離を行い，固形分を回収するとともに回収した固形物濃度を上げさらに汚

泥処理プロセス全体的なコスト低減を計る方法として種々のアイデアの実用化

の可能性を調査したジその結果電力消費の比較的少ない低回転の遠心分離法を

応用した立型遠心濃縮機の実用化を行うこととし，小形テスト機の基礎研究

から5m3／Hrと10m3／Hrの大形機を製作し長時間運転による実用化実験を実

施した。

10

汚泥濃度㈱

一●一一一一－一一一一一一一一一一一一一一一●　100

　　　　　回収率

余剰汚泥性状

　TS
8A30ppm

VS
69．3％

90

80

　SS
　回
70収
　率
　㈱
60

40

　　200　　　400　　　　600　　　800　　　1000

　　　　　遠心効果（G）

図3－1　遠心分離機による濃縮結果
　　　　　　　　　（室内テスト）
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第1節立型遠心濃縮機の概要

　1．1　立型遠心濃縮機の原理

　　本機は従来の化学工業の分野で石灰等の無機物を回収するために用いられ

　ていたバスケットタイブの遠心濃縮機を下水汚泥のような難濃縮性汚泥の濃

　縮用に改良したものである。一般の下水汚泥は図3．1に示すように400G

　以上の遠心力を与えることにより汚泥濃度8％以上となり，固形物回収率

　も95％以上にすることができる。一方，濃縮機からの汚泥の排泥を配管に

　より連続的に行うには汚泥を流体として取り扱える状態でなければならない。

　図3．2に余剰汚泥の汚泥濃度に対する粘度の関係を示すが，この図によれ

　ば汚泥濃度6％程度であれば粘度は約2700CPとなり排泥が可能である。

　そこで遠心濃縮機はできるだけ簡単な構造とすることとし，図3．3に示すよ

　うな実用規模の試作機を製作した。すなわちバスケットは簡単なカゴ形で上

　部に堰板を設け，上澄水はこの堰板よりオーバーフローで排出する。一方濃

　縮汚泥はスキミングパイブ（排泥パイプ）により，汚泥の流れと逆方向より

　汚泥をすくい遠心力作用で濃縮機より回収する構造である。この濃縮機の運

　転は連続して給泥・排泥を行うため図3．4に示すような手順である。

6000　A処理場余剰汚泥
　　　水温25℃

5000

　4000粘

度3000

（CP．）

　2000

1000

　Ol2345678910　　　　　　濃縮汚泥濃度（ga

図3．2　汚泥濃度と粘度の関係

分離液
排水パイプ

スキミングパイプ（排泥管）

縮汚泥一 給泥パイプ

堰板

v　↓分離液

ケーシング

pスケット

lj

￥

三≡＝：≡三：≡

支柱（防振機構）

図3．3　遠心濃縮機概略図
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給泥ボンプ 給堺ポンプ　　給泥ポンプ 排泥管
（スw締識
←

∋

①　　　　　　　②　　　　　　③　　　　　　④　　　　　　⑤
給泥開始　　　⇒オ→く』フロー時⇒固体層成長限界⇒排泥時＝＝⊃排泥完了時

オーバーフロー開始　固体層成長時　　給泥ストップ

　　　　　　　図3．4　給泥状態および排泥状態図

（1）遠心濃縮機を起動し，400G程度の遠心効果に設定する。

（2）給泥ポンプにより，汚泥のバスケソト内供給を開始する。

（3）連続的に分離液を堰板より排出する。

④　分離液より汚泥が流出し始めると，給泥ポンプをストップする（約1時

　間）

（5）スキミングパイプを周壁方向に入れて行き，汚泥槽内の濃縮汚泥を排出

　する。

⑥　スキミングパイプより汚泥が出なくなれば（約5分）スキミングパイプ

　をもとにもどす。

（7）再び給泥ポンプにより汚泥を供給する。

この様にしてバスケットの回転を停止することなく連続的に汚泥を濃縮する

ことが可能である。また，低G値で，しかもバスケットの回転を停止するこ

ともないため，従来より少ない動力で汚泥を濃縮することが可能である。

1．2　立型遠心濃縮機の操作因子

　立型遠心濃縮機を解析するための操作因子を以下に述べる。

i）遠心効果（G）

　　遠心分離の主因子となるものである。遠心脱水機や遠心濃縮機で言う

「G」の値は回転するバスケットの壁面におげる値である。

（参考）G値と回転数（rpm）との関係について図3．5の様なバスケット形

　　　　状において，バスケット壁面における遠心効果G及び角速度ωは次

　　　　式による。
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　　Rω2
G＝－
　　9
ここで

（3－1）

R：回転半径（m）

ω：角速度（rad／sec）

g：重力加速度（9．8m／sec2）

N：回転数（rpm）

　　2πR
ω＝
　　60

G－
c（2πN60）2

　　RN2
G「示
　　　895G　　　　　　）v2N＝（
　　　　R

（3－2）

（3－3）

（3－4）

（3－5）

　　　　この式より各Gにおける回転数Nを求める事ができる。

li）給泥速度＜m3／Hr＞〔水面積負荷率＜m3／m2－Hr＞〕

　立型遠心濃縮機への汚泥の給泥速度である。立型遠心濃縮機は普通の重

　力式沈殿池における重力加速度が数百倍に大きくなるため，沈澱池の指標

　の1つである水面積負荷率を立型遠心濃縮機の指標の1つと考えることが

　できる。

　　ここで，水面積はバスケット内径を直径とし，高さはバスケット高さに

　等しい円柱の側面積と　　　　　Q（m3／Hr）
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　蛇の目
する。図3．5のバスケ

ットの模形図で遠心濃

縮機の水面積を示す。

ここで遠心濃縮機に於

ても重力濃縮と同様

「給泥速度」という指

標は「水面積負荷率」

という指標におきかえ

る事ができる。

バスケッ　ト

水面積負荷率（m3／㎡一Hr）

図3．5　バスケットの水面積
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iii）分離時間

　　濃縮汚泥濃度は，給泥を開始してリークに達するまでの分離時間に比例

する。バスケット内が濃縮汚泥で満

たされると図3．6の濃縮状態に示す

ように分離液が悪化し，SS回収率が

悪くなり（SSのキャリオーバが起

こる）濃縮汚泥はそれ以上濃縮しな

くなる。従って，リーク点以前の分

離時間の長短により濃縮汚泥濃度を

最高到達濃度の範囲内で調整する事

ができる。

この時，分離時間と濃縮汚泥の関係

は計算式で予測しうる。

立型遠心濃縮機における物質収支は

次式で表わすことができる。

　　　　　　　　　　　T
v×Dl＝Q×D2×s×百「

これより

　　V×Dl×60
T＝
　　Q×D2×s

ここで　　V：

　　　Dl：濃縮汚泥濃度（％）

　　　D2：原液SS濃度（％）

　　　　Q：給泥速度（m3／Hr）

ss
�菶ｦ

推積量バスケット内

図3．6

　分離時間

分離時関と濃縮状

態の関係

（3－6）

（3－7）

バスケット内容量（m3）（今回実験ではO．93m3）

セキ板厚一　　〒

　　　　S：SS回収率（％）×10－2（一）

　　　　T：分離時間（分）

上式において
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V，Q，　D2は既知であり，また，　sについても何回かの実験データーより既知

である。すなわち，目標とする濃縮汚泥濃度Dlを与える事により，これ

に要する分離時間Tを求める事ができる。

第2節小形機による基礎実験

　表3．1に本研究のために製作した遠心濃縮機の主仕様と遠心効果および回転

数の関係を示す。また小形テスト機のバスケット形状を図3．7に示す。

表3．1　立形遠心濃縮機の主仕様

テ　ス　ト　機 実　　　用　　　機
型　　式

KS　250 KS　370 KS600 KS1200 KSI600 KS2200

電動機KW 0．75 1．5 3．7 5．5 22 45

バスケット径mm 250 370 600 1200 1600 2200

・執ケット容量㎡ 3．81 11．71 55．21 048 1．1 2．5

〃表面積㎡ 0．09 0．2 0．58 2．14 6．35 13．07

200G 1200 980 770 550 470 400

300〃 1470 1200 950 670 580 490
回転数「pm

400〃 1690 1390 1090 770 670 570

500　〃 1890 1560 1220 860 750 640

KS－255型

晋
閤コ・

KS－610型

已］］1・・

KS－375型

字

KS－1220型

図3．7　バスケット形状
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21　遠心効果と汚泥濃度

　実験は各条件とも分離液にSSが流出しはじめるリーク時点での濃縮効果

の検討を行った。実験には0処理場の余剰汚泥を中心に混合汚泥，消イヒ汚泥を

用いた。各実験に用いた汚泥の性状を表3．2に示す。図3．8に遠心汚泥濃度

の関係を図3．9に遠心効果とSS回収率の関係を示す。いつれもリークま

　　　　　　　　表3．2　テストに用いた汚泥の性状

使用した機種 汚泥の種類 T　S
img／Z）

D　S
img／Z）

S　S
img／Z）

　VTS
刀i固形物当）

KS　250

O余剰汚泥

O混合汚泥

O消化汚泥

5060

P5980

Q2900

610

W70

P030

4450

P5100

Q1200

61．6

U49

T2．2

KS　370

T余剰汚泥

d　　〃

g　　〃

10200

W600

W800

920

P010

W60

9230

V590

V590

68．1

U1．0

T6．3

KS　600 A　　〃 8810． 716 8090 72．3

KS1200 O　　〃 12300 893 11380 62．0

10

KS220
消化汚泥

　　　混A

　　　余剰汚泥

　O処理場

200　　400　　600　　　800　1000

　　遠心効果G

KS600

　　給泥量10㎡／H

　10

§8
墾：

疋　2

　　0

　10

　8
§，

竃

塁4

　2

　0 200　　400　　600　　800　　1000

　遠心効果G

　　　　8

KS375

　　　　xE処理場　余剰汚泥
　　　　▲H処理場

0　8　

200　　400　　600　　800　　1000

　　遠心効果G

KS1200
　　15mンH

　　　　　　　　　　200　　400　　600　　800　　1000

　　　　　　　　　　　　遠心効果G
遠心効果と濃縮汚泥濃度の関係
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oo1

80
@60　ω　⑳

200　400　　600　　800　　1000

　遠心効果G

　　　　KS600
　100
　　　　　　　給泥量10ne／H

§：／／　『
1・
co @20

200　　400　　600　　800　　1000

　　遠心効果G

　　　　　　　3　　
　　　

1・・　罐竃　
ぽ

00
@80　60　40

20

200　　400　　600　　800　　1000

　遠心効果G

200　　400　　600　　800　1000

　遠心効果G

図3．9　遠心効果とSS回収率の関係

での運転では200G以上の遠心効果で6％以上の濃縮汚泥が得られる。SS

回収率は処理量にもよるが400G以上で80％程度となる。表3．3に400

Gの時の汚泥濃度とSS回収率を示す。　KS1600の時に用いた余剰汚泥

は，比較的有機物量が高く，しかも曝気槽でのSVIが200以上のため遠心

分離機で遠心効果を1000にしてもSS回収率は80％以上にならなかった。

2．2　汚泥濃度とSS回収率に影響する因子

　遠心効果の実験の結果400G程度であれぱ安定した濃縮効果を得ら

れたため，400Gに対して濃縮濃度とSS回収率に影響する因子とし

て水面積負荷について検討をした。　図3．10にKS600とKS1200

タイプについて固形物面積負荷と濃縮汚泥濃度とSS回収率の関係，図3．11

に固形物容量負荷（バスケソト容量）に対する濃縮汚泥濃度とSS回収率の

関係，図3．12に容量負荷に対する汚泥濃度とSS回収率の関係，図3．13

に面積負荷に対する汚泥濃度とSS回収率の関係を示す。
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表3．3 下水汚泥の遠心濃縮効果

原汚泥の性状
使用機

汚泥

TS伽㎡1） SS価9／1） VS（％） SVI

遠心効果

@（G）

給泥量
im8／hr）

運転時間

ihr）

濃縮汚泥

Z度
@（％）

分離液
@SS
img／Z）

SS回収

ｦ（％）

固形物負荷

ikg／m2・hr）

水面積負
ﾗ（m8／
高Q・hr）

17730 16300 63．0 一
400 10 0．5 6．5 2110 870 24．3 1．53

17200 15700 62．0
一

400 15 0．5 7L　3 4390 72．0 35．1 2．30

混合汚泥

10360 9210 67．2
一

400 10 0．9 7L　5 1180 872 14．1 1．50

11170 9560 66．1
一

400 15 1．0 72 2290 76．0 22．0 2．30

10090 8740 60．2
一

400 10 1．4 8．2 780 91．2 13．4 1．53

11640 10210 60．1
　

400 15 1．0 75 2420 76．3 23．5 2．30

5〔尼0 4640 74．0 170 400 10 3 5．0 700 84．9 6．9 1．53

3170 2900 71．2 128 400 10 5 6．1 390 86．4 4．3 1．53

4990 4590 73．6
一

400 15 2 6．3 720 84．3 10．3 2．30

4田0 4580 70．5
一

400 10 2．2 6．3 730 84．1 70 1．53

1230 蜘 64．3
一

400 1．5 1．5 6．8 210 π0
2．3 2．60

1130 goo 72．0
一

600 1．5 2．5 7．0 100 89．0 2．3 2．60

消化汚泥

97釦 9130 76．3
一

400 0．96 0．5 6．9 626 85．0 15．1 1．66

10α～0 9420 76．7
一

600 1．1 0．3 5．0 770 93．3 17．9 1．90

9690 9270 35．8
一

400 0．38 13　分 5．4 1660 84．7 一 一
浄水汚泥

16⑳0 15900 41．4
一

400 0．33 10　分 5．8 4410 78．2 一 一

36800 36200 42．3
　

400 0．35 5　分 5．8 17000 70．4 　 一
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　この結果より濃縮汚泥濃度については，面積負荷に対してはKS600と

KS1200とバスケットの大きさに関係なく同一の直線上になっており，ス

ケールアップファクターとなる。SS回収率については容量負荷に対してバ

スケットの大きさに関係なく，同一直線となりスケールアップ因子として用

いることができる。

一応この2つの関係よりバスケット

の型状をある程度決定することがで

きる。

2．5　バスケット構造の関係

　バスケットの構造即ちバスケット

の高さとバスケットの汚泥保有容積

の効果をもとめるためKS370機

に図3．14に示す4種類のバスヶッ

　　l
Aバスケット

　　φ50　27

　　φ　37

　　l

Cバスケット

図3．14

　　l
Bバスケット

』　21ilagi　1

　　l

Dバスケット

バスケットの形状

トを用いての濃縮効果の把握テストを実施した。

表3．4にこのバスケットの容積，沈降面積，バスケットの高さおよびAタイプ

を基準とした時のそれぞれの値を比較する。図3．15aに固形物容量負荷と

濃縮汚泥濃度とその時のSS回収率の関係を示す。図3．15bに固形物面積

負荷と汚泥濃度の関係及びSS回収率の関係，図3．16に容量負荷と汚泥濃

度およびSS回収率の関係，図3．17に水面積負荷と濃縮汚泥濃度とSS回収

率の関係を示す。いつれのバスケット形状を用いても全て左上がりの線上に

表3．4　バスケットの形状化

　　　バスケット　　　　　　o　　　　タイフ

?@目

A B C D

値 比較 値 比較 値 比較 値 比較

容　　積　（1） 1L7 1 6．3 0．54 204 1．74 11 0．94

表面積（m2） 0．2 1 0．24 1．18 0．35 1．73 0．41 2．04

高　　さ（m） 0．23 1 023 1 α4 1．74 04 1．74

一81一



10

（ボ）囲驚喫史

0

10

（　8

も6
鑓

農4

　　2

0

10

8

A
5“6

鰹　4

　　2

0

2468101214
固形物容量負荷（3／4分）

　　　　　図3．15a

100　　200　　300　　400

固形物面積負荷（3／㎡分）

　　　　　　図3．15b

0．5　　　1．0　　　　1．5　　　　2．0

　容積負荷（4／e分）

　　　　　　　　図3．16

60

S0

S

100

80

　　　　　　　0

固形物定量負荷と濃縮効果

（ボ）閤墜回のの

100

80

60

40

02

0

2　　　　4　　　　6　　　　8　　　10　　　12　　　14

　固形物容量負荷（9／4分）

　　　　　　　　　　　　　100　　200　　300　　400

　　　　　　　　　　　固形物面積負荷（3／㎡分）

固形物面積負荷と濃縮効果

　100

（　80
も

　　60

94・
の

　　20

0

容量負荷と濃縮効果

0．5　　　　1．0　　　　1．5　　　2．0

　容積負荷（e／4分）

一82一



　10

　　8

§、

響・

疋2

　　0

　100

§80
　

鮒60
回

の　　40

の

　20

　　0　　　10　　　20　　　30　　　40　　　50　　　60　　　　　　　　　　　　　　　　　10　　　20　　　30　　　40　　　50　　　60

　　　　　面積負荷（4／㎡分）　　　　　　　　　　　　　　　面積負荷（4／㎡分）

　　　　　　　　　図3．17　水面積負荷と濃縮効果

のっており，同一の濃縮効果を得るには，出来るだけ水面積を大きくとり，

バスケット容量を大きくとる必要がある。形状決定をするため，バスケット

の半径をR，バスケソト高さをαR（m）とすると，バスケットの内表面積A（㎡）は

　A＝2π（R－d）×αR＝2παR（R－d）　　　　　　　　　（3－8）

　ここでd（m）はセキ，高さ

テスト結果よりバスケットの外壁を400Gとした時にセキ面での遠心力を

300Gとする。

外壁での回転数とGの関係は（3－5）式よりもとまる。

　　N－（895G・）e

　　　　　　　R

でGo＝400より

　　　　　　　　1！
　　N＝598（R）2

同様にセキの位置でのGは

　　G1－（R－d）N2－R－dG。
　　　　　　　895　　　　R

　　G1＝300Gより
　　　　　1
　　　d＝－R　　　　　4
これより内面積Aは

　　A－・・αR（・一・）一》・αR2

バスケットの容量Vは

　　　　　　　　　　　　　　　　　一83一

（3－5）

（3－9）

（3－・10）

（3－11）

（3－12）



　　V－｛・R・一・（R－・）・｝・R一吉・αR3　　（・－13）

給泥量Qvc対し，水面積は決定される。即ち

　　A＝constとなると

　　　　　　ヱA・R　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－14）
　　　V＝
　　　　　　24
となり，Rが大きいほどバスケット容量が大きくなる。即ち，できるだけ大

きい径にして背の低いバスケットの形状がよくなる。

ここで制約条件として第4節で述べるエネルギー量を考慮する消費動力Fは

　　F＝（加速動力）＋（風損）＝O．5441R＋0．5584　R　3／2・　at　’t　　（3－15）

となる．ここでA－
t・αR2　一一定・り

　　R一芸A±α一」一・．　461　At・－S　　　（・－16）

より

　　F－。．251辻α一去＋。．　175　Ag　a－9　　　　　（3－17）

給泥量一定とするとAが一定となる。この時のFを最小とするのは
　　Fl－S×・．2S・A5・　－S一号×・．17SA2　・’三　　（・－18）

となりF値を小さくするにはαを大きくすればよい。

D．H

　　寓篇6000

5000

4000

3000

2000

1000

10

図3．18

　　　20　　　　　　　30

給泥量（㎡／Hr）

給泥量とバスケット寸法の関係

　　　　一84一

40
　Q㎡／Hr



しかしαが大ではバスケット容量Vが小さくなる。そこで損失F＝0．8とす

る各給泥量に対するバスケットの直径Dとバスケット高さαRの関係をもと

めた。図3．18にこの結果を示す。

この様に10　m3／hrでは，直径と高さはD＝Hとなる。立形遠心濃縮機では，機

械の製作上10m3／hr以上はD＝Hとした。

第3節　実用機による連続実験

　小型機による基礎実験結果にもとづき，表1．15に示すKS1600機を用いて

0市0下水，Y市Y下水，およびT．O下水内に設置し各処理場での遠心濃縮機

の実証テストを，自動制御運転，消費動力等の調査を実施した。表3．5にこの

実験に使用した機器リスト図3．19にそのフローシート，写真3．1にT．0処理場

で運転中のKS　1600の写真を示す。

表3．5　機器リスト

No 名　　　称 仕　　　様 台数 動力
ikw）

重力
ikg） 備　　　　考

KS－1600

1 立型遠心濃縮機

10m3／Hr給泥標準バスケット寸法1600ψ
1 30 13，000 TD処理場

（操作盤含む） （VSモーター使用）

サイリスター起動方式 1 22

2 油圧ユニット 4．2皇／min＞〈35kg白n2×200 1 0．4 30

3 濃縮汚泥混合槽
鋼板製円筒型タンク
P．1mψ〉〈1．6mH＞〈1．6m3

1 800

4 同上用撹拝機
立型低速撹拝機
P．6m3×50・pm

1 2．2 300

5 汚　泥　受　槽
硬質塩ビ製丸型タンク
Q030ψ×2080H＞〈6m3

2 120

6
同上撹拝用コンプレッサー ベビコン圧力スイッチ式

P60〃min＞〈9．5kg／αn2
1 1．5 98

7 給泥ポンプ
可変容量型ネジ式ボンプ
P00A×5－24m3／Hr×Z）m

1 3．7 335

8 濃縮汚泥
@　移送ポンプ

可変容量型ネジ式ボンプ
P00A＞〈5－24　m　3／Hr×20　m

1 3．7 335

9 床排水ポンプ
無閉塞横軸汚泥ボンプ
W0A＞〈0．5m3／min＞〈10m

1 075 80
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5．1　A処理場での実験

　表3．6にA処理場の濃縮実験に用いた余剰汚泥と混合汚泥の汚泥性状を示

す。図3．20は10m3／hrで供給時の遠心効果と汚泥濃縮効果である。

　0処理場の場合，重力濃縮槽での汚泥の回収率が悪く，汚泥の循環が起っ

表3．6　対象汚泥の性状

TS　mg／1 SSmg／1 VS　％ds

余剰汚泥 10，950 9，480 60．2

混合汚泥 16，200 15，500 61．5

10

　8§

蓮・

響、

　2
0

汚泥濃度

　　　　400G
　　余剰汚泥

混合汚泥

　100

（80
も

鮒60

回40－
％

　20

　　SS回収率

　　　　余剰汚泥

　　o　　　　　　　　x
　　　　混合汚泥
x

　　　　　　　400G

　　　　　　　　　　　　OlOO　　　　200　　　　300　　　　400　　　　　　　　　　　　　　　100　　　　200　　　　　300　　　400

　遠心効果（G）　　　　　　　　　　　　　　　　遠心効果（G）

　　　図3．20　遠心効果と濃縮効果

ているため，余剰汚泥は一般に言われているような生物フロソクとは言いが

たく，最終沈殿池引抜き汚泥の汚泥濃度も1　O，OOO　mg／l　VSも60％程度と

混合汚泥に類似している。そのため，図3．　20の濃縮効果に於ても混合汚泥

と変らない。いずれも300G以上あれば汚泥濃度は5％以上SS回収

率は80％以上を得ることができる。　図3．21に遠心効果400Gに於

ける給泥量と濃縮汚泥濃度，SS回収率を示す。データは全てリークするま

で運転したため，汚泥濃度は6～8％まで濃縮される。SS回収率は10m3／hr

の給泥で80％以上を得ることができる。
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図3．22に同じく400Gに於ける容量負荷に対する濃縮汚泥濃度を示すが

運転が全てリークまで濃縮を実施したため，濃縮汚泥濃度は余剰汚泥，混合

汚泥とも6％以上であった。また図3．23に面積負荷とSS回収率の関係を示

すがSS回収率を80％以上にするためには面積負荷15m3／m2／H以下にす

る必要がある。いずれもO処理場の汚泥の性状は有機物が少なく，比較的遠

心濃縮機で濃縮しやすい汚泥であった。
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図3．21　給泥量と濃縮効果
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　遠心効果を上げ水面積負荷を下げると濃縮効果は上がる。図3．24，図3．

25に示すように遠心力300G以上であれぱ，4％以上の濃縮汚泥を得る

ことができる。また水面積負荷2m3／m2／Hr以下であれば90％以上のSS回

収率となっており，この条件ならば十分な濃縮効果を得ることができる。

図2．26に原汚泥濃度に対する濃縮時間と汚泥濃度を示すが投入汚泥濃度に

応じて濃縮時間を設定すれぱ任意の濃度に汚泥を濃縮することができる。
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　その他，濃縮性能に影響をおよぼす汚泥性状因子としてSVIとの関係を

図3．27に示す。このデータは3つの処理場の余剰汚泥の濃縮結果であるが

重力濃縮と同じようにSVIが高くなると濃縮しにくい傾向がある。

5．2　C処理場での調査

　立形遠心濃縮機の実績に基づきT下水道局からの調査依託を受け夏期，

冬期を通しての機械濃縮の安定性についてKS1600機を使用しての調査を

実施した。実施した内容と実験方法を表3．7に示す。

①蛇の目について

　　今までのバスケットは図3、28の②，③に示すように，オーバーフロータ

　イプであったが大形化するにつれ蛇の目の径が大きくなり上澄液が不均一

　に流出るため，SSの回収率の悪化をまねく。

　　図3．28の①に示すようなトラフ方式を用いて比較を行った。

　　内胴式は，蛇の目の先端が内側に折れ，33mmの水止板が付いている。

　また，内側に折れた部分には，径10mmで30ケの穴があいており，バスケ

表3．7　実験目的と実験方法

・蛇の目の形状の影響

一般的な濃縮性能の把握

・遠心効果（G）による影響

1）　セキ板の形状を

　　　液深150mm内胴式

　　　液深150mm一般型

　　　液深200mm一般型

　の3つQタイプの蛇の目を用いて，実験を

　行った。

2）液深150mm内胴式については，夏季

　と冬季の余剰汚泥について濃縮実験を行っ

　たo

　遠心効果を200，300，400，500Gの4

段階に分げて濃縮運転を行った。
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実　験　　目　的

・給泥量（給泥速度）によ

る影響

・給泥濃度の差による影響

・比例運転による影響

・連続運転について

・バスケット内濃縮汚泥濃

度分布について

・運転の自動制御

・混合生汚泥の濃縮性

・電力消費量について（濃

縮機本体における単位処

理量当りの電力消費量）

実　　験　　方　　法

　給泥速度を5，（6．・5），7．5，10，12．5，

15m3／Hrの4～5段階に分けて，濃縮運転を

行った。

　余剰汚泥原液を処理水にて1／2濃度，1／3

濃度へ希釈して給泥を行った。また，給泥

中に，原液を希釈し，給泥時間ど共に原液濃

度が低下していく状態の運転方法も行った。

　ある給泥速度で給泥を続けていき，リーク

に近づくと，給泥速度を落として，さらに給

泥を続けていく方法をとる。

　この速度変化を2段階にして運転を行った。

　運転条件（遠心効果，給泥速度，分離時間）

を同一に固定して，続けて運転し，濃縮効果

の安定性を調べた。

　スキミング（排泥）の際，一定時間毎にス

キミングパイプよりサンプリングし，各運転

条件毎に，バスケット内濃縮汚泥濃度の分布

を調査する。

　濃度計（MLSS計）とを用いてバスケット

内に投入されるSS固形物量を積算し，一定

値になると給泥をストップさせる運転方法と

した。タイマーで，給泥時間を設定する代わ

りに，SS固形物量の積算値で，濃縮汚泥濃

度を調整できるかを調査した。

　混合生汚泥を用いて，各条件で濃縮実験を

行い濃縮性能を調査した。

　各操作条件の運転毎における濃縮機本体の

電力計の値より，各条件での単位処理量当り

の電力消費量を算出した。

一91－’



蛇の目

オーハーフロー部

　パスケノト
　　（回転体）

コー「　

名　　　　称 外　　形　　図 オー一一フロー時

①
液深150“

@　　内胴式
ピ璽竃

② 液深150■

@　　一般型

③ 液深200ロ

@　　ー般型

　　　　　ジ　　　　　11

Z縮汚泥亙　c上澄水部

図3．28　バスケットの蛇の目の構造

ット内下部に投入された汚泥は，バスケット内水面の表層部をスパイラル

状に上部へ流れ，濃縮汚泥部と上澄水部とに分離し，水止板で一度流れを

止められた後，径10mmの穴よりオーバーフローするものである。

　一方，一般型については内側に折れた部分がなく，スパイラル状に上部

へ流れてきた投入汚泥が分離した後，そのままオーバーフローするもので

ある。

　液深の違いについて

　今回の実験で用いた蛇の目の液深については150mmのものと200mm

のものの2種類がある。

バスケット内容積，すなわち，1回の運転によって得られる濃縮汚泥の量

は液深が大きくなると共に増えることとなる。図3．29，図3．30に液深

150㎜内胴式，液深150㎜一般型，200㎜一般型における濃縮汚泥

濃度とSS回収率の関係を示す。
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�菶ｦ㏄

　　1　　　　　2　　　　　3　　　　　4　　　　　5

　　　　　濃縮汚泥濃度（％）

図3．29　蛇の目の形状による

　　　　　違い（その1）

lOO

　90
晋

：・・

（％）

70

　　1　　　　　2　　　　　3　　　　　4　　　　　5

　　　　　濃縮汚泥濃度（％）

図3．30　蛇の目の形状による

　　　　　違い（その2）

　図3．30に2月に実施した液深150mm内胴式の結果を示した。蛇の

目の影響のみを調査するため，遠心効果400G給泥速度10m3／Hrのデ

ータのみをまとめた。

　図3．31にこのデータを最小自乗法を用いて直線におきかえた。

　図中①は夏季の汚泥であるが，高い濃縮汚泥濃度に対しても，SS回収

率はあまり低下しない。④においては冬期の汚泥であり，①と同じ蛇の目

を用いていながら①に比べ，著しく効果が落ちており，濃縮汚泥濃度が高

くなるにつれSS回収率が低下していく。冬期汚泥を用いた④と③を比較

しても蛇の目を設けることにより，一般形よりも回収率を上げることは可

能となっている。

　次に液深の効果を考えると図3．30中の②，④と③との比較になる。こ

の結果液深200mmの方が濃縮効果は悪くなっている。

　これは液深を200mmにしたために水面積が6．53m2から6．03m2

まで減少し，さらに固液分離を行う水面での遠心効果が減少するためと考

えられる。また，後で述べるが単位処理量当りの電力消費量については，

内胴式と一般型の間には差はみられなかったが，液深200㎜の方は，液深

150mに比べ高い電力消費を示した。
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③　遠心効果について

　　0処理場，YT処理場の実験と同様に遠心効果の差により濃縮効果にど

　のような影響をおよぼすかの調査を実施した。図3．32に液深150mm

　内胴式のバスケットを用い給泥速度10m3／Hrで遠心効果を200，300，

　400，500Gと変えた時のリークまでの運転の結果を示す。この図より

　遠心効果200Gにおいては遠心力が弱いため，汚泥の圧密が少なく他に

　比べ早めにリークが始まっている。そのため，濃縮汚泥濃度も他に比べや

　や低い。

　300G～500Gにおいては，分離液SS濃度のグラフもほぼ同一であ

　り，SS回収率，濃縮汚泥濃度についても大差はない。

④水面積負荷にっいて

　　給泥量の差が，濃縮効果にどのように影響するかをもとめるため，液深

　150mm内胴式のバスケットを用い，遠心効果を400Gと一定として

　給泥速度を5，6．5，7．5，10，12．5m3／Hrでリーク運転を実施した。

船回収率㈲

（最小目乗法で示す）　　①y；一　O・O　7×＋89・5

400GxlO㎡／Hrによる　②y＝－3・87x＋980

　　　　　　　　③　y＝－3．01×十895
　　　　　　　　④y；－2．56×＋918

①液深150xx内胴式（夏季汚泥）

②液深150tt一般型

③液深2001t一般型

④液深150＝n内胴式（冬季汚泥）

　　ユ　

農

、箋，，、

篇

霊

ま

（％）

　3000

k
ぽ　2ooo

冨

、㌫、

　1000

　　　1　　　　　2　　　　　3　　　　　4　　　　　5
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　分障時間（分戊
　　　　　　　濃縮汚泥濃度（％）

図3．31　蛇の目の形状による違い　　　　　図3．32　遠心効果による差異
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（給泥速度10m3／H・）

　図3．33にこの結果を示す。分離液SS濃度のグラフより，給泥量を大き

　　くした方が（水面積負荷を大きくした方が）リークに達する時間が早くな

　る。
　　　　　　　　　　　　　　　－94一



　これはバスケット内の固形物捕捉速度の大きい方が速いためである。同様

　なことが流入汚泥濃度にも言え，流入濃度が高ければリークに達する時間

　も早くなる。一方SS回収率については，水面積負荷が大きくなるにつれ

　わずかに低下していく。

⑤分離時間について

　　分離時間に対する濃縮状況を把握するため液深150㎜内胴式バスケッ

　トを用い遠心を効果400G一定とした時の給泥速度を7．5，10，12．5

　M3／Hrに対し，それぞれの分離時間を変えた時の濃縮効果の調査を行っ

　た。その結果を図3．34に示す。原液SS濃度は各条件ともほぼ5000㎎／e

　程度である。分離時間が進むにつれて，バスケット内の濃縮汚泥濃度はし

　だいに高くなる。また，給泥速度の小さい方が，分離時間が長くなるため

　高い濃縮汚泥濃度を示す。

　30（O
a
液2《）00

冨

，∪）1…

　100
晋

：・・

（％）

W5

給泥遠度と圃縮汚泥濃度・SS回収率

　（遠，し効果．4eOG｝

e－一＿メ＼一一へ

　計算値

＼‘
　　＼◇

　　　　　　＼

5

給泥速度〔mS／Hr）

り

分離時間（分）

図3、33　リーク試験

ユ　

㌃、。

‡、。

（％）

V0

（遠’L効果’400G）

cトー－o＼　　　　　＿i－一一一　　r．E
▲『～－tScv一一

　　　　　　　分離時間（分）

図3．34　分離時間と濃縮汚泥濃度

　　　　　・SS回収率

　分離時間と共に濃縮汚泥濃度が上がっていくことから，分離時間を調節

することによって濃縮汚泥濃度を調節できる。SS回収率についてはリー

クを越すとSSのキャリオーパが起るため，下降する。
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⑥濃度変動への対応

　　余剰汚泥の濃度は返送汚泥の関係上日変動は比較的少ないが曝気槽での

　MLSS濃度を下げる場合に大きく変化する。これに対応すべく余剰汚泥

　濃度の変化に対しての遠心濃縮機の対応性について調査した。

　この結果を図3．35，3．36に示す。これは各濃度に対しリークまで運転

　を行ったものである。流入原液濃度が低くなるとリークまでの時間は長く

　なり，分離液水質も良好となる。リークに：達した時の各条件の濃縮汚泥濃

　度・SS回収率は大きな差は見られない。従って立形遠心濃縮機において

　は原液濃度の差により分離時間と分離液のSS濃度は変化するが，濃縮汚

　泥濃度やSS回収率にはほとんど影響なく一定な値を得ることができる。

　この結果一定濃度を得るためには入口汚泥濃度を自動測定することにより

　分離時間を決定すればよい。

調

　70

ec”一一一一一一一一一一一．“－

　　　　　　x

1950　　　　　　　　　　3300　　　　　　6280

　　原液濃度（砂／の

図3．35　余剰汚泥濃度変化に対する濃縮効果a

　4000

2、。。。

蕊

震．。。

（mSVfe　）

1000

τ蕊峨

　　　　50　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　100　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　150

　　　　　　　　　　　　分離時間（分）

図3．36　余剰汚泥濃度に変化に対する濃縮効果b

200
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⑦自動制御運転について

　　前述の濃度変動への対応で述べたように立型遠心濃縮機においては分離

　時間く給泥時間〉に比例して濃縮汚泥濃度が変化する。そのため，分離時

　間を調節することにより，ある濃度範囲において濃縮汚泥濃度を変化させ

　ることができる。しかし，流入原液濃度の変化などを考慮すると，分離時

　間よりも流入固形物量を因子として考える方が，より直接的制御で望まし

　い。そこで図3．37に示すフローを用いて実験を行つた。即ちMLSS計

　と電磁流量計を設け，それらより流入固形物量を積算し，一定の流入固形

　物量に達すると給泥ポンプをストップさせスキミング工程に入るフ・一と

　する。図3．38に自動制御運転結果を示す。運転は全て蛇の目のバスケッ

　トを使用し400G－10m3／Hr給泥速度で実施したo演算は（3－7）式によ

　り，流量と余剰汚泥濃度をインプットし，給泥時間をアウトプットする。

　この制御の前提条件として，汚泥受槽内のMLSS計が正しい値を示さな

　くてはならない。図3．39に原汚泥のSS濃度の実測値とMLSS計の読

　みとの関係を示す。この図よりSS濃度が7，000～8，000㎎／4までにお

　いてはMLSS計の読みと実測値にはほぼ等しい値をとるがSS濃度が

　8，00　O　ng／4を越すとしだいに対応速度が悪くなる。これは，　MLSS計

　の測定範囲が10，000㎎／βまでであり，測定限界に近づいたものである。

　その上，全体的にMLSS計の読みの方が実測値よりもやや高目の値を示

　したo

　　　　　　　　　　　レ

　　　　　　　　　　P　　　　　　　　　　　F

汚泥受槽　　　　　　　給泥ポンプ　　　　　　電磁流量計

　　　　図3．37　　遠心濃縮機の制御フロー

遠心濃縮機
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　　　　　　　　　　　　　　　　　　　実験結果によるSS回収率と濃縮汚泥濃度

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　設定したSS回収率と濃縮汚泥濃度

　　　　　　　　　SS回収率を仮定し，目標濃縮汚泥濃度が得られるよう流入固形物量をセットする。

SS回収率（設定値）　　　83％　　　　　83　　　　　80　　　　　80　　　　　83　　　78　　　　83　　　　　83
目標濃縮汚泥濃度　　　　　35％　　　　　40　　　　　40　　　　　35　　　　　30　　　4．0　　　　　4．0　　　　　　35

li
　！　／一プ」一一一ノ」
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＿！一＿

@　／
　　！　！　！一一一一一一

^　！
＿！二乙∠＿
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　　乙∠一！一ノー

3／11　　　3　12　　　313
3　　14　　　　　　　3／15　　　3／16　　　　　3／17　　　　　　　　3／18

図3，38

　　　　　　　　　→日　時

自動制御による運転結果（余剰汚泥一液深150mm内胴式）

　図3．38中の点線によって示し

たものは設定値のSS回収率と目

標濃縮汚泥濃度であり，図の／は

実験結果によるSS回収率と濃縮

汚泥濃度である。

　このような条件下においてはS

S回収率の設定さえうまく行えば

（これにより設定する回収固形物

量が変わる）目標とする濃縮汚泥

濃度のものが得られる。

図3．38の連続測定においてはほ

とんどの時間設定目標値と実験値

との間に対応が見られた。

第4節　電力消費量の検討

10000

MLssat
（彫／の

㎜

　　・・．　．；：’

　．．．ご：y

　’：．：88

：－t．

　　　　　　　5000　　　　　　　　　　　　　1（K）OO

　　　　　　　　実損‘｜値　（■9／e）

図3．39　原液SS濃度の実測値と

　　　　　MLSS計の読み

立形遠心濃縮機の場合の電力消費は主に次の3項目に起因する。

1）給泥汚泥加速動カ

　　　　　　　　　　　　　　　ー98一



　　　1．OGで給泥された汚泥が400Gにまで加速される動力

　2）風力で損失する動力

　　　高速で回転するバスケットの空気抵抗による損失動力

　3）メカニカル損失

　　　VSモーター効率，ベアリング摩擦

などが考えられる。3）のメカニカル損失については不確定要素が多いが，1），

2）については一応理論的に計算することができる。以下にKSl600を例にと

って理論計算を行う。

1）給泥汚泥加速動カ

　ー般に回転体の持つエネルギーは

で1：ピ｛；：麟～1

　右図の様な中空円柱においては

　　　J－；M㊦＋R；）となる・

　今，加速面をR2における径の面と考えた時

　　　Rl　＝R2となり

　　　J－MRI　　　　（3－20）
　　ここで　　M：質量

　　　故に基本式は

　　　　　　E一TJω2一TMR；ω2　R、・－V・り

　　　　　　・＝SMV2

　　　　　　　　　　　　　　　（V：速度）

　　となる。

R2
Rl

（3－21）

今，Mは単位時間当りの給泥量と考えるとEは仕事率となる。

400G－10m3／Hr給泥速度で考えると

　400G＝670rpm
　V＝1．6×π×670／60＝56．1m／sec

　M＝10m3／Hr＝1　O，OOO　kg×1．1（比重）／3，600sec　・＝　3．06kg／sec
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　　　・－S×3．・6×・6．・12－4815kg／・ec－m2／・ec2

　　　　　　　　　　　　　　＝491．4×9．　8m／sec2－kgm／sec

　　　　　　　　　　　　　　＝491．4kg重m／sec

　　　　　　　　　　　　　　＝481＆6w

　　lHrの運転で4．82kWH

　　lHrで10m3給泥する事より1m3当りO．48KWH／m3となる。

2）風力で損失する動力
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　『

流体摩擦によって受ける抵抗

　W（kg）＝Cf・A・ρ・V2／2　g　（3－22）

トルクTニWr

　KW＝1．027×T×N×10－3（3－23）

　　　　　Cf：抵抗係数（Re数によって決定）

　　　　　A：流体（空気）との接触面積

　　　　　ρ：空気の密度1．2kg／m3（at　20°C）

　　　　　V：速　度

　　　　　N：回転数

　　　　　CfはRe＝旦で決定できる。
　　　　　　　　　　　v
　　　　　　レ：空気の動粘性係数

　　　　　　15．1×10－6㎡／sec

　　　　　　　　　　　　（at　20°C）

〔胴部外〕A＝π×1．6＝8．04㎡

　　　　　V＝1．6π×670×1／60＝56．1m／sec

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　－6　　　　　Re＝（56．1×1．6π）／15．1×10

　　　　　Cf＝0．0027

〔胴部内〕A＝1．3π×1．6＝6．53

　　　　　　　　　　　　　　　　－100一

1．66

・1

　　（単位：m）

　　　　　－1＝1．87×10　 より



　　　　　　V＝1．3π×670×1／’60＝45．6

　　　　　　R。一（45．6×1．3。）／15．1×10－r－1．23×10『1より

　　　　　　Cf＝0．0028

　〔蛇の目上〕A＝（1．62－1．32）π／4＝0．68

　　　　　　V＝（1．6十1．3）／2×π×670×（1／’60）＝50．8

　　　　　　R。一（50．8×1．45×。）／（15．1×10－6）－1．53×10－1より

　　　　　　Cf＝0．0027

　〔底部下〕A＝（1．62－12）π／4＝1．22

　　　　　　V＝（1．6十1）／i2×π×670×（1／x60）＝45．6

　　　　　　Re＝（45．6×1．3π）／15．1×10－『＝1．23×10－1より

　　　　　　Cf＝0．0028　これより

　すべてCf＝0．0027　とする。

＊蛇の目上部と底部上の流速を計算する帰の半径は

・－R1 GR2としている・

W1＝0．0027×8．04×1．2×56．12／（2×9．8）＝4．18

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　9
W2＝0．0027×6．53×1．2×45．62／（2×9．8）＝2．24

W3＝0．0027×0．68×1．2×50．82／（2×9．8）　＝0．29

W4＝0．0027×1．22×1．2×45．62／（2×9．8）＝0．42

　　　W＝7．13

T＝Wr’＝7．13L

ここでLは面積2等分径　L＝　（Z12十場）／2

・＝＝　・．13・（1・32 @’P　1・62）／2－5．・

　　　　　　　　　　　　　　　　　　－3
　　　kW＝1．027×5．2×670×10＝3．58kW

　　　　又，単位m3処理量当りの電力消費量は

　　　　　3．58kWH／10㎡＝0．36kWH／㎡

この理論で計算したKS1600形の動力を表3．8に示す。
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表3．8　動力計算値
kwH／m3

給　　泥　　量 200G 300G 400G 500G
給泥加速 024 0．36 048 0．60

5　m3／hr 風　　損 0．27 0．48 0．72 α97
合計 0．51 0．84 1．2 1．57

給泥加速 0．24 α36 0．48 060
75m3／hr 風　　損 0．18 0．32 0．48 0．65

合計 0．42 068 0．96 1．25

給泥加速 0．24 036 0．48 α60
10　m8／hr 風　　損 0．13 0．24 0．36 α48

合計 0．37 0．60 0．84 1．08

給泥加速 0．24 0．36 α48 0．60

125m3／hr 風　　損 0．11 0．19 0．29 0．39

合計 0．35 0．55 0．77 α99
給泥加速 0．24 0．36 0．48 0．60

15　m3／hr 風　　損 0．09 α16 0．24 0．32

合計 0．33 052 0．72 0．92

　次に立形遠心濃縮機の1サイクルにおける濃縮機本体の電力消費量を求め，

これを給泥量（処理量）で割り，単位処理量当りの電力消費量の比較検討を行

った。図3．40にVSモーターを使用した時の一般形および内胴式のバスケッ

トについての電力消費量，図3．41にサイリスター起動方式による普通の電動

機を使用した時の電力消費量を示す。先に述べた理論値と実測値との差がメカ

ニカル損失と考えられる。VSモーターを使用した場合には一般の機械減速モ

ーターやサイリスターモーターに比べ，熱損失による電力消費が多いため，単

位処理量当りの電力消費量は高くなる。　表3．9にVSモーターの効率を実測

値より算出した。これによりVSモーターの効率は49％となり，モーター電

力の大半を損失している。

　次に図4．41に示すサイリスターモーターを使用した場合の単位処理量当り

の電力消費量にもとついて算出した。メカニカル損失を表3．10に示す。13

㎡／Hrの給泥時の値は他の10m3／Hr，16㎡／Hrに比べ低い値となつている

ため，10m3／Hrと16m3／Hrの値を用いてモーター効率を算出した。モータ

ー効率はVSモーターに比べかなり高くなり，この点からもサイリスター方式

の方が電力消費量を低くすることができる。しかしまだメカ・スが30％程度
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2，0

　単
　位
　処
　理
　量　　　15　当
　　り

　の
　電
　力
　消
　費　　　1．0
　量
（KWH／㎡）

　　Ωω・、　㊦

＼

o

＼
＼

o o
実測賃

＼　　　　　（加速）＋（風損）

　∨x計算値

図3．40

56575　10　12，5　15

図3．41

　　給泥速度（mt／Hr）

給泥速度と単位処理量当りの

電力消費量（VSモーターを使用）

10　　　　13　　　　16

　給泥速度（mンHr）

　　遠心効果：400G

サイリスタモーターを使用

した時の単位処理量当りの

電力消費量

表3．9 VSモーター使用時のメカニカルロス

給　　泥　　量 5m〃Hr 75mシHr 10㎡／Hr 125mシHr 15㎡／Hr

　　1m3処理当り①　　　電力消費量（実験値）KWH佃3

2．05 1．70 1．53 1．42 134

　　1m3処理当り②　　　加速＋風損（計算値）㎜〃3

1．20 0．96 α84 0．77 0．72

　　②以外の③　　　電力消費量（①一②）KWH／㎡

0．85 0．74 0．69 0．65 0．62

　　1Hr給泥した時の④　　　電力消費量（①〉〈Q）KWH／面3

1α25 12．75 15．3 1775 20．1

⑤　　　　　　差　　　　　KWH 2．5　　　　　　　2．55　　　　　2．4　5　　　　　　　　2．3　5

この差は2．5m3を加速する動力と考えられる。

⑥1 吹?i⑤／。，）蜘ぽ
1．0 1．0　2　　　　　　0．9　8　　　　　　0．9　4

⑦1 G㌶力（計算値）測碗
0．48 0．4　8　　　　　　0．48　　　　　　α48

⑧　モーター効率（⑦／⑥）　KWH／㎡ 0．48 0．47　　　　　　0．49　　　　　　0．5　1

⑨ζ袈易！謬⑫値ぽ蹴
0．49 0．36 0．34　’ 0．32 0．30
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もあり，機械的に効率を

上げることは可能と思わ

れる。今後このメカロス

を小さくする方法を検討

して行きたい。表3．11

にKSl600を使用した時

の400G，10m3／Hrによ

る単位処理量当りの電力

消費量を示す。サイリス

ターモーターを使用する

場合は，VSモーターを

使用するより，2

～3割電力消費量

をノ」・さくtること

ができる。

表3．10　サイリスター方式のモーター効率

給　　　泥　　　量 10㎡／Hr 16㎡／Hr

　　1㎡処理当り①　　電力消費量（実験値） 　KWH
戟D18

　KWH／㎡1．0

　　lm拠理当り②　　加速＋風損（計算値） 　KWH／m’
O．84

0．72

　　lHr給泥した時の③　　電力消費量（①×Q）

　KWH
撃戟D8

16．0

④　　　　　差 4．2KWH

この42KWHという値が6m3を加速する動力と考える。

　　lm》当り⑤　　加速動力（⑤／6） 　　KWH／m’
O．7

　　1π3当り⑥　加速動力（計算値） 　　KWH／m3
O48

⑦モーター効率（⑥／⑤） 0．69％

表3．11 400G－10m3／Hrによる単位処
理量当りの電力消費量

VSモーター使用 1．45～1．55kWH／m3

サイリスタモーター使用 1．15～1．20kWH／m　3

第5節　大形機による実施例

　各地の現場テストの結果，立型遠心濃縮機の性能が証明され，表3．1に示し

た直径2，200mmのKS2，　200機を製作しF市Y下水処理場に1台，　S市

S下水処理場へ4台それぞれ処理場の汚泥処理設備の機能改善のため，納入し

た。表312に実施例の主仕様と対象汚泥を示す。以下に大形機のY処理場とS

処理場の調査結果について述べる。

　　　　　　　　　　　　表3．12　実施例の概要

納　入　先 納入年月 主　　仕　　様 台数 対象汚泥

F市
x下水処理場

S54．3月 KS－2200
Q0～30m3／Hr×300　G＞〈45　kw

1 余　剰

K市
r処理場

S54、3月 KS－1600
P0～15m3／Hr×400G×30　kw

1 混合生

S市
r下水処理場

S55．6月 KS－2200
Q0～30m3／Hr＞く400　G×45　kw

4 余　剰
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　　51　Y処理場に於ける立形遠心濃縮機

　　　Y下水処理場は昭和40年に使用を開始した高速エアレーション法を用

’　いた合流式の小規模な処理場である。使用開始時は計画汚水量に対し実際の

　　下水量も少なく，処理場の能力にも余裕があったが，近年，下水道使用者の

　　増加に伴なう流入水量の増大，さらには雨天時に於げる地下水の下水管への

　　流入などにより，処理能力が限界に近づき重力濃縮槽でSSがキャリオーバ

　　を起し，SSの循環が一段と激しくなった。そこで次のような改良を行った。

①調整タンクおよび分水槽の新設

②余剰汚泥と初沈汚泥との分離濃縮を実施し，余剰汚泥には立形遠心濃縮

　　機を初沈汚泥には既設の重力濃縮槽を用いた。

　　以下にこれら改造の結果と立形遠心濃縮機の効果について述べる。

　1．　改造前の処理フローと問題点

　　　改造前の処理場のフローを図3．42に示す。（昭和53年度調査）これ

　　は3時間毎の連続採水した数値を用いて算出した。改造前においては余

　　剰汚泥はポンプ井を経て初沈へもどし，初沈より混合汚泥として引抜き

　　重力濃縮槽へ投入していた。

　　　　　　　　Q＝480
p＝19445　　　　SS二1300
rS二45

初　沈　　　　　　　　　　手多呈レ＿タ
Q二19400
rS＝22
aOD二19Q＝4580

rS＝50BOD＝60
|一一一

O〉　沈砂池　　　　　　主ポンプ井
Q＝20580
rS＝450

BOけ52BOD＝田0

@　　初 沈　　　　　手究レータ

Q＝655
rS＝14500

Q二700
rS＝15000

Q＝15300
rS＝50
aOD＝52

p＝60
rS＝17000

　　Q＝14820
@SS＝14
@BOD＝9

p二45
rS＝21000

Q二640
rS＝14800

動濃繍　　　　虎虎　　　　　　　　　槽　　槽

@　　　　　　　　Q＝15
@　　　　　　　　SS＝5000

〈脱水機〉

放流

図3．42　Y処理改造前処理フロー

　図で示す様にSS45，　BOD60㎎／β程で流入してきた下水が，初沈

に流入する際には余剰汚泥の混入によりSS450，　BOD230㎎／4程
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に増加している。一方初沈からの処理水はSS50，　BOD52㎎／4程

まで処理されているが，流入下水と比較するとほとんど変化はない。す

なわち，初沈は流入下水に対する処理効果はほとんどみられず，余剰汚

泥を若干濃縮して引き抜く働らきしかない。また，700m3／日の汚泥が

重力濃縮槽に投入されるが，重力濃縮槽の容量は140m3／日で設計し

てあるため5倍の負荷がかかっていることとなる。加えて重力濃縮槽へ

の汚泥の投入は大半が重力濃縮されにくい余剰汚泥であるため十分な濃

縮を得られないまま濃縮槽より引き抜かれている。そのため，濃縮槽，

消化槽からの上澄水，脱離液の水質はかなり悪く，そのまま主ポンプ井

へ返送されているため，最初沈澱池への負荷をさらに大きくしている。

これらの原因は余剰汚泥を最初沈澱池へ返送し生汚泥と混合して取り出

　しているところに原因があると思われる。また，高速エアレーション沈

澱池はエアレーションと終沈を一体化した装置であるが，流入水量に対

　して容量が小さいため，流入負荷く水量負荷・水質負荷〉の変動に十分

　に対応できない。特に流入ピーク時に汚泥が流出することが多く，処理

工程を定常に保つ設備を設ける必要があった。

2　主たる改造個所

　　以上の事項をふまえてS54、3月に立型遠心濃縮機の導入，7月に調

　整槽の建設を行った。図3．43に改造後の汚泥処理フローを示す。

　　写真3、2はY処理場に設置したKS2200形立型遠心濃縮機を示す。

2551
＝

330　58QSD　SO　　B

→
入流

　　　　〈上澄水〉（調整槽へ）

　11
初　　沈

（調整槽へ）

　Q＝7

Q－173
SS＝110
　　　重力濃縮槽

Q＝13335
SS二38

BOD＝50

Q＝17
SS＝12000

　Q＝190
　SS；1100

　Q＝13500
　SS＝11
　BOD＝8
放流

　　　く　　　
万＝≦罐≧

調整槽

Q＝O

　　　　　　　N
　　　§認35
エァロ　　　　BOD＝57
　セレーター

〈脱水機〉 Q＝15
SS＝30000

　　　エ　　ロ
Q＝485　　　セレーター

SS＝UOO　　　　　　〈分離液〉

識遠篇
s§二霊⑪

〈調整槽へ♪

図3．43　Y処理場改造後の処理フロー
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写真3．2　H市Y下水処理に設置したKS2200遠心濃縮機

（aノ余剰汚泥の単独強制濃縮

　　初沈と高速エアレーション沈殿池との間で余剰汚泥の循環がみられ

　本来の初沈の働らきがみられず，かつ重力濃縮槽での濃縮効果が低い

　ため，余剰汚泥の単独強制濃縮として，種々の実験の結果より立型遠

　心濃縮機を導入した。これにより重力濃縮しやすい初沈からの引抜汚

　泥は重力濃縮で，一方重力濃縮槽では濃縮できない余剰汚泥は単独で

　立型遠心濃縮機で濃縮し両汚泥を混合した後，消化，脱水工程へと進

　んでいく。表3．13に立型遠心濃縮機の運転結果を示す。Y処理場の場

　合，高速エアレーションのため，余剰汚泥の濃度が1，200～2，000

　mg／1と低い。そのため濃度を上げることはできるが，回収率が70

　％前後と悪くなる。しかし分離液のSS濃度が500mg／Z程度と低い

　ためこれ以上に回収率を上げることは困難であろう。

（b）調整槽の新設

　　流入水の水量および水質の変動を定常化するため調整槽を設けた。調

　整槽の容量は年間の代表的流入パターンより計算し，1600m3，　滞
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　　留時間は2．8時間とした。調整槽からの吐き出しは一定圧力をかける

　　ことにより，吐出量一定制御とした510・11

3．　改造後の処理フローとその成果

　　改造後の処理場のフローを図3．43に示す。〈昭和54年調査：3時

　間毎のサンプリングによる24時間調査〉汚泥は2系統で引き抜かれる。

表3、14に汚泥のSS濃度を各処理プロセスごとに示す。改造前は濃縮

汚泥の濃度は1．6％と低いため多くの汚泥を引抜かねばならず，消化槽

の滞留日数が］6日となる。改造後においては両汚泥それぞれに適した

方法で濃縮されるため消化槽へ投入汚泥濃度は46％となるため，消化

槽引抜き汚泥濃度は4％と安定した。改造前は余剰汚泥と初沈汚泥との

混合濃縮のため投入汚泥が15，000mg／Lに対し，重力濃縮槽引抜き汚

泥濃度は1．6％と低く濃縮槽の機能を全くはたしていなかった。改造後

　においては両汚泥をそれぞれ適した方法で濃縮するため初沈汚泥用の重

力濃縮槽で2．9％まで濃縮される。一方余剰汚泥濃縮用の遠心濃縮機で

表3．13　Y下水処理場立型遠心濃縮機運転データー

（余剰汚泥）

月　　日 S54．3／27 3／30 4／16 4／17 4／4

遠心効果　　（G） 330 300 300 300 300

運転条件

給泥量（m3／Hr） 20 25 20 20 20

処理量（m3／Hr） 19．3 24．3 19．1 19．3 19．3

分離時間　（分） 240 300 180 240 240

TS　（mg／1） 2190 1868 2274 1678 2266汚泥性状

SS　（mg／1） 1988 1562 1738 1222 1806

SV　　　（％） 74 82
一

19
一

TS　（mg／1） 931 808 945 766 965

SS　（mg／1） 524 375 495 372 535

分離液濃縮汚泥

濃度　　　（％） 5．4 5．9 3．3 3．4 4．0

VS　　　（％） 一 一 75．8 80．1 777

SS回収率（％） 74．3 76．4 72．5 70．3 71．1

（注）給泥量：ポンプ吐出量
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表3．14　汚泥処理設備改造後の処理成績

項　　　　目 単位 設計値 改造前 改造後 摘　要

流　　入　　水 流　　　　　　量 m3／日 131680 11，500

|16，600
同　左

B　　　O　　　D mg／1 150 50～150 〃

S　　　　　　　S 〃 250 45～120 〃

最初沈殿池 滞　留　時　間 時間 1．76 0．9－2．1 〃 容量
S02m3／2旭

流出水BOD mg／1 105 50～98 35－80

〃　　　S　　S 〃 175 45～90 35～75

調整タンク 滞　留　時　間 時間 2．80
一 2．80

容量1，600

@m3／1

エアレーショ

@ンタンク

エアレーション時間 時間 2．80 L5～3．2 280 容量1，600

@m3／2池
M　　I．　S　　S mg／1 3，000 670～2，150 980～1，590

S　　　V　　　　I ％ 150 98～460 70～145

最終沈殿池 滞　留　時　間 醐 LO7 0．6～1．6 107 容量
U08m3／2池

流出水BOD mg／1 19 15～35 9～20

〃　　S　　S 〃 32 10～43 10～25

放　　流　　水 B　　　O　　　D mg／1 19 15～35 9～⑳

S　　　　　　　S 〃 32 10～43 10～25

汚泥濃縮タンク 生　汚　泥　量 m3／日 137 700 140

汚　泥　濃　度 mg／1 1，500 15，000 1，200

濃縮汚泥濃度 ％ 4．0 16 29

余剰汚泥濃縮

@　　　設備
余剰汚泥量 m『／日 480

一
450

汚　泥　濃　度 mg／1
1，500

`5，000 　 1，500

濃縮汚泥濃度 ％ 50 一 46

汚泥消化タンク 消化　汚泥　量 m3／日 30 55 31

固　形　物　量 t／日 18 10 16

固　形　物　数 日 35 30 34

汚　泥　濃　度 ％ 60 20 4．0

は余剰汚泥を4．6％まで濃縮するため，消化槽の滞留日数の増加と汚泥

濃度の安定により，消化汚泥濃度は4％と安定した。この調査を行った

時は消化槽加温設備が改良中であるため消化・濃縮の働きが悪いが，正

常に戻れば消化，濃縮共に促進するものと考えられる。

　現在，それぞれの汚泥に適した濃縮方法をとっているため，重力濃縮

槽の上澄水，および遠心濃縮機の分離液の水質が改善され調整槽へ返送す

る水質負荷が改良前のそれと比べて著しく軽減されている。　このように

余剰汚泥を単独濃縮することにより初沈一高速エアレーション沈殿池
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間の汚泥の循環がなくなり，初沈にかかる負荷がかなり軽減し，初沈と

しての機能を十分に果たすことになった。改造前と改造後において流入

下水水質と初沈処埋水

水質とを比較すると，

改造後の方が除去率が

高い。また，改造前の

ある一日の流入下水

の水質および水量につ

いて図3．44に示す。

流入水量については

600～950m3／Hr，

BODは20～130
mg／LSSは30

SS
BOD＜㎎／4♪

150

100

50

9　　　12　　15

図3．44

／ノ　_＼

　　　＼
’v・．・1

水量＜ml／Hr＞

　1000

　goo

　800

　700

　600

18　　21　　24　　3　　6　　9　〈時〉

流入水の経時変化

～100㎎／δの経時変化がみられた。この流入変化を調整槽で吸収する

ことになる。調節槽を設けることにより，ピーク時の負荷増に対して，

以前では直接的に高速エアレーション沈澱池に影響が現われたが，改造

後はその影響も軽減するものと考えられる。図3．45に立型遠心濃縮磯

の使用前と使用後のSS収支バランスを示す。

ぷ　沈砂池 濃縮機導入前 b．濃縮機導入後

　　　沈

〔kg．ds／日〕

エアロアクセ

s／日〕
鞠　　∫

230

　　223

d力濃縮

14

19

　84

Q04

遠心濃緒

S50

@　　640

図3．45　遠心濃縮機の効果
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5．2　S下水処理場に於ける立型遠心濃縮機

　S下水処理場はS市のニュータゥンの下水処理場として建設された10万

人規模の完全分流下水方式とした大型の団地下水処理場である。　しか

も汚泥処理には熱処理を採用しており，汚泥の濃度を上げることが・
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（14
この処理場での処理機能を上げる最も効果的な方法である。そのため，昭和

55年6月種々の検討の結果立型遠心濃縮機が導入された。図3．46にこの

処理場での遠心濃縮機の処理フローを示す。また写真3．3にS下水処理場の

遠心濃縮室のKS2200を示す。　対象汚泥は処理フローに示すように余剰

汚泥でも混合汚泥でもどちらでも濃縮できるよう配管を行った。調査は昭和

55年9月～昭和56年1月まで実施した。この期間中の汚泥の性状は余剰

汚泥で9000～12000㎎／4，混合汚泥では10000～20000㎎／4汚泥の有

機物量は77．6～90．4％と高く，難濃縮性の汚泥であった。

1初沈

Jノ　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　天井走行

てアレー　　　芦　沈　　　　↓期地
^　」　ノ

　　　　　　　　　クレー／

ｶ汚｛尼サーヒスタンク
貯槽

@　へ
→

沈砂池　　　　　初

@　　　初沈汚泥 　余剰汚泥　ノノ

@　　　分離板
鼈鼈鼈鼈鼈鼈鼈鼈鼈鼈鼈黶

　↓
ｫ

↓

↓　↑ 　　　引　抜
@　　　　フ

ｪ

「一一　　一『丁

@　　士

ｪ配槽

豊脅1　1　1

↓

用途1濃縮槽
@　ウ　　　　　　　　　1ノタ／ク

、へ

蓉酷，．ク細酬　　　　　　碇戚繍
　　　剰汚泥ク〃
@　　合
@　‘分離喉沈殿豊

m〉　　　茄転　　　　4　　　　　　　　　　　　農縮惰引抜　　　　　　　　　　　　　　ボンフ

　　l
@　l
@　l↑

@　トヲ㌘ン↑1　　｜2分離液沈　　｜　　l　　l　　｜　　1　　｜　　｜　　L＿＿＿＿＿＿

漏4 賑2

@　濃

@　「

　　　　　　　　　　　　　　　郁
@〉＿＿＿＿＿＿止＿＿＿　　　　　　　　　　　　　　　　　　　＿＿」L＿＿＿＿＿」　　　　　　　　　　　　－T－一一一一

Q＝ご二＿＿＿＿＿＿@　　　　　　　　一「　　　1
@　　　　　　　　　　トrl　　繍汚泥

　盃3 塩｜

　　　　　　　　　　　　　　．　　曲一・卜　　　　　　　水機　　　　　却貯　　　　　　　　　　　　　　炉

先汚泥

凵@槽

図3．46　S処理場立形遠心濃縮機処理フロ
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表3．5　大型遠心濃縮機の運転結果

運　　転　　条　　件 ＿訴…
対象汚泥 実験方式

遠心効果 給泥量 給泥時間

原汚泥

rS
一汚泥濃度

分雛液SS
負荷㎏　

r．・・．

@　一一

竺

・一「
@％　　　㎏m2・hr　「一一・一一

濃　　　縮

]剰汚泥

　一｝
一『

@400

@400

m＞hr
|10101ど一202020

　分
鼈黶E一一

@30
@30
@40

mg∠
鼈黶D

Q口00
QL100

Q1」00

|一一一
@8，980

@8．980

@8．770

41
S4
S8

一

mg／Z

鼈黷
X150　　　　85．6　　　F 161

P6．1

P6」

「　一

@余剰汚泥

第1方式 一一．
@30
@40
@45

一一’一一

R．7

S8

@49

　9750
P0，400

|　1200

@1310
@1940

80．2

V5．3

@－
XL1
W91
W12

13．7

P3．7

P3．4

濃　　　縮

ｬ合汚泥

400

14

P4

P4

20

Q5

R0

19，600

P9800

P9，400

39
S．8

T．2

21．0

QL2
Q0．8

2150　　　　942
Q480　　　　92．2

S300　　　　848
@　　　　一一．一一

P635　　　98．7

k640　　　　97．5

P，640　　　　967

飴汚泥［　　　　1

第2方式
∨400

10

P0

P0

P4

P4

P4

20

Q5

R0

R0

R5

S0

29，100

Q7，600

Q5，700

P3，300

P3，300

P3，300

43
T0
T．6

R．8

S2
S6

2，060

Q780
R，110

89．7

W4．7

W2．1

22．3

Q1．1

P9．7

P42
P4．2

P42

①余剰汚泥の濃縮

　　余剰汚泥の濃縮した結果を

　図3．47と表3．15に示す。終

　沈から引抜く余剰汚泥濃度が

　ほぼ一定なため，一定給泥量

　で，一定サイクル時間で4％

　以上の濃度の汚泥を得ること

　ができた。

②混合汚泥の濃縮

　　図3．48にY下水処理場

　の重力濃縮槽からの引抜き混

　合汚泥の場合の運転結果を示

す。当処理場では重力濃縮槽　写真3・3泉北下水処理場納入のKS2200型
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では図に示すように15000～20000㎎／4程度にしか濃度を上げるこど

ができない。しかし遠心濃縮機では入口汚泥濃度が15000㎎／4と高いた

め80％以上のSS回収率を得るには給泥量を10m3／Hrにまで落さなけ

ればならなかった。汚泥濃度が15，000～30，000mg／Zと変化した

ため給泥時間が20分～30分の間となり，濃縮汚泥濃度も3．8～4．5％

まで変化した。しかし，汚泥濃度としては重力濃縮で1．5～3．0％しか濃

縮できない汚泥を400G程度の遠心力で3．8～4．5％まで濃縮することが

できた。

ハ験月・口　　 56　1　17〔寸）

対象朽泥　　余剰汚泥

（最　沈澱池31枚汚泥）

’－J”’’”一’”一’一’一一”一”

．一一一・一一・・一一・F－’一・L－’・一一・一一゜”‘’°一’°”一’一一’一一’

9　LO　ll　t2　13　14’T；　IS　17　（時）

図3．47　運転成績

丸験月日　1月8日

対象汚泥　湿合（濃縮領
54 31牧汚泥）

32

度 1

（％）

濃

5

貯
4

槽 3

直

度 2

f別 1

70

60

給
50

泥

時
40

間 30

（分）
20

10

給
30

泥 20

昔
】0

一x－x－x－x－x－x－x－×一パーx－×＿×一犬一、－x＿x＿×
茄〕

図3．48

‘1　　　　12　　　‘3　　　 14　　　　t5　　　 ‘6　　　 」7　　　 （時）

運転成績（濃縮槽混合）

③　濃縮機による処理場全体への効果

　　次に遠心濃縮機を入れたことによる効果を調べるため，曝気槽でのSV

　の経時変化を図3．49に示す。遠心濃縮機を運転するまではSV30分が80

　％程度あったが，濃縮機を運転開始後，約20日でSVは30％程度にまで減

　少しており，しかも現状も曝気槽でのSVが一定し，安定した運転が可能

　となっている。
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S・V

（％＞50

経　　日

図3．49　濃縮槽S・Vの　時変化
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第4章濃縮プラントのエネルギー評価

　以上，重力濃縮プラントの効率化と加圧浮上槽および遠心濃縮機による濃縮

プロセスの効率化について述べてきたが，これら濃縮プロセスの原理，構造や

　　　　　　　　　　　　　　2）
操作因子の要約を表4．1に示す。また，これら濃縮プラントのテスト結果に基

づいて，各濃縮方式の最終汚泥濃度を予想すると，図4．1になる。そこで，

A方式

B

方式

C方式

処　　理　　フ　　ロ

初沈國

脱水

脱水

　　重力濃縮　　　　　　濃縮
　　　　　　機 　　　脱水汚泥貯槽

濃縮設備

重力設備

加圧浮上
（無薬注）

加圧浮上
（薬　注）

遠心濃縮機

重力濃縮後

遠心濃縮機

排水方式

合　　流

分　　流

合　　流

分　　流

合　　流

分　　流

合　　流

分　　流

合　　流

分　　流

有機物
（％）

60

70

0067・

00

60
70

60

70

濃縮汚泥濃度

　（％）

3

2

533

　54Qu

5’4

6

5

　　　　　　　　図4．1　濃縮設備フローと濃縮汚泥濃度

処理対象人口200，000人程度の下水処理場の汚泥濃縮設備のランニングコスト

と，汚泥濃度を上げることによる，脱水処理設備でのエネルギー効果の検討を

行ったソ表4、2に各濃縮設備の比較結果を示す。重力濃縮は，従来の設計指針

に基づく固形物負荷60kgds／㎡・日で設計した。また，加圧浮上濃縮と遠心

濃縮は，初沈汚泥と余剰汚泥の分離濃縮とし，初沈汚泥を重力濃縮，余剰汚泥

を強制濃縮之して設備計算を行った。

　汚泥濃度を上げることによる汚泥処理・処分のエネルギー評価は，それぞれ

第2編で調質脱水設備，第3編では脱水・焼却についておこなうが，ここでは

その一例として脱水設備のエネルギー効果の検討を行った。汚泥濃度3％は従

一116一



表4．1　各種濃縮法の比較一覧

項日
設備

原 理

構 造

本体の外観

本体の機械精度

本体の大きさ

補機の種類

操　作　因　子

人口汚泥濃度の

変動に対する

濃　縮　効　果

汚　泥　濃　度
に対する安定性

季節K対する
安　　定　　性

分離液の問題点

総　合　評　価

重　力　濃　縮

汚泥を8、20時間静置する
ことにより固液分離を行い，
沈降した汚泥をさらに圧縮沈
降させて汚泥の濃度をヒげる
方法である。

ほとんどの処理場で用いられ
ているが多くの処理場で汚泥
の濃縮が悪く汚泥の貯留槽的
な役割しか果していない。

土木構造物または綱板製の水
槽の簡単な製缶品でよい。

表面に汚泥が見えるため外観
は悪い。

製　　缶　　品

大

少

（1）固形物負荷

②水面積負荷

漂繰1畠1抜間隔｝翻ξ

（5）投入汚泥濃度

燈頃

1

02　040わ　OH　lO

：tL人汚泥虚喧噸

10，000mg／e以上でも全く濃
縮しないこともある。1，000
mg／2でも水面積負荷の増大
で濃縮せず。

夏季に汚泥の浮上問題が生じ
る。

処理不安定

設備的にはイニシャル，ラン
ニングコストとももっとも安
く運転操作も簡単であるが，
汚泥の濃縮機能がもっとも低
く，安定した濃縮汚泥を得る
のは不可能である。

加　圧　浮　上　濃　縮

汚泥に気泡を付着させること
により，汚泥の比重を調整し，
汚泥をE部trc押し｝二げて固液
分離を行う。

さらに1：部ではフロス（汚泥
層）を作り重力により水分を
抜いて汚泥の濃度を高める。

土木構造物または鋼板製の水
槽と簡単な製缶品でよい。

表面に汚泥が見えるため外観
は悪い。

製　　缶　　品

中

多

（1）固形物負荷

（2＞気　固　比

③フロス層厚み
（4膿縮汚泥掻取方法・速度
（5）投入汚泥濃度

●

顕■
lOCM〕　　2000　ぷ員X）

流人汚泥磯唖（即／z）

流入汚泥濃度が低くなるとフ
ロス層が不安定となり濃縮汚
泥濃度は低下する。

沈降性の悪い汚泥は浮上汚泥
濃度も低下する。

高分子凝集剤流出

汚泥の濃縮機能については重
力濃縮よりすぐれているが，
補機類が多いこと，操作因子
が多いことによる運転操作が
複雑である。また安定した濃縮
汚泥を得るには薬注が必要と
なり，ランニングコストが高
くなる。

立　型　遠　心　濃　縮

汚泥を400Gの場におくと
固液分離を起こし，汚泥は遠
心力によって4～6％程度に
まで濃縮される。
この原理をスケールアップし
たのが本報の立型遠心濃縮機
である。

G値が低いため電力消費量が
少なく騒音や振動の問題がほ
とんどない。

密閉構造になるため外観はよ
いo

遠心脱水機までは行かないが
加圧浮上よりは精度が高い。

小

少

（1）遠心効果
（2）投　入　量

（3）投入汚泥濃度

　ド
儒，，

‡1
鴎　2

　0

ピ

lt－1．：t－・一。li

謝1ε

200　400eoo蜘10rM

汽’、汚舵農喧（即／わ

時間設定で濃度を自由に制御
できる。

機械で強制的に濃縮するため，
影響が少ない。

SS度が500～1，000㎎
／Lと高い。

汚泥濃度が低い場合にも安定
した濃縮汚泥を得ることがで
きる。また操作面でも補機類が

少なく，運転管理は容易であ
る。
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表4．2 20Tds／日濃縮設備維持管理費比較

方　式 従　　来　　方　　式 分　　　　　離　　　　目　　　　　縮

項　目 重　　力　　濃　　縮 加　　圧　　浮　　上 加　圧　浮　上（薬　注） 遠　心　濃　縮　機

初　沈　汚　泥　量 10td．／日 667㎡！日　　　（汚泥蹟度；　1．5％）

余　剰　汚　泥　昔 10tds／日 1250㎡／日　　（汚泥濃度：0．8％）

濃　　　　　　度 3．0％ 3．5％ 4．0％ 4．0％

S　S　回　収　率 80％ 80％ 90％ 80％

発　生　汚　泥　量 667㎡／日 571㎡／日 500㎡／日 500㎡／日

重　力　農　縮　槽 13mφx3基 13mφ×1基 13mφ×1基 13mφX1基
設傭概要

余剰汚泥濃縮機 一 85㎡X2．5mHX　1、5kW×2基 85㎡X2．5mHXL5kW×2基 20㎡／hrX4台（内1予備）

薬　　注　　装　　置 一 0．3～0．7mコ／hr×　1式
　

使用　量 金　　額 使用量 金　　額 使用　量 金　　額 使　用　量 金　　額

電　　気　　費

Q0円／kW

268．8kW／日 5、376円／日 2．165kW／日 43，300円／日 2．353kW／日 4τ060円佃 2，373kW／日 耽460円／kgds

269円／tds 2」65円／td3 2353円／tds 2．373円／tds

工　業　用　水

Q0円／mユ

43、4㎡／日 868円／日 5，846㎡／日 116，920円／日 5．858㎡／日 11τ160円／日 82㎡／日 1．640円／日

43円／tds 5、846円／tds 5．858円／tds 82円／tds

30kg／日 60，000円／日高分子凝集剤

Q．000円／kg 3，000円／tds

ユーティリティー費 6．244円／日 160．220円／日 224．220円／日 49」00円／日

合　　　　計 312円／tds 8，011円／tds IL211円パds 2．455円／tds

消　耗　費 1．240、000円／年 3．397円／日 3．840，000円／年 10，520円／日 4．1401000円／年 11．342円／日 4．500．000円／年 12．330円／日

機器費2、3％／年 169円／1ds 526円／td5 567円／lds 6）6円／1ds

円／日 9．641円／日 1701740円／日 235．562円／日 61，430円／日

維持管理費
円パd5 482円ハds 81537円／tds 1け780円／tds 3．072円／1ds

表4．3 20Tds／日濃縮汚泥濃度に対する加圧脱水設備の維持管理費比較

（24時間運転）

　　　　　　　　　　方　式
?@目

従　　　来　　　方　　　式 分　　　離　　　濃　　　縮 混　合　汚　泥　濃　縮

汚　泥　濃　度 3％ 4％ 5％

処　理　汚　泥　量 667㎡／日 500㎡／日

ろ　過　速　度 2．5kgls／㎡／hr 　　　　　　　　　　　．R5kgds／㎡／hr 5kgds／㎡／hr

設計条件

屯化第2鉄添化率 10％ds 7％ 7％

石　灰　添　加　率 60％ 35％ 20％

ケーキ含水率 67％ 65％ 63％

重　力　濃　縮 13mφ×3基 13mφ×1基 13mφX3基
設備概要

余剰汚泥濃縮 20m3／hr×4台（内1予備） 13m3／hr×5台（内1予備）

脱　　水　　機 120㎡X5台（内1予備） 120㎡X4台（内1予備） 120m2×3台　（内1予備）

使　用　量 金　　　額 使　用　量 金　　　額 使　用　量 金　　　額

電　　　気　　　費

Q0円／kW
1，979kWH／日 39．580円／日 1，202kWH／日 24，040円／日 632kWH／日 12．640円／日

｝．980円／tds L202円／tds 632円パds
1，085㎡／日 21，700円／日 770m3／日 15，400円／日 504m3／日 10，080円／日工　　業　　用　　水

Q0円／mコ 1．085円／tds 770円／tds 504円／tds

12t／日 360，000円／日 7〃日 210．000円／日 4t／日 120，000円／日消　　　石　　　灰

R0円／kg 18，000円／1ds 1α500円パds 6，000円／1ds

37㎡／日 107，300円／日 2．6㎡／日 75、400円／日 2．6mソ日 75．400円／日塩　化　第　2　鉄

Q9円／kg 5．365円／tds 3．770円／tds 3．770円／tds

ユーティリティー費 528．580円／［］ 3241840円／日 218．120円／日

合　　　　　計 261429円／1ds 161242円／tds 10、906円／1ds

処分費 120t／日 600．ooo円／日 95t／日 475．000円／日 801／日 400ρ00円／日

5．000円／kg 30，000円／1ds 23，750円／tds 20．000円／tds

消耗費　　　　3布 18．0001000円／年 138ρ82円／日 13．000，000円／年 130，140円／日 91000，000円／年 115．070円／日

機器費X2～3％／年 32．4001000円／年 6，904円パds 34．50仰00円／年 6．507円／tds 33．000．000円／年 5、753円／tds

メンテナンス費 738．080円／日 605．140円／日

合　　　計 36，904円／tds
　　一一．L－」一一L．」「．－

R01257円／‘ds 25．753円／tds

1．266．660円／日 929、980円／日 733，190円／日

維持管理費 63β33円パd5 46．499円／tds 36．660円／tds
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来の重力濃縮方式，4％は初沈汚泥と余剰汚泥との分離濃縮，5％は，混合汚

泥の強制濃縮である。脱水機の機種の検討は，次回の脱水設備のエネルギー効

率化で検討するとし，ここでは加圧脱水機に対して実施した。この結果を表

43に示す。強制濃縮設備を増設することにより，濃縮設備費は増加するが，

脱水設備でろ過速度の増加により，脱水機の台数を減らすことができるため，

イニシャルコストの増加は，それほど大きくならない。一方，ランニングコス

トは脱水時間の短縮と薬品量の減少により，大巾に節約することができる。

　このように汚泥濃度を上げることは，汚泥処理に於いては最も大きなエネル

ギー効率化を行うこととなる。そのため今後，重力濃縮の再検討と強制濃縮

機の低コスト化の研究を進めて行く必要がある。

参考文献

1）平岡正勝，清水治「各種濃縮設備のエネルギー効率化」汚泥研究年報

　1982　環境技術研究会

2）清水治，内村輝美，松尾英介「下水汚泥の濃縮設備の評価」環境創造80／8
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第2編　調質脱水プラントのエネルギー効率化
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緒 言

　汚泥の脱水に際しては通常，濃縮工程を前置して後に続く脱水効率を高める。

たとえば，真空脱水機に於ける下水生汚泥の炉過速度L〔kg（ds）／㎡・hr〕と

汚泥濃度C〔固形物％〕の間にL＝3．95C＋322なる関係があり，明らかに
　　　　　　　　　　　　　　3）
予備濃縮の有用性が認められる。

　前述したように濃縮にも各種の方法があるが，通常下水汚泥は有機物含有率

が60～80％と高く，濃縮，脱水が困難である。難i脱水性の汚泥を処理する場

合，適当な前処理を施して，脱水性の改善をはかる。代表的な汚泥の調質方法

として，（1）水洗法，（2）薬品添加法，（3）熱処理法，（4）凍結融解法などがある。

　（1）の水洗法は，固液分離法を阻害するコロイド状物質の除外，ならびに②の

薬品添加法と併用する場合の添加薬品量の節減を目的としたものである。

　②の薬品添加法は最も一般化された前処理法である。使用される薬品には工

業用石灰（多くはカーバイト淫），塩化第二鉄，硫酸第一一鉄，ときにはフライ

ァッシュやオガクズなどがあるが，最近コスト的にも実用性のある高分子凝集

剤や脱水助剤が開発され，市販されるようになってきた。特に従来その処理が

最も困難とされていた余剰活性汚泥も，高分子凝集剤と高速型遠心脱水機やベ

ルトプレス型脱水機との組合せにより，処理する技術が確立された。

　（3）の熱処理法は汚泥中の親水性コロイド状物質の熱的加水分解によって脱水

性を高める有効な方法である。従来の高温法では，圧力10～15kg／c㎡，温

度190”C，以上の反応条件を必要としたことから多くの問題が指摘されていた

が，最近，反応缶に直接空気を吹き込むことにより温度145～165℃，圧力

10kg／c㎡以下の反応条件で汚泥の脱水性を改善する低温加圧方法が出現し薬

剤をまったく用いない熱処理方法が再注目されている4！

　（4）の凍結融解法は放射性汚泥などの脱水処理に適用されているが，気候風土

が適当な場合とか安価な冷熱源，LNGの気化潜熱の有効利用がはかれる場合

に利用しうる特殊汚泥処理法と考えられる8）

　ここでは汚泥処理の中心とも言うべき脱水に注目し，第1章では無機凝集剤を

用いての調質効果と真空脱水および加圧脱水の操作因子と脱水の効率アップの
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研究を行った。まだ，第2章では石油化学の発達により安価に入手できるよ

うになった，高分子凝集剤による調質効果とこの高分子凝集剤の開発により，

下水汚泥の脱水に用いられだした遠心脱水機と，最近省エネ形脱水機として注

目されているベルトプレス型脱水機の操作因子の解析と下水汚泥を用いての脱

水実験結果を述べる。第3章ではこれら薬品添加による問題を解決する無薬注

脱水法として開発した低温加圧熱処理法の原理と処理システムについての研究

を行った。

1）篠本敬三「用廃水処理によって生成したスラッジの処理・処分について」

環境技術vollNo．1（1972）

2）平岡王勝「スラッジの処理・技術と装置」化学工学協会編，昭和53年10

　月20日　培風館

3）衣笠美弘，河杉忠昭，清水治「食品・廃水処理における汚泥処理について」

　INew．　Food　Industry　Vol　3　No．1

4）清水治，戸田一郎，平岡正勝他「低温加圧方式による下水汚泥の熱処理」

　用水と廃水　Vo　l．17　No．2（1975）

5）松村隆，衣笠美弘，戸田一郎「都市汚泥の凍結脱水処理」水処理技術

　vol　l3　No．5（1972）
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第1章　無機凝集剤による下水汚泥の調質脱水の効率化

　従来，下水汚泥は濃縮後嫌気性消化である程度の有機物の分解と脱水性の調

質を行ない，その後脱水機で処理されていたが，最近の下水処理では消化槽の

用地問題より直接脱水機で処理する場合が多くなった。この脱水機は，昭和40

年代までは真空脱水が主流を占めており，脱水調質用の添加剤として工業用石

灰・塩化第二鉄・硫酸第一鉄・おがくずなどが単独または二種以上の併用で用

いられていたtiそこでこの室内テスト機における石灰と塩化第二鉄による凝集

と脱水性のテスト結果とベンチスケールの真空脱水機による脱水条件の決定と

効率運転の解析を行った。

第1節真空脱水機による下水汚泥の脱水

　1．1　実験装置と実験方法

　　真空脱水の実験には，前述のヌッチェテストの外に炉布の選定のために用

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（2
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　一方，ヌツ　いるリーフテスト機とベンチスケール真空脱水機とを用いた。

　チェテストの結果が実際の脱水機でどのような成績になるかを知るため表1．

　1に示す真空脱水のテスト機を用いた。真空脱水の特徴は図1．1にみられる

　ようにエンドレスの炉布が炉痒剥離後，規則的にその両面を高水圧によって

　強制水洗され，常に良好な処理が行えるようになっており，炉過効率を一定

　に保つことである。また，真空

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　布
脱水機の場合，2皿n前後の厚さ

のケーキであっても，エアープ

ローやスクレーパーによる機械

的剥離法を併用しなくても，ケ

ーキディスチャージ用のローラ

ー部の急激な曲率径の変化によ

って自然剥離が可能であり，従

来の回転式真空脱水機では処理

フ1ルターパルフ

スラ　　’

真空ポンフ’

　　　　　　　　槽
　　　　　　　　　　　　　ポンプ図1．1　真空脱水機の機構
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　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（4
が困難とされていたスラッジに対しても適用することが可能である。

　さて真空脱水機で汚泥スラッジを処理する場合，種々の要因が処理成績に

関係する。たとえば次に示すものがそれである。

表1．1　ベンチスケール真空脱水機の仕様

項　　　　　目 数　　　　　値

外　　形　　寸　法 1．5×1．8×2．Om

ド　ラ　ム　寸　法 500¢×287L（352Z）全巾

有効炉過面積 α45m2

ドラム回転数 0・1～1・Orpm

アシデーター往復数 20c／石in

レシーバータンク 350φ×600Z

真　空　調　整　槽 570φ×900Z

真　空　ボ　ン　ブ 方式：油回転式

最大風量　　　0，7mシ加n

最大真空圧759．8㎜恥

（1）汚泥濃度を適正に保つ。

　（2）適切な前処理を行う。

（3）　フィルター一　Bンク内の汚泥

　　を常に均一にしておく。

｛4｝フィルタータンク内の汚泥の水位を一定に保つ。

（5｝適正な炉布を用いるo

（6）炉布の洗浄を十分に行う。

〔7）真空圧力を適正に保つ。

（8）脱水機ドラムの回転速度を適正に保つ。

　　　　　　　　　（5
1．2　対象汚泥の性状

　下水汚泥の性状は土地の事情，処理区域の環境，季節的な因子等によっ
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て変動するが，今回実験の対象としたA処理場およびS処理場の生汚泥の性

状を表1．2に示す。いつれも合流式である。

　A処理場の場合，pHが可成り低いが，これは，酸性工場廃水の混入が大

なるためである。また，S処理場の場合も多種の工場廃水が相当混入してい

る。なお，汚泥濃度を総固形物濃度で示したが，いずれの汚泥の場合にも，

溶解性物質の濃度は0．09～0．39％，平均0．18％程度のものであり，平均総固

形物濃度であらわすことにした。

　次に，これら汚泥の脱水性についてみるならば，平均比抵抗で100～400

×1　07sec2／gと通常の真空脱水機による処理は不可能である。井出はオリー

パー型の真空脱水機を用いる場合の限界比抵抗値を7×10nm／kg（約7×107

s　e　c2／g）であることを報告している。従って真空脱水機で処理するためには，

いずれにしても適当な調質が必要となる。

表1．2　下水生汚泥の性状

処理場 区　分 pH 色　相 臭　　　気
含水率
i％）

総固形物
@（％）

平均比抵抗
isecl／9）

P．S 5．6 黒　色 タ　ール性下水臭 94．8 5．2 　　　　7R60×10

P．S 5．8 黒　色 タ　ール性下水臭 94．1 5．9 　　　　7P63×10

A　処　理　場

P．S 5．8 黒　色 タ　ール性下水臭 92．7 73 　　　　7P08×10

P．S 5．8 黒　色 タ　ール性下水臭 95．2 4．8 　　　　7Q90×10

P．S 73 黒褐色 アルコール性下水臭 952 4．8 　　　　7P67　×10

P．S 70 黒褐色 アルコール性下水臭 96．6 3．4 　　　　7Q32×10

P．S 70 黒褐色 アルコール性下水臭 95．5 4．5 　　　　7P81×10

P．S 一 一 一 95．6 4．4 一

S．S 71 灰褐色 アルコール性下水臭 96．9 3．1 　　　　7R89×10

S．S 一 一 一 974 2．6 一

M．S 7 黒褐色 アルコール性下水臭 96．5 3．5 　　　　7S15×10

M．S 一 一 95．6 4．4 一

P．S　最初沈殿池汚泥　　　S：S　最初沈殿池汚泥（活性余剰汚泥）
M．S　混合汚泥……P．S　S．S＝13：8の乾物比で混合したもの
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1．5　薬注添加条件の検討

　A処理場の最初沈殿池生汚泥を用いて薬品添加率の予備検討を行った。

前処理はビーカーに200mLの汚泥をとり，前記2薬品をそれぞれ乾物基準

添加率で添加し，ジャーテスターで約5分間180r．p．mで撹拝して行った。

なお，石灰は乾式で塩化第二鉄は15％溶液として添加した。得られた結果を

図1．2に示す。これより石灰添加率が10～20％で平均比抵抗rは急激に減

少すること。塩化第二鉄は2％以上添加しても効果が少ないこと等が推定で

きる。

　薬品添加は予備実験の結果および文献等の報告値から生汚泥処理の場合，乾

物基準添加率で塩化第2鉄2～6％，石灰15～40％が実用範囲であること

を推定できたが，さらに具体的な薬品添加率と添加順序等をも併せ検討すべ

く，以下に報告する一連の実験的究明を実施した。なお，実験の計画ならび’

に結果の解析には実験計画法の手法を用いた。

1．3．1　A処理場最初沈殿池汚泥の場合

　表1．3に生汚泥の脱水性に影響を与えると考えられる因子とその水準を

示す。

表1．3　脱水性に関与すると考えられる因子とその水準

因　　　　子 第1水準 第2水準 第3水隼 第4水準

汚泥濃度（％）A 4．8 7．3

薬品添加順序　　B 塩化鉄先 石灰先

石灰添加率（％）C 10 15

塩加率添加率（％）D 0 2 4 6

　ここに示した因子および水準はあくまでも実用性を中心として設定したも

のであり，求める主効果および交互作用の有意性の判定も次に示すものに限

った。
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　即ち，　　　主効果A，B，　C，　D

　　　　　　　　　交互作用　A×C，B×C，　C×D

がそれである。なお，特性値としては汚泥の脱水性を最も良くあらわすと考

えられる前述の平均比抵抗rを用いた。この特性値を用いて通常の手法によ

って分散分析を行った。この結果主効果C，D及び交互作用C×Dが結果に

有意な影響を与えることがわかった。この関係を図示したものが図1．3，図

1．4および図1．5である。

　これらを要約すると次のようになる。

1）実験に使用した汚泥の場合，濃度が高くその脱水性は濃度にとってあま

　り影響されない。

2）薬品添加順序に有意差はなかった。

3）石灰の添加率は脱水性に有意な影響を与える。

4）塩化第二鉄の添加率も同様である。

5）汚泥濃度と石灰添加率の間には有意な関係はない。

6）薬品添加順序と石灰添加率の間にも同様のことが言える。

7）脱水性と石灰及び塩化第2鉄の添加率の間には図1．5の関係が認め・られ

　　る。

（×107）

　　200

§

jl・・

　　　　　　ムミミミミ＆＝＝＝二＆

　　　　　　10　　　　　　　20　　　　　　　30　　　　　　　　40

　　　　　　　石灰添加率（％）

図1．2　薬品添加による脱水性の変化
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1．5．2　S処理場混合汚泥の場合

　混合汚泥とは先に述べた如く最初沈殿池汚泥と最終沈殿池汚泥（余剰活性

汚泥）を混合したもので，今回の実験ではその混合比を乾物基準で13：8

にしたものを試料として用いた。

　実験の手法はa，bと同様である。表1、4に脱水性に影響を与えると考え

られる因子とその水準を示す。

表L4　脱水性に関与すると考えられる因子とその水準

　　　　　　　水準

�q
第1水準 第2水準 第3水準 第4水隼

汚泥種別　　A
最初沈殿池
?Dのみ

初沈汚泥＋
@余剰汚泥

薬品添加順序　　B 塩化鉄先 石灰先

塩化鉄添加率（％）C 2 4

石灰添加率（％）D 5 10 15 20

　以上の結果からAとDの主効果のみが脱水性に有意な影響を与えているこ

とが推定される。この関係を図L6および図1．7に示す。

　これらの結果を要約すると次のようになる。
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図1．6石灰添加による比抵抗の変化
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　　　　　　　　　　　　　　　　　　図1．7　余剰汚泥添加による脱水
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　性の変化

1）余剰汚泥を加えた混合汚泥としたときは，最初沈殿池汚泥を単独で脱水

　するよりも脱水が困難になる。

2）石灰の添加率は，脱水性に有意な影響を与える。

3）薬品添加順序に有意な差はなかった。

1．ろ．5　前処理に関する考察

　下水生汚泥を直接脱水する場合，薬品添加をともなう至適前処理法の確立

並びに後述の至適ろ布の選定があげられる。A処理場最初沈殿池汚泥，　S処

理場混合汚泥を用いて一連の前処理に関する実験的検討を行ったが，その結

果，最初沈殿池汚泥についてみるならばA処理場も，S処理場のそれもほぼ

同様の前処理条件で脱水性の向上，改善が可能なことがわかる。即ち，石灰

を乾物基準で15％，塩化第二鉄を2％添加することによって平均的比抵抗

は10×107sec2／g程度に調整することができる。

　混合汚泥についてみるならば，図1・7にみられるごとく最初沈殿池汚泥

単独の場合よりもその調整が困難ではあるが，石灰を20％程度添加すれば

混合汚泥の平均比抵抗も10×107sec2／9附近まで低下させうることができる。

　従って今回特に試料として用いたA処理場およびS処理場の両汚泥にあ

っては，これを直接真空脱水機によって脱水処理する場合の前処理としては，

石灰を15～20％，塩化第二鉄を2％添加する。この時の添加率は処理する汚

泥濃度に対応させる。

　薬注順序もいずれの薬品を添加しても結果に有意な差が生じないことから
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薬品混和槽の構造に若干の考慮を払えば単一槽で前処理は達成できる。

1．4　ろ布に関する検討

　汚泥を真空脱水機で処理する場合，その効率はさまざまな要因によって影

響される。その代表的なものに前章でとりあげた前処理の条件以外に，ろ材

即ちろ布の選定に関するものがある。ろ布に要求される性質としては，物理

的，化学的強度が大で，かつ安価であることも，もちろん重要ではあるが，

回転式ドラム型真空脱水機の性能を最大限発揮せしめるためには，生成ケー

キの剥離性およびSS回収性も極めて重要である。

　今回の実験では市販されている各種ろ布の中から特にナイロン系10種，ポ

リプロピレン系4種，ポリエチレン系5種，ポリエステル系2種の計26種

の化繊ろ布について処理効率および剥離性を中心としてリーフテストおよびベ

ンチスケール真空脱水機によってろ布の選定実験をおこなった。参考までに

表1．5に合成繊維の性質を示す。

表1．5合成繊維の性質

　ろ布の
@　顧?ﾚ

酢　　酸ビニーノし系

sニロ）う

ポリアミド

@系
ｰイロづ

ビニリ

fン系

塩　　化
rニーノレ系

ポリエ

Xテル
n

エチレン系 プロピレン系
cf

ﾘ　綿

引張強度
i耐摩耗性） 2～8 4～7 1～3 2～5 4～8 4～9 5～7 3～5
伸びの回復率

ﾋ性回復）㈲ 70～98 98～100 98～100 60～85 95～100 85～97 95～98 45～75

水分率（％） 3～5 4～5 0 0 04～α5 1～2 0

含水率（℃） 10～12 8～9 0～0．1 0．3 0．6～0．7 02 0．01 24～27

軟　化　点
i熱の影響）（℃） 220～230 180 150～180 200～210 238～240 105～ll5 150～150 120（変化）

耐アルカリ性 有 有 有 有 弱 有 有 弱

商　品　名

クレモナ

~ューロン

東レ

iイロン
激激

iイロン

クレハロン

Tラン

テビロン 東レ

eトロン
｣テトロン

ハイ

[ツクス

m句ンレE

東レパイレン

O菱くイレン

圏m防句レン
ﾚ空ポリプロ

1．4．1　リーフテストによるろ布の選定実験

　実験は，リーフテスト機を用いておこなった。試料としては，A処理場およ

びS処理場の各最初沈殿池汚泥および混合汚泥を用いた。実験条件としては，
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炉過面積50（㎡のリーフに前記の各種ろ布を装置し，脱水機の運転条件に近

い状態でその優劣を検討すべく真空度一500皿Hg，想定ドラム回転速度O．1・5

～0．30rpmを採用した。なお，前処理の条件としては前章で得た結果を採

用した。即ち，乾物基準添加率で石灰15％および塩化第二鉄2％である。

結果の整理は次式によっておこなった。即ち，単位生成上ケーキ量L，単位

ろ液量V，および単位処理汚泥量STVはそれぞれ次式によって算出した。

　　　L（㎏／㎡・）一一C宏K・…一・…………・・……・…（1－1）

　　　V（〃／m…）－V芸K・…一・……………・…・・…（1－・）

　　　STV（∠／㎡・hr）＝L十V　…………・……・・……………（1－3）

　　　A：リーフ面積（cm2）　　CA：ケーキ生成量（g）

　　　Vo：ろ液量（mZ）　　　　K：想定ドラム回転数

S処理場の混合汚泥を用いた結果を表1．6に示す。

表1．6　リーフテストの結果（S処理場混合汚泥）

汚泥処理量 生成ケーキ量瀧の種類

ろ布の種類
想定ドラ

?�]数

irpm）
湿　　潤

iL／垣2．hr）
乾　　物
i㎏㎡．hr）

湿　　潤
ikg／拍巴hr）

乾　　物
ikg盃汽hr）

S・S
�菶ｦ
i％）

ケーキ
冝imm）

※1」

｣性

NY－　　90 0．15 295．4 14．9 34．2 10．4 7Ll 2 A

NY－120B 〃 2673 13．5 39．2 11．6 86．2 2 A

S　A－　201 〃 258．6 13．0 372 ll．6 89．2 2 B

混　合　汚　　泥

NY－　　90 0．30 512．3 25．8 61．6 1τ7 68．4 3 A

NY－　201 〃 310．6 15．6 53．3 15．4 98．1 3 B

NY－120B 〃 419．4 22．2 60．2 17．8 80．4 3 A

S　A－　201 〃 3π9 19．0 51．9 16．2 85．2 3 B

　脱水機にろ布を装損して，実際処理を行う場合，ろ布の選定を誤まると，

実用的なSS回収率が得られなかったり，生成ケーキの剥離性に起因してろ

布に目詰まりを生じ，次第に水洗による再生が困難となり，遂には処理不能

と言った状況に立ち到ることがある。今回の実験では特にこの点の重要性を

考慮してリーフテストに際しては生成ケーキをスパーテルで剥離した後，水
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洗することなく，直ちに次のリーフテストに用い，この時の剥離状況，生成

ケーキ量，ろ液量を測定したケーキの剥離性については，次の基準を設定し

て整理した。

　A　剥離が極めて良好なもの

　Aノリーフ周辺部に若干残るもの

　B　スパーテルをあてた部分のみ剥離し，他は残るもの

　C　剥離しないもの

　回転式真空脱水機にあっては生成したケーキが連続的に剥離されることが

必須条件となっており，この観点からみるとろ布に要求される性質としてま

ずケーキの剥離性があげられる。表1．6の結果にみられるように同じ試料を

用いてリーフテストを行っても各ろ布ごとにその剥離性は顕著にことなりろ

布選定基準としては欠くことのできない検討事項と考えられる。

　以上の結果，ろ布の選定をさらに厳密な条件でおこなうべくベンチスケー

真空脱水機による実験をおこなった。

1．4．2　ベンチスケール真空脱水機によるろ布の選定実験

　リーフテストは個々のろ布を用いた場合の脱水成績を知る上に極めて有効

な手段である。即ちろ過条件（圧力，回転速度等）を任意に設定することが

可能で得られた結果から当該汚泥の脱水性や汚泥処理量等を推定することが

できる。しかしながら，回転式真空脱水機の機能を満足に維持するためには

先にも述べたごとく供試ろ布に対するケーキの剥離が十分行われなげればな

らないが，リーフテストにあってはケーキの剥離を人為的に行うために剥離i

に関しては，あくまで定性的かつ経験的に判定せざるを得ない欠点がある。

また実際プラントにあってはろ布にかかる引張力，およびそれにともなうろ

布ののび具合等が各々のろ布の脱水性に直接，間接に関与するためにリーフ

テストで得た結果を直ちに実際プラントでの再現に結びつけるのは，早計と

考えられる。

　こうした観点から本実験では先のリーフテストの結果をもとに一応実用に

供しうると考えられるろ布ならびに同質繊維でメッシュあるいは繊り方の異

なるろ布等を対象に表1．1のベンチスケール真空脱水機を用いた実験を
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おこなった。テスト結果の代表例としてS処理場の混合汚泥に関する実験結

果を表L7に示す。なお，剥離の判定基準はリーフテストに準拠した。

表1．7 ベンチスヶ一ルベルトフィルターによる実験結果皿）
　　　　　　　　　　　　　　　　（供試汚泥　S処理場混合汚泥）

薬品添加率（％） ろ　過　効　率

ろ　　布

汚泥
E（％）

混合比
]剰汚泥T．S

ドラム

�]数
irpm）

SS
�菶ｦ
i％）

ケーキ

勀qm） 剥離鵬泥丁，）
FeCl3・Ca（OH）2

湿　　潤

ロ
乾　物
ik％制

NY－90 2．3 0．72 0．3 2．6 19．2 65．7 12．1 82．7 2 〆

NY－120B 2．9 1．0 0．3 2．1 15．7 73．3 14．6 74．4 1～2 C

3．2 0．50 0．2 2．5 18．5 86．6 15．6 90．1 2 ゼ

SKI－1000
2．9 1．10 0．3 2」 15．7 70．3 13．7 87．4 2 〆

2．3 0．72 0．3 2．6 19．2 59．5 12．7 88．8 2 A

SA－201 2．9 1．10 0．3 2．1 15．7 54．3 11．6 91．2 2～3 A
1．5 2．42 0．3 4．0 45．0 55．5 10．5 83．3 1～2 B

3．2 0．50 0．2 2．5 18．5 88．5 17．5 92．4 3～4 A

1．3 1．70 0．2 4．6 34．6 50．6 8．9 91．3 2 A

EM－201 1．3 1．70 0．25 4．6 34．6 28．0 4．9 89．0． 2 A
3．3 0．23 0．3 1．9 14．0 98．8 19．4 96．2 2 A

L5 2．42 0．3 1．0 45．0 125．3 25．0 94．6 1～2 B

　ベンチスケール真空脱水機による実験に供した汚泥は表1．2に示す

汚泥の性状からA処理場最初沈殿汚泥の濃度を一様に6％とみなし，先に検

討した汚泥に対する至適薬品添加率すなわち，汚泥固形物あたり工業用石灰

15％，塩化第二鉄2％を各々，塩化第二鉄，石灰の順に添加したが供試汚泥

に対する前処理が適正におこなえておれば剥離の状態について各ろ布間の差

を明確にし難いので，A処理場汚泥の場合の薬品混合条件は1，500　rpmの撹

絆機を連続的に作動させ，この撹拝槽より脱水機のトラフに直接給泥して実

験をおこなった。これにより汚泥は微細化され，各ろ布間の剥離状況の差が

極めて明確になった。しかし，S処理場の場合は1，500rpm　5分間の混和に

とどめ，これを実験に供した。なお，実験中のろ布の水洗条件はA処理場の

場合，57Z／min・m，　S処理場の場合は1S∠／lnin・mであり真空度はいずれ
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の場合も一500～－525mmHgに調整した。

　ベンチスケール真空脱水機による脱水処理成績から剥離のみに着目すると

A処理場最初沈殿池汚泥に対してはNY－60，　NY－70，　NY－90，

NY－120B，　PE－100が他のろ布に較べて優れており，　S処理場の汚

泥については，EM－201が優れている。しかしながら，実験条件，特に供

試汚泥濃度が同一でなく，これにともなって前処理条件も異なってくるので

一概にこの成績をもって，当該汚泥に対する至適ろ布を選定することは早計

と考えられる。すなわち，供試汚泥がいかなる条件であっても良好なる剥離

性を有し，処理量が大きく，かつ回収率が高い成績を示すろ布としての性質

をかねそなえていることになる。

1．5　ベンチテスト機による脱水に関する操作因子

1．5．1　脱水処理に関する因子

　汚泥を真空脱水処理する場合，さまざまな要因が処理効率を左右する。こ

れらの要因の中には，運転条件として人為的にコントロールが困難なものも

あるが，今，一応コントロールが可能と考えられるものを列挙すると，

　1．　汚泥濃度を適正に保つ

　2．至適前処理を行う

　3．　トラフ内の汚泥を常に均一にしておく

　4．　トラフ内の泥位を一定に保つ

　5．適正ろ布を用いる

　6．　ろ布の洗糸を十分に行う

　7．　ろ過機ドラムの回転速度を適正に保つ

等が考えられる。

　このうち，機械的要素の大きい3・4・6・7を除げば1・2・5について

の検討が必要となり5については先に選定をおこなっているので，ここでは

特に1・2についてのヌッチェテストの結果を再確認するためにベンチスケ

ール真空脱水機による実験をおこなった。

1．5．　2　至適前処理に関する確認実験および考察

　ヌッチェテストの結果，実験に供した汚泥に対する薬品添加率はいずれも
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汚泥固形物あたり塩化第二鉄2％，石灰15％が至適であり，特に塩化鉄はそ

れ以上多く添加するとかえって逆効果のあること，および薬品添加順序も有

意な影響を与えないことが判明しているが，この結果をベンチスケール真空

脱水機で確認するための実験をおこなった。

　実験は，A処理場最初沈殿池汚泥を対象とし，薬品添加率は汚泥固形物あ

たり塩化第二鉄を2％，石灰添加率を5，10，15，20％としたときの脱水

処理成績ならびに薬品添加順序を塩化鉄→石灰，石灰→塩化鉄および石灰，

塩化鉄の同時添加としたとき，成績を比較するものとした。この場合，汚泥

と薬品の混和条件は，実際処理を勧案し，薬品添加後5分間混合したものを

前処理済み汚泥とし，これを必要に応じ，トラフに供給するものとした。な

お，使用ろ布は，先に選定したNY－90を用いた。

　これらの結果を表1．8および表1．9に示す。表1．8より石灰の添加率が

表1．8　石灰添加のろ過効率に及ぼす影響

ろ　過　効　率

石灰添加率（％）

汚泥農度

@（％）

湿　潤 乾　物

汲〟|cake
^㎡’・hr

SS回収率

@（％）

ケーキ厚

@㎞m）
剥離性

5％ 2．4 29．4 5．5 91．8 1 Aノ

4．7 36．5 75 93．3 1～2 ズ

10％ 3．0 33．3 6．9 92．7 1～2 w

平均 3．8 34．9 72 93．0 1～2 ☆

6．2 46．7 14．0 2 A

15％ 62 49．9 16．9 2 A

平均 6．2 48．3 15．5 95．8 2 A

20％ 6．2 54．3 16．8 2 A

塩化第二鉄添加率　20％

ドラム回転数　0．3rpm

供試ろ布　NY－90
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10％以下になると剥離が悪化すると同時にろ過率も実用性にとぼしいもの

となり，また逆に石灰添加率が15％以上になった場合には，みかけの処理量

は増大するが結局，薬品添加によるケーキ量の増大程度にとどまり，あまり

有効なものとはならない。このことから至適薬品添加率としては，A処理場

最初沈殿池汚泥の場合，塩化第二鉄2％，石灰15％の値が得られたが，この

値はヌッチェテストの結果と一致した。また，薬品添加順序については文献

にみられるごとく一般にはいずれかの薬品を先に添加する方が経済的に脱水

処理できることが報告されており概ね塩化第二鉄を先に入れる方が合理的と

されているが，表1．9に示すごとく今回の実験に供された汚泥については・

薬品添加順序による差はべソチスケール真空脱水機による実験においても，

ほとんど認められなかった。

表1．9　　薬品添加順序のろ過効率に及ぼす影響

薬品添加率（％） ろ　過　効　率

薬品添加順序

汚泥

Z度
i％） FeCl3 Ca（OH）

湿　潤
汲〟|cake

^㎡・hr

乾　物
汲〟|ds

^㎡・hr

SS回収率

@（％）

ケーキ厚

@Gnm）

景1擁

6．2 1．9 14．5 61．1 21．2 3～4 A

6．2 L9 14．5 45．5 15．1 3 A
石灰→塩化鉄

5．4 2．2 16．7 43．8 13．3 3～4 A

5．4 2．2 16．7 46．4 14．5 2～3 A

平均 5．8 2．1 15．6 49．2 16．2 979 2～4 A

6．2 1．9 14．5 60．8 21．0 3～4 A

6．2 1．9 14．5 50．1 17．6 3 A
塩化鉄→石灰

5．4 2．2 16．7 41．1 13．5 2 A

5．4 2．2 16．7 4α5 13．2 2 A

平均 5．8 2．1 15．6 48．1 16．3 98．8 2～4 A

同　　　時 4．1 2．9 21．9 52．5 18．1 98．3 2～3 A

供試炉布　NY－90

ドラム回転数　0．3rpm
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1．5．3　汚泥濃度と混合比について

a．汚泥濃度

　汚泥を脱水処理する場合，供給汚泥濃度は5～10％に濃縮して行うの

　が普通であり，また至適前処理を行う場合にも汚泥濃度の適王な維持管

理が望ましいことは云うまでもない。しかしながら実際処理においては，

濃度の変動はやむを得ないものと考えられるが，汚泥濃度はろ過効率とき

わめて密接な関係にあり，これを軽視することはできない。これまでおこ

なったベンチスケールベルトフィルターによる処理成績についてみると図

　1．8，図1．9を得る。

30

20
@　　　10

　柑摂禦“

　　0　　　　　2　　　　　4　　　　6　　　　　8　　　　10

　　　　　　汚泥濃度（％）

図1．8　　汚泥濃度とろ過効率（1）

（A処理場最初沈殿池汚泥の場合）

　40

ξ

ξ・・

？

旦

㌍
署

　10

　　　　／

　　　　：／

：え　LT；3．95C十322

x最初沈澱池汚泥

。最初沈澱池汚泥＋余剰汚泥

　　2　　　　　4　　　　6　　　　8　　　　10

　　　　　汚泥濃度（％）

図1．9　汚泥濃度とろ過効率（・皿）

　　　　　（S処理場汚泥の場合）

　また，立型遠心濃縮機を用いて高濃度にまで濃縮した汚泥を用いた脱水テ

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（6
ストを実施した。脱水機は4㎡の実用機である。図1．10，図1．11にこの

テスト0）結果を示す。

　すなわち，A処理場，　S処理場のいつれの汚泥の場合も供試汚泥濃度と

ろ過効率の間には極めて密接な関係がある。

　今，この関係を数式で示すと次のようになる。

　（D　A処理場最初沈殿池汚泥の場合

　　　　L＝1．17C十8．87………………………………（1－4）

　（ii）　S処理場最初沈殿池汚泥の場合
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80

§、。

謡

†・・

20

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　2　　　　　4　　　　　6　　　　　8　　　　　10
　　　　　　　汚泥濃度（％）　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　汚泥濃度（％）

図1．10　汚泥濃度と炉過速度　　　　図1．11　汚泥濃度とケーキ含水

　　　　　（T処理場）　　　　　　　　　　　　率（T処理場）

　　　　　L＝3．11C十6．16…………・・・…………………（1－5）

　　（iil）　S処理場混合汚泥の場合

　　　　　L＝4．66C＋1．56…………………・・……・……（1－6）

　　lV）　T処理場の汚泥に対して

　　　　　L＝6．67C－3．33………………………………（1－7）

　　　ここでL＝ろ過効率（kg－ds／㎡・nr）

　　　　　　C＝汚泥濃度（％）

　（1－4）～（1－7）式はいつれも図1．8，9，10より得たものである

が，（1－6）式よりS処理場において余剰汚泥を含む汚泥の濃度が4％と

して脱水処理がなされたとすれば，ほx“20kg－ds／㎡・hr程度の処理成

績は期待出来る。

　一方ケーキ含水率については汚泥濃度を上げても影響なくほぼ一定とな

る。これは真空脱水機の場合，汚泥をろ布に自然に付着させて・負圧によ

り一定な力で水分を除去するため，汚泥濃度が高くなれば・それだけ多く

の固形物がろ布に付着することにより，ろ過速度が増加するが脱水の力が

弱いため，一定濃度以上には脱水できないものと考えられる。このように

真空脱水機による汚泥の脱水処理においては，汚泥を濃縮して処理する
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　方が有利である。

b．混合比

　　ここで云う混合比とは，供試汚泥中における最初沈殿池汚泥固形物に対

する余剰汚泥固形物の割合を云う。概して最初沈殿池汚泥の脱水に比し，

　余剰汚泥の脱水は困難iでCarmann等は余剰汚泥の比抵抗は最初沈殿池汚泥

　の比抵抗の10～100倍であることを報告している。こうしたことから，S

　処理場の汚泥を対象に供試汚泥の混合比について検討した。すなわち，ヌ

　ッチェテスト，リーフテストにおいては，最初沈殿池汚泥と余剰汚泥の混

　合比13：8（乾物基準）に設定して試料の調整ならびに脱水性の検討を行

　ったが，ベンチスケールベルトフィルターによる実験では，最初沈殿池汚

　泥と余剰汚泥の混合比を変化させた場合，脱水性がどのように推移するか

　を検討した。この結果を図1．12，図1．13に示す。

1oe
§

↓

§

㌔・

Mr二
　最初沈澱池生汚泥（固形物）

混合比と比抵抗の関係

1　　　　　　　　　2

混合比Mr

　余剰汚泥（固形物）

3

25

20

10

図1．12

　　　　　　1　　　　　　　　2　　　　　　　　3

　　　　　　　混合比

図1．13　混合比とろ過効率の関係

図1。12に示すごとく，　供試汚泥中に占める余剰汚泥の割合が大きくな

るにつれて，比抵抗はほx“比例的に増加している。図1．13はこの混合比

の増加にともなうろ過効率の変化を示すものであるが，この図からも明ら

かなごとく余剰汚泥の割合が増せばろ過効率は次第に減少し，混合比か1
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　：1のときのろ過効率は13kg－ds／㎡・hr程度となった。この成績をほぼ

同じ濃度の最初沈殿池汚泥のみのろ過効率と比較すると約20％減となるが，

　実用的には十分対処しうることが判明した。すなわち，混合比を増せば比

　抵抗が増加し，ろ過効率は次第に減少してくるが，混合比が1：1程度ま

　では十分実用に供しうることが明らかとなった。

1．6　実際プラントにおける脱水結果

　以上の実験結果をもとにA処理場においては有効ろ過面積18㎡の実際プ

ラント3台による下水生汚泥の処理を行っているが，6月～9月の月別平均

の運転成績を表1．10に示す。これより明らかなように，その処理成績は，前

述の実験結果と大体において一致している。

表1．10　A処理場実際プラント運転成績（月別平均）

薬品添加率（％） ケーキ性状 脱水機運転条件

年　　月
汚泥

Z度
i％） 石灰

塩　化

謫�S
ケーキ厚

imm）

含水率
i％）

ろ過効率

汲〟|ds

^㎡・hr
ドラム回転速度

@（rpm）
真空度
fnmHg）

昭和41年6月 5．36 20．0 2．65 3．0 670 21．4 0．32 600

7月 5．51 16．2 1．81 3．8 66．3 14．8 0．25 550

8月 5．74 179 1．60 3．9 65．1 177 0．30 550

9月 6．07 16．0 1．63 3．9 671 178 0．33 550

平均 5．67 175 1．92 3．7 66．4 179 0．30 560

第2節　加圧脱水機による下水汚泥の脱水

　真空脱水では最高lkg／c㎡しか汚泥にろ過圧力を与えられないが，加圧脱水

の場合には3～15kg／c㎡の圧力条件が可能である。加圧脱水機は古くから上水

汚泥の脱水に用いられていたが，最近は下水汚泥に低含水率の脱水ケーキを得

る目的で用いられている。表1．11にこのフィルターブレスの形式と特徴を示す。

　特に下水汚泥用には圧搾機構付きの加圧脱水機により，炉過時間を短くして

高い炉過般、・得られる脱水機の醗・・進んでいる警以下にその方式を示す。
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表1．11　フィルターブレスの形式とその特徴

1．　単

2．　複

単式一両…一鯉く：驚≦ダ，葦。ラ。圧re．一全，動

複式く両醜一鰍漂暮三宗；；麟≡㌶

3．　両面炉過

4　片面炉過

5．炉布固定

6．　炉布走行

7．横

8．　縦

9．全自動操作

10．半自動操作

式　両面を凹状にした炉板の間に炉室が形成される。ケーキの排

　　出が容易。

式　炉板と炉枠が交互に配列されて炉室が形成される。ケーキ排

　　出の際，炉枠が障害となる。

　　一つの炉室に炉布が2枚あるので炉室当りの炉過面積が大き

　　く装置がコンパクトになるo

　　一つの炉室に炉布が1枚なので大きな炉過面積をもたせるこ

　　とができない。

　　炉布の1部が必ず炉板に固定されている。炉布交換，炉布洗

　　浄，炉布に付着したケーキの排出に配慮を要する。

　　エンドレス炉布または炉室ごとに炉布を走行させるので炉布

　　洗浄，ケーキ排出が容易に行える。

型　炉板が横方向に配列され，一般に据付面積は大きく，建屋は

　　低くなる。

型　炉型が上下方向に配列され，一般に据付面積は横型よりやや

　　せまく，建屋は高くなる。

　　脱水工程は無人化され，1日1回～数回の点検で運転される。

　　一般に，おもな工程は手押しボタンで操作される。

2．1　室内テストによる検討

2．1．1　ハンディタイプのテスト機

　加圧脱水のテストはヌッチェテストと同時に，炉過面積0．07㎡を有すダイ

ヤフラム付きのテスト機を用いて行った。図1．14にこのフローシートを示
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す。実際の脱水では，

圧泥ポンプによる汚泥

の打込みと，多段うず

巻ポンプによる圧搾と

を行うのをテスト機

では操作を簡単にする

ためN2ボンベイにより

汚泥の打込み，圧搾を

行うt2

旦・

　　　　　　　　　　　　　　　図1．14　加圧脱水フローシート

2．1．2　加圧脱水機による操作因子

　加圧脱水機の操作因子は

　　①　薬注条件

　　②打込み時間と圧力および圧搾時間と圧力

　　③　ろ布の選定

　らが考えられる。そこでこれらの条件を決定するため，比抵抗の測定とハ

ンディタイプのテスト機を用いてろ過速度による比較を行った。用いた汚泥

は1県のT浄化センター発生の混合汚泥である。

2．1．5　打込時間と圧力および圧搾時間と圧力

　打込時間と圧搾時間は図1．15に示すろ液曲線により決定される。ハンディ

タイプのテスト機の場合にはろ液量を各時間ごとに頻積すればろ液曲線は簡

単に求めることができる。即ち，打込み開始後5～15分後にろ液がほとんど

でなくなる。この時点で打込みを停止し，ダイヤフラムに圧搾水（テスト機

では加圧空気）を入れ，ダイヤフラムをふくらますことにより脱水ケーキに

さらに圧力を加えてろ液を押し出す。圧搾開始後10～15分程度でろ液がで

なくなる。この時点で脱水は完了する。この打込時間と圧搾時間は表1．12

に示すように打込み時間7分圧搾時間8分程度がよく，打込み6分，圧搾4

分ではろ過速度は大9tくなるがケーキ含水率が65％以上となり，ろ布から

のケーキ剥離に問題が生じる。実用的には打込み時間10分圧搾時間10分を
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用いている。打込み圧力については，従来ダイヤフラムのない単式脱水機に

用いていた圧力（普通の汚泥ポンプで得られる圧力）4～5kg／㎝zを用いた。

また，圧搾圧力についても最近超高圧方式も検討されているが，ここでは一

般に用いられている清水ポンプの上限の150m（15kg／c㎡）程度を用いた。

2．1．4　薬注の条件

　表1．12に石灰添加率を変えた時のろ過速度とケーキ含水率等を示す。薬注

条件と凝集効果の関係は第1節で詳細に述べたが対象汚泥が異なるため，石

灰の添加率の検討を行った。塩化第2鉄添加率は5％と一定で，石灰は粉末注

入であり，塩化第2鉄添加3分後に添加した。

　図1．16に石灰添加率に対する比抵抗の関係を示す。石灰添加率は30％

表1．12ハンディーフィルタープレスによる悦水条件の検討

実　　　　験　　　　B 3／お 3／26 3／27

生　汚　泥　蹟　度（の 436 439 431

塩　化　第　2　鉄
i価汚泥ds当り）

64 64 65 65
薬庄率

消　　　石　　　灰

i％汚泥d8当り）
367 273 232 186

圧　　　　入　〔庁） 10 7 6 10 7 6 10 7 5 10 10 7 4

圧　　　　搾　（分） 10 8 4 10 8 4 10 8 10 lO 10 8 6

実　　　　験　　　　No． 1 2 5 6 7 8 9 10 1 2 1’ 5 7 8 9 12 10 11 1 2 3 4 8 9 10 11 12 】3 14 15

重　　　　甘　（9） 515 510 440 470 475 475 495 500 465 472 442 340 380 450 430 440 375 435 275 345 295 415 325 330 350 325 3】5 ぷ〕0 240 205

厚　　　　み（mm） 6 6 6 6 6 62 65 68 65 6 65 65 6 6 55 55 6 6 4 5 ・5155 4 4 42 45 42 37 32 3

含　　水　　率　（憂） 570 588 5R　3 593 63R 638 642 655 622 626 646 622 665 705 633 628 650 628598 629 614ト33 663 662 680 677 673 692

ろ　液SS（mg／∠） 160
一 一 一 一 95

一 一 　 一 一 一 一 一 443
『 一 一

32
一 一 　 一 一 一 一 一 一 一 一

ろ過速度（㎏ds／訂．Hr） 539 562 594 644 725 717 747 774 530 477 541 479 5R7 651 467 473 516 567　4 D3 471 423 430 342 327 360 404 380 346 346 316

ヶ一キ含水率　逢） 576 58R 643 624 634 685 631 639 614 633 663 673 683

ろ過　速　度

@（kgds／付．Hr）
551 619 741 504 510 6　19 470 542 432 420 344 377 331

共通実験条件

　対象汚泥　混合生汚泥

　使用ろ布　NY423

　圧入圧力　4㎏／emt

　圧搾圧力　15㎏／c㎡

　薬庄法　塩化第二鉄庄入約3分後消石灰注入，石灰は粉末混合

　雑時間　6分
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ろ3000

液

量

（nf）

　2000

1000

　　　No　2

－r◆→→No　1

　　消石灰　塩化第2鉄
No　1　　30％　　　　5％

No　2　　　2　0％　　　　　1　09ろ

No　3　 10％　　　 5％

　比
　抵
　抗
（sec2／9）

　　　05101520　　　　　　　　経過時間

図1．15　加圧脱水機でのろ液曲線

5×10

1×10

5×10

1×10
0　　10

図1．16

　　　　　　　　塩化第二鉄
　　　　　　　／石灰同時注入
　　　　　　　　石灰は10％溶液

　　o
　　　　　　　　塩化第二鉄注入
　　　　　　　　3分後石灰注入
　　0　　　　　石灰粉体混入

　　　　　　　　塩化第二鉄注入
　　　　　　　　　3分後石灰注入
　　　　　　　　石灰は10％溶液

20　　　30　　　40　　　50

　石灰添加率（％，汚泥dsあたり）

薬注条件による

汚泥比抵抗の変化

以上あれば比抵抗は1×108s　ec2／g程度にまで落すことができる。

　図1．17にT浄化センターの50㎡の加圧脱水機の実運転の結果とハンディ

のフィルターブレスとによる石灰添加率とろ過速度の関係を示す。

石灰の添加率を増せばろ過速度

は増やすことができる。実機で
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　ろ
の1・分圧搾では石灰の添加率に　霊

よりそれほど差がなく3kg／㎡　　度

　　　　　　　　　　　　　　　（hg・ds／㎡・Hr）
／Hr程度のろ過速度になる。

しかし7分打込み8分圧搾と脱

／K時間を短かくすれば，石灰2

5％添加でろ過速度が3．5kg／

C㎡／Hr程度やや高くなるo一方

ハンディーテスト機では，片面ろ
　　　　　　　　　　　　　　　　　　図1．17

過となり，ケーキ厚さがうすい

・。－10分　10分

　　7分　　8分
・▲　ハンディフイルタープレス

。△ ﾀ機
　　20　　　　　　30　　　　　　40

　石灰添加率（％汚泥ds当り）

圧入圧搾時間とろ過速度の関係

ため，実機の2～3割程度大きいろ過速度となっている。
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2．1．5　ろ布に対する検討

　次にろ布の通気度（ろ布の目の粗さ）に対するろ過速度の検討を行った。

表1．13使用ろ布性状
　　　種　類

ｼ　　　称

KGF－3

sR8051
KGF－4

mY443
KGF－5

lY423
タテ テトロン ナイロン ナイロン

ヨコ 〃 ナイロンポリフ廿ヒレン ナイロンポリプロヒレン

タテ マルチ マルチ マルチ
糸の種類

ヨコ 〃 〃 〃

通気度（㏄／cm2ン分） 660～720 840～1，000 1β00～2，001）

織　　方　　式 杉綾織 同　　左 同　　左

表1．14　ハンディーフィルターブレスによるろ布の検討

又　　　　験　　　　日 3／28

牛汚泥膚度〔％） 415

塩　化　第　二　鉄
i節汚泥ds当り）

6．3

消　　　石　　　灰
i％汚泥ds当り）

270

ろ　使　　用　　ろ　　布 TR8051 NY443 NY423

布　洗　　浄　　状　　侃 洗浄せず 一回ごとに洗浄 洗浄せず 一回ごとに洗浄 洗浄せず 一回ごとに洗浄

ケ1キ 重　　　　量　（9） 4‘15 445 440 460 435 435 445 415 450 4R5 435 440 445 445 425 435 445 450

厚　　　　み（mr・1） 5　5 5　5 5．5 5 5．5 5　5 65 6 6．5 7 6 55 6 6 6 6 65 5．5

含　　水　　4　（％） 625 63　】 642 617 627 643 648 593 60．2 61．3 61．6 62．4 62．8 636 59　1 625 632 624

ろ　液SS（mg／∠） 30｛｝ ｜49 II6 123 947 570 2，680 218 104 】29 156 88．2 284 765 565 ROO 833 671

ろ過速度（kg．dsみ’．Hr） 558 5．64 5．12 5　19 5．30 5．42 525 6．05 688 6．73 550 544 5．56 614 531 557 562 539

共通実験条件

　対象汚泥　混合生汚泥

　圧　　入　4kg／cmi　7分

　圧　 搾　15kg／eml　8分

　薬ff法　塩化第二鉄注入約3分後消石灰ff入

　雑時間　G分

表1．13にテストに使用したろ布の性状を示す。この結果を表1．14に示す。

ろ布の目詰状態とろ布の差によるろ過効果をもとめるため，一回ごとに洗

浄した場合としない場合との比較を実施した。この結果，真空脱水機でみら
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れるようなろ布の違いによる明確な差はない。また，ろ布の洗浄効果につい

ても表1．14に示めすように3回～5回程度の末洗浄ではろ布の差は全くみ

られない。ろ布の目詰については実験的にはもとめられないので，実施プラ

ントでの長期運転結果により，明らかにしてゆく。

2．1．6　薬注方式の影響

　次に薬注方法によるろ過速度の効果について調査した。T浄化センターで

は，石灰と塩化第2鉄を同時に注入し，連続薬注方式を用いているか，さら

に薬品による凝集効果を上げる薬注方法を検討する。

　薬注方式としては，①塩化第2鉄を汚泥に添加し，3分間凝集後，石灰を

粉末で添加する方法，②石灰を10％溶液にして添加する方法，③は塩化第

2鉄と石灰10％溶液の同時添加である。

　表1．15に薬注法の影響を示す。薬注条件は塩化第2鉄添加約7％，石灰

表1．15薬注法　の影響

薬　　　注　　　法 塩　　鉄　　先
ﾎ　灰　粉　末

塩　　鉄　　先
ﾎ灰は10％溶液

同　　　　　時
ﾎ灰は10％溶液

生汚泥濃度　（％） 4．45 4．59 4．59

打込汚泥濃度（ds）（％） 4．45 4．01 4．Ol

比　　　抵　　抗（seξ／g） 782×107 782×107 1．Ol×108

ろ過速度（㎏．ds／品Hr） （5．10） 4．59 3．66

（　）内は比抵抗測定と別の汚泥での実験結果である。

添加約30％であり，圧入圧搾時間は7分～8分である。　石灰が10％溶液の

場合Fe　C　13を先に注入すると比抵抗は401×107　sec2／g，同時注入の場合は

1．01×108sec2／gとなり，ろ過速度に於いてもFeC13が先では459kgds／㎡．H，

同時注入では，3．66kgds／㎡．Hとなり，FeC13を先に注入し汚泥のフ・ックを

ある程度作ってから石灰を入れる方が脱水性がよい。FeCl3を先に注入した場

合の石灰を粉末で添加した場合と石灰を10％乳液にして注入した場合の脱水

性を比較する。比抵抗は，石灰溶液注入の場合は4．92×107　sec2／gに対し，
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石灰粉末注入の場合は7．　82×107　sec2／gと溶液注入の方が脱水性がよい。こ

れはあらかじめCa（OH）2を溶解しておいた方が凝集剤と汚泥との混和がう

まくおこるためと考えられる。しかし，ハンディータイブのテスト機によ

るろ過速度の測定では石灰粉末添加のろ過速度は5．10kgds／㎡．H，石灰溶液

添加の場合は469　kg／㎡．Hと逆転している。これは石灰乳液の添加により，

打込み汚泥の濃度か低くなった影響によるものと思われる。

2．t．7　汚泥濃度に対する影響

　図1．18，図1．19に打込み汚泥濃度とろ過速度の関係を示す。図1．18

は圧入一圧搾時間10分一10分，図1．19は7分～8分の脱水条件である。

いつれも実機およびハンディープレスにおいても打込み汚泥濃度が3．5％よ

り低下すると，ろ過速度は4㎏ds／hm2・Hr以下となる。またハンディープレ

スにおいて，石灰粉末注入により汚泥をうすめることなく脱水すると高いろ

過速度となる。T浄化センターで

ろ過速度4kg　ds／㎡・Hrを維持す

るには打込時の汚泥濃度を4％以

　　　　　　　　　　　　　　　　ろ
上にする必要がある。　　　　　　　過

　　　　　　　　　　　　　　　　速
　つぎにN市E処理場の混合生汚　　度3
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　2合△2・・
　　　　　　　　　　　　　　　（kg・ds／㎡・Hr）　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　圧入10分，圧搾10分泥を前述の立型遠心濃縮機により，
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　・▲ハンディフィルタープレス
汚泥麟・％，・％，・％に・ン　　　　ニム鑓末注入、撒石灰、
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　▲△石灰溶液注入（同時注入）
トロールし，この汚泥の脱水実験　　　　　　　　　　囲数字は石灰添加率を示す

結果を表1．16に示す。この結果
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　打込汚泥濃度（％）

により図1・20に汚泥濃度に対する　　図1．18　打込み汚泥濃度とろ過

ろ過速度の関係を，図1．21に汚　　　　　　　濃度の関係

泥濃度と消石灰添加率の関係を示す。濃縮することによりろ過速度は上昇す

る。炉過速度が一定とすれぽケーキ含水率を下げることができる。
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　図1．21にケーキ含水率62．4％

としたとき炉過速度9．10，9．11　　5

㎏／㎡・Hrを得るに必要な消石灰　　ろ4
　　　　　　　　　　　　　　　　　過
の添加率を示す。炉過速度9㎏／　速
　　　　　　　　　　　　　　　　　度3
㎡・Hrでは，汚泥濃度が3％で消（kg．　ds／㎡．Hr）

石灰を固形物あたり62％添加する　　2

必要があるが，遠心濃縮で汚泥濃

度を10％することにより，消石

灰は37％で・十分であることを示

　　　　（11
している・　　　　　　　　　図1．19

　　圧入7分，圧搾8分

●▲ハンディフィルターフレス
。A実　機

　石灰粉末注入（塩鉄液石灰）
▲△石灰溶液注入（同時注入）
囲　数字は石灰添加率

1　　2　　3　　4　　5　　6
　　打込汚泥濃度（％）

打込み汚泥濃度とろ過

速度の関係

表1，16遠心濃縮汚泥の加圧脱水実験結果

　　　　　No

?@　目

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24

速　心　効　　果
@　　（G）

200 400 400

汚　泥　濃　　度
@　　（％）

4 6 8

Ca（OH）2（伽 20 4r） 60 80 20 40 60 80 20 ↓0 50 80

FeC13　（幼 25 5 75 25 25 5 75 25 25　　　　　　5 75 25

打　　込（分） 5 7 10 5 7 10 5 7 10

圧　　搾θ） 】0 lo 】｛｝

ケーキ重量（9） 690 740 765 730 goo 955 830 840 715 760 775 815 865 920 790 790 710 740 725 770 840 880 860 800

ケーキ含水率（め 782 742 709 643 681 693 651 671 76．6 723 654 44 657 678 33 651 703 631 596 587 622 641 612 633

炉　過　　速　度

@　（kg／㎡H）
585 638 652 680 737 745 680 564 650 703 786 57 765 752 6Bl 645 820 912 858 831 8　18 804 786 768
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　　　16　FeCl3添加率5％
　　　　　ケーキ含水率62．4％
　　　14

ろli　Ca（°

　過　　　　　　　　　　　　＼
　速　　　／　C・（OH）・40％

　度Ca（OH）220％
（kg・ds／㎡・Hr）

　　　　　62％
　　　60

　　　　　37％　　　40
Ca（OH）2
添加率（％）

　　　20

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　2　　　4　　　6　　　8
　　　　　　　汚泥濃度（％）　　　　　　　　　　　　　　　汚泥濃度（％）

図1．20　汚泥濃度と炉過速度の関係図1．21　汚泥濃度と消石灰添加率の関係

2．2　加圧脱水機の実施例
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（13
　T市H下水処理場に100M2タイプの加圧脱水機を設置した。　この脱水機

にて，10月と2月におこなった脱水試験結果を図1．22，図1．23，図1．2

4，図L25に示す。

㌧十一　　一・
過　、L
速　　1　　　　。　　。°

魔d　緯葺岩ざ二王
〕　　駐竺［1

　　　。L→e－一　　・　　　・　一一．⊥・一・

　　　　　　　　ts　　　　　　　　　　　jO　　　　　　　　　　　　　　3s　　　　　　　　　　　　　　　　　qo　　　　　tU
　　　　Ca（OH）2添加率（dsあたり）（％）

図1．22加圧脱水機のろ過速度（10月）

　　　「

ガ
1：：1

（「

　　　L・r

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　Ca（OH）2添加率（dsあたり）（％）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　図1．23加圧脱水機のケーキ含水率

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（10月）

　図1．22と図1．23は，10月におけるろ過速度とケーキ含水率の状況でこ

の時の原汚泥（消化汚泥）性状では，平均pH7．2，　TS3．5％，　VTS50．2％

であった。運転条件によって若干性能に差はあるが，良好な脱水性能を示し

ている。一般に下水処理場では，冬場における汚泥の脱水性の悪化が問題に

なっている。
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　図1・24と図1・25は・冬期（2月）における脱水性を示す。この時の原汚

泥の性状は．pH7．3，　TS3．4％，　VTS55％と若干VTSが高めである。　ケ

ーキ含水率が，10月に比べて少し高めである他はほとんど変わらない性能

を示している。

H

ろ過速度嬬

＜

F■q，　5％

配号 打込時　間 u搾時間
o 7 6

X 5 6L
　Ca（OH）2添加率（Dsあたり）（％）

図1．24　加圧脱水機のろ過速度（2月）

T

』＿＿5
　　　VS　〔545－553％ノ

　　　　2o　　　　2s　　　　so　　　　a5　’　　4o

　　Ca（OH）2添加率（Dsあたり）（％）

図1．25　加圧脱水機のケーキ含水率（2月）

　つぎにY市M下水処理場に設置した100㎡タイブの加圧脱水機を用いて，

ろ布の耐久テストを実施した。ろ布はハンディータイプでのテスト結果より，

最も通気度の大きいNY　423を用いた。表1．17にこの実施テストの結果を示

す。汚泥は消化洗浄汚泥であるが，固形物濃度は他処理場に比べて低く全期

間（5月～8月末）通じて2．5～3．0％となっている。そのため，脱水機に於

ける効率化をはかるためには，前編で述べた強制濃縮機による濃縮設備での

改善が必要と思われる。

　強熱減量（VS）は，処理対象汚泥が消化汚泥であることと調査期間が4ケ

月程度で春から夏期にわたったため，比較的変化が少なく，58～60％程度

であった。Mアルカリにより汚泥の消化の度合を推定してみたが，調査期間

中2，000～2，　600程度で消rヒ汚泥としては安定しており，それほど大きな汚

泥の性状の変化はなかった。

　ろ布の目詰については，運転開始から630サイクル時点では，汚泥濃度が

低いため，ろ過速度が低かったが，950～1，680サイクルの時点では汚泥濃

度は3％まで高くなったため，運転開始時より大きなろ過速度が得られた。
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表L17　加圧脱水機ろ布耐用サイクル

項　　　　目 運転開始時 630サイクル 950サイクル 1，680サイクル 炉布交換時

P　　　　　H 76～8．4 75～76 75～79 6．9～71 6．9～72

汚泥濃度％ 2．5～2，6 2，2～2．4 2．6～3．0 2．8～3．1 2．7～3．0

強熱濃度％

@　VS
59．4～63．9 61．4～63．5 61．4～62．3 58．4～59．7 58，0～59，3

Mアルカリ度

@mg／1
ｽ　均　　値

1，630～2、680 1，890～2，230 1，890～2，490 2，480～2，850 1，650～2，710

2，560 2，250 2，｛，40 2，690 2，190

5．7～6，0 8．5～9，2 6．9～8．7 10．5～11．9 8．8～11．9塩　化　鉄％

ｽ　　　　均 5．89 8．93 758 11．3 11．8

薬　注　率

29，7～41．2 29．5～43．5 28．8～34．4 25．2～279 23．3～270石　　　灰％

ｽ　　　　均 36．1 36．5 32．1 26．7 270

571～63．2 59．6～66．8 64．9～66．6 62，8～66．5 61．7～68．9ケーキ含水率％

ｽ　　　　均 20．0 62．2 65．9 63．9 64．5

脱水成績

ろ過速度
汲〟^m2・hr

ｽ　　　　均

2．2～3．64 2．5〔テ）3．89 3．58～4．27 2．84～3．75 2．57～4，25

2．85 3．18 3．78 3．49 4．08

しかし，サイクル数が増える程ろ布の目詰によりろ過速度は低くなった。

1，680サイクル後ろ布を交換した時には，ろ過速度が4．08kg／㎡／Hrと増加し

ていることからろ布にはかなり目詰をしていたものと思われる。ろ布の寿命

については，単に目詰だけではなくろ布破損も大きな原因となる。今回の調

査ではろ布の目詰も明確に何サイクルとはいえないが，約1，800サイクル程

度までは問題はないと考える。いずれにしてもろ布の寿命は脱水処理工程に

於ける最もメンテナンス費用のかかるものであり，できるだけ長期間耐用で

きる必要がある。

　今後さらに強度が強く目詰のしにくいろ布の開発とともに寿命について長

時間におたる調査が必要である。
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第5節　無機凝集剤による脱水効果のまとめ

　無機凝集剤を用いた調質として塩化第2鉄と石灰による脱水実験を実施し

た。以下に真空脱水機を対象とした，ヌッチエテスト，とリーフテストおよ

びベンチスケールテスト機による実験結果の要約と加圧脱水機を対象とした

ハンディタイプによる実験結果の要約を示す。

1．　真空脱水機のまとめ

　①下水生汚泥の直接脱水処理は十分実用性のある処理法である。

　②今回の対象汚泥は合流式の有機物量が60％程度と低いため前処理の

　　条件としては，水洗等は不必要で通常の薬注法，即ち石灰15％，塩化

　　第二鉄2％程度の添加で実用的な処理が可能である。

　③　最初沈殿池汚泥単独の場合には，平均15～20　kg　ds／MZ・hr，余剰汚

　　泥を含む混合汚泥の場合には，10～15㎏一ds／加2・hrの処理が期待

　　できる。

　④汚泥の脱水に際しては，前処理の条件が重要であると同時にろ布の選

　　定も極めて重要である。

　⑤真空脱水機に於ては特に濃縮が重要で汚泥濃度を上げれば上げるほど

　　ろ過速度は大きくなり，処理量を増やすことができる。

　⑥実際プランFでの処理成績は実験結果と大体において一致しており，

　　合流式のA処理場の混合汚泥に対しては石灰17．5％，塩化第二鉄

　　1．9％の添加物で約1S　kg・ds／㎡・hrの成績が得られた。

2．加圧脱水機のまとめ

　　真空脱水機と同様に加圧脱水機のハンディータイプのテスト機による操

　作因子の解析と，実施プラントの長時間の調査を行ったが，真空脱水機の

　結果のような明確な条件は得られなかった。

　①薬注条件については対象汚泥により異なるが今回のテストでは汚泥の

　　固形物当り，塩化第2鉄7～10％，石灰20～60％程度となった。

　②脱水機での汚泥の打込み，圧搾時間は，打込み8～10分で雑時間の

　　（ろ板の開閉とろ布洗浄時間率）7分で1サイクル約20～30分程度

　　である。
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　　③　加圧脱水機のろ過速度は汚泥の種類等により異なるが，3．5～4　kg／

　　　M2　・hr程度であり，プラントの設計ではろ布の目詰等を考慮して3．5　kg

　　　／M2・hr程度を用いねばならない。

　　④このろ過速度を大きくするには，真空脱水機と同様汚泥の濃度を上げ

　　　る必要がある。即ち加圧脱水機における効率化には，人口汚泥濃度を高

　　　めることが最も大きな効果をもたらす。

　　⑤ろ布の寿命は脱水機のランニングコストに大きなウェイトをしめる。

　　　今回の実験による調査では，約1，800サイクル程度となる。

　　　今後このろ布については，もっと強度のある目詰の起しにくいものを

　　　開発する必要がある。
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第2章高分子凝集剤による下水汚泥の調質脱水の効率化

　従来から用いられている石灰による脱水では汚泥の調質を，薬注量だけでお

こなうため，汚泥の質の変動に容易に対応できていたが，一方では汚泥乾物量

当り30～60％程度も無機凝集剤を加えるため，汚泥量の増加をまねき，脱

水以後の処理プロセスの設備容量が大きなものとなる。

　ところが最近これら汚泥の質変動に十分対応できる高分子凝集剤が開発され

たことにより脱水機も変ってきた。即ち従来遠心脱水機による汚泥処理の効率

は，SS回収率で60～80％，ケーキ含水率80～85％であったが，凝集
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（1
剤と高速遠心脱水機の組合せによって汎用性が増大した。特に従来，単独では脱

水処理が困難とされていた余剰活性汚泥の処理が可能となり，排水処理の普及

によって飛躍的に増大されると予想される余剰活性汚泥の処理や難i脱水性の凝

沈汚泥や浮十分離汚泥の処理に対処しうるようになってきた（2

　一方遠心脱水機は遠心力による固液分離のため脱水ケーキの含水率が低くで

きない欠点があるため高分子凝集剤の強力な凝集効果でろ布の目によるろ過を

行えるベルトプレス等の特殊な脱水機が開発された。このタイプの脱水機では

高分子凝集剤は汚泥に対し1％程度の添加でよく脱水機以後の焼却プロセスは

従来の無機凝集剤よりも小さなものでよく，より経済的な汚泥処理が行える。

　以下に高分子凝集剤を用いての下水汚泥の調質効果と遠心脱水磯とベルトプ

レス型脱水機とによる脱水効率実験と実施例について述べる。

第1節　高分子凝集剤による汚泥の調質

　塩鉄石灰による凝集脱水の効果についてはリーフテストやヌッチエテストに

より判定できたが，高分子凝集剤に対しての凝集効果についてはまだ確立され

た方法がない。

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3
　最近になりCSTと比抵抗の関係による評価や粒子の大きさを凝集性判定図
　　　　　　　　　　　　　　（4
を基準とした目視判定による方法等が検討されている。ここでは実際の脱水条

件をもとめるため，遠心脱水機用の凝集テストとベルトブレス用の簡易テスト

機の実験を実施した。
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1．1　室内実験法

　a．遠心脱水用凝集テスト

　　図2．1にビーカーテストの実験方法を示めす。

一麟剤

　　　　　V　　凝集

汚泥
且一冒（…

2）　IM3／Hテスト機

バキュームカー

薬注

＝

P

汚泥貯槽 給泥ポンプ

図2．1　ビーカーテスト

P

薬注ポンプ

脱水ケーキ

脱離液

　実験は1Lのシリンダーを用い0．3％溶液に溶解された高分子凝集を適

量（固形物当り0．8～1％程度）加え2～3回比較的ゆるく振盟する。こ

の時点でフロックの大きさとフロック上澄水の分離状態を目視後，

シリンダーにふたをして上下に強振し，フロックにはげしい力を加えて，

フロックの破壊状態をもとめる。これらの結果を優◎，良○，可△，不可

一，に分類し，それぞれ3，2，1点とし各点数の合計で評価する。

　b．ベルトプレス用テスト機

　図2．2にベルトプレスに於ける凝集剤選定用の簡易テスト方法を示めす。
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　　　ビーカL－

／

凝集混和汚泥

←一一一 ＜Xシリンダー

　　　ろ液

重力脱水 圧縮脱水

ろ液

ケーキ

図2．2　簡易テスト方法（模式図）

あらかじめビーカーで凝集させた汚泥をろ過筒に入れベルトプレスの原理

に従って重力脱水性，ケーキの剥離性，ろ液のSS等について調査する。

　以下にテスト手順を示す。

　（1）汚泥500　mZをビーカーにとり，これに0．3％溶液の高分子凝集剤を

　　所定の添加率となるように添加し，ジャーテスターで所定の撹拝強度

　　で1分間撹拝する。

②（1）で生成した凝集汚泥のフ・ック径（㎜）を目視で測定する。

　（3）続いてこの凝集汚泥を簡易テスト機のろ過筒内に入れ，時間の経過

　　と共に加圧力を増大させて脱水し，累積ろ液量の経時変化を測定する。

　（4）以上のテストが終了した後，ろ液の清澄度，ケーキのしみ出し，剥

　　離性を測定する。
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1．2　凝集剤の選定

　現在，下水汚泥の脱水に使用されている高分子凝集剤は，通常アミノカル

ボン酸エステルの重合物もしくは，アミノカルボン酸エステルとアクリルア

マイドの共重物であり，その分子量は106のオーダーである。図2．3にこの

高分子凝集剤の構造図を示す。

　この図のaが大きくなるに

従い，カチオン度が低下して

aが100％のものがノニオ

ン系の高分子凝集剤になる。

図2．4にカチオン構成比とカ

チオン度（meq／g）の関係を

示す。

5

　　v
アクリルアマンド

9Ha

　　CH3
　　畢
アミノカルボン酸

図2．3　高分子凝集剤の構造図

　　　度n几∨合

0
　　　　　　　　　　50
　　　　　　　　カチオン構成比a　｛％）

図2．4　カチオン度とカチオン構成比の関係

100

　一般に下水汚泥のケーキ含水率を低下させるには高カチオン（a＝0～

30％）が有効であり，ろ過速度を大きくするには中～低カチオン（a＝40

～80％）のものが有効である。図2．5にベルトプレス型脱水機によるカチ
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オン度とケーキ含水率の関係を
　　（5
示す。　3～4（meq，／9）で最も

凝集効果が大きく，最低含水率

を得ることができる。また図2．6

に最適凝集条件での強熱減量とヵ

チオン度の関係を示すが強熱減

量の増加により，カチオン度を

上げる必要がある。

1．5　凝集剤選定テスト

　数多くの高分子凝集剤より下

水汚泥用として上述の中カチオ

ン系の凝集剤を用いて凝集剤選

定テストを実施した。用いた凝

集剤の例を表2．1に示す。

表2．2に混合汚泥の凝集剤選定

テストの結果例を示す。この

結果が示すように同一処理場の

混合汚泥についても時期により

高分子凝集剤を変えねばならな

い場合が生じている。現時点で

は数値で最適な凝集剤を選定す

ることができないため，ある程

度定期的に⊥述の方法により凝

集剤の選定をする必要がある。

　　80
↑

｛

曇75

（％）

70

汚泥濃度
供給汚泥量

凝集剤添加率

ろ布速度

ろ布緊張圧

汚泥供給厚さ

％

mンHr

％

1π／痂

kg／cm2

鴛nt

43～46
6．0

O．6～0．7

L6

54

14～16

O

　　68
　　　0　　　1　　　2　　　3　　　4　　　5　　　6

　　　　　　凝集剤カチオン度（meg／3）一

　図2．5凝集剤カチオン度とケーキ含水率

（Y市下水処理場　混合濃縮生汚泥による）

5．0

4．0

3．0

2D

1．0

　　　40　　　50　　　60　　　70　　　80　　　90

　　　　　　　強熱減量（％）

図2．6　強熱減量とカチオン度の関係
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表2．1　使用した高分子凝集剤

品　　　名 メーカー 主　成　分 形　態 イオン性 適応PH

サ　ン　ポ　リK－505 ポリアクリルァミド系 白色粉末 中力チオン 3～8

セ　ジ　プ　ルCF－701 三共化成工業㈱ 〃 〃 〃 3～8

〃　　　CF－900 ポリアクリルエステル系 〃 強力チオン 3～8

ダイヤフロックKP－005 〃 〃 中力チオン 4～12

〃　　　KP－007
ダイヤフロック㈱

〃 〃 〃 4～12

KP－156T 〃 〃 中力チォン 4－12

KP－201C 〃 〃 強力チオン 4－12

KP－636T
メタクリル酸エステル
@クリルァミド共重合物

〃
　　〃

?ﾍチオン 1～8

ハイモロックMP－366 ポリァクリルァミド系 〃 〃 1～8

〃　　MP－473H
協立有機工業㈱

メタクリル酸エステル
@クリルアミド共重合物

〃 〃 1～8

サンフロック　C－809P ポリァクリルァミド系 〃 弱力チオン 4～8

〃　　　C－509P 三洋化成工業㈱ 〃 〃 中力チオン 4～8

〃　　　C－109P 〃 〃 強力チオン 4～8

スミフロックFC200 〃 〃 中力チオン 4～10

〃　　　FC－100
住友化学工業㈱

〃 〃 弱力チオン 4～10

アユフロックC－402
三井

Tイァナミット DM　4級ポリマー 〃 中力チオン 3～10

．” @　　　C－312H 〃 〃 〃 〃

カヤフロックK－703 日　本　化　薬 ポリアクリルエステル系 〃 中力チオン 2～10

プレストールー423K ニニーメタル
Xエンドケミカル

ポリァミノカルボシ酸

Gステル
〃 中力チオン 1～10

表2．2 混合汚泥のビーカーテスト結果
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（T市T処理場混合生汚泥）

テ　ス　ト期Fl 53年5月30H 53年6月6日 53年6月13日 53年6月19日 53年7月6日 53年7月19日

凝　　集　　剤　　名
フロック

ｭ度
ヒ澄

?ｿ
フロノク

ｭ度
L澄
?ｿ

フロノク

ｭ度
ヒ澄

?ｿ
ソロノク

ｭ度

1二澄

?ｿ
フロノク

ｭ度

1．澄

?ｿ
フロノク

ｭ度
上澄

?ｿト÷三，K－5。5巨ジブルCF，。1

○ O o △ O o o ⊂） ○ o △ △

△ △ △ △ 一 一 一 一 一 一 一

セ　ノ　プ　ルCF－900 △ △ △ △ 一 一 一 一 一 一 一

ダイヤフロ．クKP．005 △ △ A一 『 一 一 一 一 一．
一 一

ダイヤフロ，クKP－007 ○ △ 一 一 一 一 一 一 ．一 一 一 一

ハイモロンクMP．366 ◎ o ◎ ◎ ◎ o ◎ ○ △ △ 一 一

ハイモロ　ノクMP－473H ○ o 一 一 一 一 一 一 L「 △ △

サンフロ，クC－809P ◎ ◎ （⊃ ○ o o ○ ○ ◎ ◎ ○ △

サンフロ．クC－509P △ △ 一 一 一 一 一 一 一．

サンフロ．クC－109P ○ （⊃
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第2節　遠心脱水機による下水汚泥の脱水

　　　　　　　　　　　　　　（8
　2．1　遠心脱水機の構造と原理

　　図2．7に示すような無孔回転筒（ボール）を高速で回転させる。ボゥルの

　大径側に越流ぜきを設けると回転中心軸に設けた給液パイプを通して供給さ

　れた汚泥はこの越流ぜきにより規制された液面を形成する。ボールの高速回

　転による遠心力を受けると固形分は沈降・濃縮（圧密）され，ボール内面に

　付着し，分離液は液面近くに分離する。さらに汚泥を供給すると分離液は越

　流ぜきからオーバーフローし　　　　　　　　　ボウル

　固形分はボール内壁に蓄積す

ベアをボ，，レ内に設け。のス　ζ

　　　　　　　　　　　　　　　　固体排出ロ
　クリューを回転させると固体
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　図2．7　ボール4）

　はボールの傾斜に沿つて移動
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　ボウル　　　スクリュー
　し液面から出たところで脱水　　　固体

された後，固体排出口から排

出される。スクリューデカン

タ型遠心脱水機における脱水

工程は図2．　9に示すように考

えることができる。すなわち

●．

．●．

図2．8　スクリュー－4）

　泥口a

≠≡｝汚泥

ダムレベル

タムレベル

汚でい

ケーキ　　　　　　　　　　　　　分離液

図2．9　スクリューデカンタ
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①供給汚泥が高分子凝集剤等によってフロック形成を行なった後固液分離

　が行われる（沈降）。

②沈降分離された汚泥が遠心力場と汚泥の層高さで構成される圧密に寄与

　する水圧下で圧密濃縮される（濃縮）。

③濃縮汚泥が円筒部および円錘部の液中を移動する（液中移動）。

④汚泥はさらに円錐部でプール水面を切って大きな遠心力の分力に逆らっ

　てコンベアによって引き上げられる（搬送）。

⑤②と同様に遠心力場と汚泥ケーキ厚さで構成される水圧下で排出までの

　時間分だけ圧密濃縮される。その際，分離水は傾斜部を伝わってプール部

　に落ちる点が②と異なる（ビーチ脱水）。

⑥ボール小径部に移送されたケーキが遠心力で飛ばされて排出口から排出

　される（排出）。

　この様な原理によるスクリューデカンタ型遠心脱水機の性能には機械構造

上の因子と汚泥性状因子の両者が関係してくる。それらの諸因子は表2．3の

ようにまとめられる。

表2．3　遠心脱水機の性能に影響を及ぼす因子

機械構造上の因子 汚泥性状の因子

回転数（遠心効果） 固形物の粒径

ボウルの径 固形物の形状

ボウルの長さ 固形物の比重

ボウルのテーパー角度 固形物の重量濃度

ボウルのテーパー長さ 固形物の体積濃度

スクリューの回転差 液の密度

スクリューのピッチ 液の粘度

スクリューの羽根巻数 凝集助剤の種類

スクリュー羽根面の仕上程度 凝集助剤の注入量

液面の径（ダムレベル）

汚泥の供給位置

薬品の給入位置
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2．2　遠心脱水機の運転

　表2．4に下水汚泥の脱水テストに用いた遠心脱水機の主仕様を示す。KT・・L

ILとKT－3LL機の実験はO市Ti下水処理場の混合汚泥を工場に持込み，

KT－5　LL機の時はTi下水処理場にテスト機を持込み実施した。以下に操作

因子と下水汚泥の脱水性との関係について述べる。

表2．4　使用した遠心脱水機

テストに使用した機械 実　施　機

型　　　式 KT－1L KT－3LL KT－5LL KT－5L
公称処理量［プhr 1 10 30 20

電動機　kw 75 30 90 75

直　　径㎜¢ 230 420 620 620
ダムレベルmmφ 140～160 245～260 380～420 380～420

液　　深　nlm 35～45 80～875 100～120 100～120
差度回転数rp・n 6～10 10～15 10～15 10～15

ボール回転当

3・ooOG 3，417 2，528 2，081 2，081

2，500　〃 3，119 2308 1，900 1，900

2，000　〃 2，790 2，064 1，700 1，700

2．2．1　ダムレベルと脱水性の関係

　ダムレベルは図2．9に示すようにボール内より分離液が流出する半径を表

わし，ボール径との差が液深を表わす。図2．10に液深と処理性の関係を示す。

ダムレベルが大きくなる程，ケーキ含水率が下がっていく傾向が見られる。

ボールの径が6　2　O　mm¢であるので，420㎜¢程度のダムレベルが即ち，液

深100㎜程度の所力撮も安定したケーキカミ得られる。

　極端にダムレベルを大きく（液深を浅く）すると汚泥界面が分離液排出口

に近づき水面積が減少するため，通常の場合は，回収率が悪化する。今回は

ダムレベルを380㎜¢～420㎜¢と広範囲に変更したが，その限りでは分

離液のSSにまで影響を与えるまでいたらなかった。
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図2．11

　　　100mm　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　50　　　　　　　　　100皿皿

液深　　　　　　　　　　　　　　　　液深

　大きさの違う脱水機における液深と処理性の関係

　　　　　（KT－IL，　KT－3L，　KT－5L型の比較）
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　スケール効果をみるためにKSILとKS3LLおよびKS5LLの液深と処

理性の関係を図2．11に示す。この図によれば同一の処理性を得るのには大型

の機械の方がより低いG値でよい。

　これは大型の脱水機の方が液深が深く，従ってボール内に十分な分離層が

できるため分離が容易におこるためである。

2．2．2　遠心効果

　図2．11に示すように遠心脱水機に於ては遠心効果（G値）が大きくなれば，

当然ケーキ含水率は下がりSS回収率は向上する。　しかし大型機になれぱ

前述のように機械的に液深を深くする事が可能となり低い遠心効果で安定し

た脱水性を得ることができる。遠心濃縮機で述べたようにG値を上げれば電

力消費量は増加するため同じ脱水効果を得るにはできるだけ遠心効果を下げ

るのが良い。また低い遠心効果であればスクリューの摩耗も少なく補修費も

少なくなり，より省エネ化することができる。

2．2．5　差動回転数

　差動回転数は，ボール回転数とスクリュー回転数の差を言う。即ち差動回

転数が増加すれば脱水ケーキの搬出量が増加しボール内での汚泥の滞留時間

が短かくなり，脱水ケーキの含水率は高くなる。

　KT5LLに対して回転数2，500rpmの時，－8．6rpmと一14．2rpmについ

て実験したが一8．6rpmではケーキ含水率68．4％，回収率86．9％，　－14．2

rpmではケーキ含水率71～72％，回収率99．0～99．5％となった。またス

クリューの形状についてKTILとKT3LI．では通常の1条のプラス形差動の

スクリューを用いたがKT5LLはスクリューが2条で通常運転時ボールより

もスクリューの回転数の遅いもの（差動がマイナス）を用いた。これは⑤1

条スクリューのものより遅い差動回転数で同等の汚泥量が移送できるため撹

乱作用が少なく，良好な処理が期待できる。⑮差動が反対であれば，機械運

転停止時にボール内に残った汚泥がスクリューによってケーキ排出口から落

ちること，即ちケーキコンベアに多量の低濃度汚泥が排出するようなことが

無い。
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2．2．4　薬品添加率

図2．12に凝集剤選定テストにより決定した高分子凝集剤を用いての薬品添

加率の処理性の関係を示す。

　％

100

含

水

率

90

80

70

〔

処　　　理　　　　量
ホ　　ー　　ル

�@転　数
タ　ム　レ　ベル

30〃H 35”シH 40剛ンH

380～400■φ △ ▲ △ A

2500rpm
410～420■φ o ● o B

2800rpm 400　ロφ 口 口 口 C

薬品サンフロックC－809P

　サンポリーK－505
　ハイモロックMP－366

　ム　　ムム　　　　　　　A轟運㌃一A
　口△

％

100

回収率90

Q一ｻ＝。職書・＝－A・B

0．4　0．5　0．6　0．70．8　0．9　1．0　1．1　1．2　　　　　　　　　　　　　　　　　　　0．4　0．5　0．6　0．7　0．8　0．9　1．O　LI　1．2

　　　　　薬品添加率％（dsあたり）　　　　　　　　　　　薬品添加率％（dsあたり）

図2．12　薬品添加率を変史した場合の処理性（KY－5L型）

　薬品添加率はdsあたり0．4％～0．9％の範囲内で運転した。比較的安定なフ

ロックが得られるサンフロックC－809P，サンポリーK－505，ハイモロ

ックMP－366に対してはこの範囲内ではケーキ含水率，回収率とも特に悪

化の傾向は見られなかった。またボールの回転数を2，500rpm（2，170G）

以上で，ダムレベルを410mm¢以上にすればケー⇔水率71～72％，回

収率99％以上が十分に得られる。

2．2．5　処理量について

　遠心脱水機の処理量は公称であって実際には前述のように水面積負荷や固

形物負荷で決められる。しかし，汚泥の場合には汚泥の入口濃度が安定しな

いため，汚泥濃度を4％とした場合の値を公称処理量としている。図2．13
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回　転　数 タ　ム　レベル

A　　● 2800rpm 400類

B　　O 4）0～420

C　　Φ

2500rpm

380，400

薬品サンフロックC－809P

　サンボリーK－505

　ハイモロッコMP－366

㌢
　r護．　一

．」　一

　　％0　1

回収率

　　　　30　　　　　　　　　　40　　　　　　　　　　　　　　20　　　　　　　　　　30　　　　　　　　　　40

　　　　　　　処理量㎡／日　　　　　　　　　　　　　　　　処理量，7ii／日

図2．13　処理量を変更した場合の処理量（KT－5L型）

に処理量と脱水性の関係を示す。

　運転は公称能力30㎡／Hに対して24m3／H～40㎡／Hの範囲で行った。

この範囲内では，安定した処理性能（含水率71～72％，回収率99％以h）

が得られていると言える。期間中，流入汚泥濃度は3．1～46％と変動した

が，処理固形物（DS）量は最大1．64t／Hであった。公称能力は30m3／H×

4．0％＝1．2t／HであるのでDS量として37％増の処理は実質的に可能であ

った。これは大型の脱水機になるに従い液深が深くなるため，汚泥の撹乱作

用が少く，公称能力より大流量の処理が可能であるためと思われる。

2．2．6　無薬注運転

　高分子凝集剤の必要量は汚泥固形物当り1％程度であるが処理コストに占

める割合は大きい。遠心脱水機で無薬注で汚泥を脱水できればより省エネな

汚泥処理か可能となる。そこで同一の機械で同じ汚泥に対して無薬注脱水の

運転を行った。表2．5と図2．14にこの結果を示す。
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図214　無薬性での処理性能（KT－5L型）

表2．5　無薬注運転の結果

分　　離　　液 ケーキ含水率 回　　収　　率

処理量（㎡／H）

TS（mg／L） SS（mg／Z） ㈲ （％

10 21，200 1，400 81．8 64．7

15 17，100 16，000 74．6 69．6

20 21，700 20，700 72．0 59．4

30 27，000 25，800 71．0 452

　本機は薬注用であるため，無薬注運転に特に重要な影響を与えるダムレベ

ルの微妙な調整ができないため，最高の機械条件を得られなかった。

　しかしマクロ的な傾向としては，ケーキ含水率はむしろ処理量が増加する

ほど良好になり，回収率の方が逆に悪化する。これは脱水機流入汚泥のうち
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比較的粗大な沈降圧密されやすい繊維質や無機質だけが選択的に捕捉され

た結果として表われたものである。つまり大流量になる程，軽い圧密されに

くい部分が多量に流されてしまい，脱水されやすい部分が大量に残るものと

思われる。

　これは表2．6において無薬注運転の脱水ケーキの発熱量が約1，000Kcal／

kgほど他より低いことからも類推できる。

表2．6　無薬注脱水ケーキと無薬注脱水ケーキの性状

項　　　目 原　汚　泥 薬注脱水ケーキ 無薬注脱水ヶ一キ

汚泥濃度　　　％ 2．5～4．8　　3．9％ 2．84 2．8

有機物量VS％ 58～68 68 59

PH 4．9～5．1 一 一

発熱量Kcal／㎏・ds 3，520 3，720 2，730

C　％ds 32 28．5 19．5

H　　〃 4．6 4．4 2．9

S　　〃 3．5 2．0 1．4

N　　　〃 1．05 0．8 α7

　ところで無薬注運転では汚泥間の凝集効果がほとんど期待できないため，

スクリューによる掻き上げ時，汚泥が撹乱される。そこで液面をケーキ排出

口に近づけ，それによってケーキを排出させ同時に水面積を増加させる事に

よって分離効率を上げる方式が選ばれる。ダムレベルの1～2mm程度の微妙

な変化が割合に大きく，処理性能に効いてくることは，従来の経験からもよ

く知られている。

2．2．7　必要電力

KT5LLの場合使用した電力量は積算計から読みとると472KwHである。

脱水機以外の諸機器の総容量は約30Kwであるが，これの50％が常時使用

されていたと考える。脱水機が消費した電力は次の様に考えられる。

一171一



　運転時間（汚泥処理時間）は5．5時間であるが実際に運転していた時間は

これに1時間を加算して6．5時間とする。1時間あたり脱水機の動力は

　　　472　　　　　　　1
　　　6．5－2×30＝57・6KwH

これは，75Kwのモーターの約77％にあたる。

　実際に測定した電流値は26日の平均処理量35　mt／Hのとき約220Aであ

るので力率を仮に0．8とすれば

　　　　　　　　　　　　　　　　　　1
　　　205V×220A×0．8×3×　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　＝62．5Kw
　　　　　　　　　　　　　　　　　1000

これは75Kwのモーターの約83％にあたる。

　以上より，デカンタでの消費電力はモーターの定格の約80％となった。

2．5　遠心脱水機の実施例

　O市Ti処理場に処理量20mン／時の大型の遠心脱水機を設置した。この処

理場の汚泥処理のフローシートを図2．15に示す。

2．5．1　薬品選定運転

　室内実験の結果に基づき，3種類のカチオン系高分子凝集剤を選定し，実

機による脱水を実施した。図2．16にダムレベルと脱水処理性の関係を示す。

ダムレベルが大きくなる程ケーキの含水率は低下する傾向がみられ，処理目

標値の75％以下にするためには少なくとも450mm¢以上のダムレベルにす

る必要がある。この時の液深はボール径が620mm¢であるので85mmとな

る。ダムレベルを極端に大きくすると沈降分離面積が減少するためSS回収

率が悪化する。今回の場合ダムレベル400～470mm¢の範囲では薬品の種

類に関係なく95％以上のSS回収率が得られる。図2．17は薬品添加率と脱

水性の関係を示す。薬品添加率が増加してもケーキ含水率にはほとんど影響

せず，増加するとかえってSS回収率が低下する。これは薬品の過剰添加に

より汚泥粒子の電荷の逆転が起り，それによって固液分離が悪くなるためと

考えられる。脱水ケーキの含水率は薬品添加率を1％前後にすればダムレベ

ルの調整により75～76％の脱水ケーキを得ることができる。
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図2．17　薬品添加率の影響

2．5．　2　原汚泥の性状

本運転中の原汚泥の性状を表2．7に示す。

表2．7　原汚泥の性状

PH 5．1～6．1 VS　　（％ 677～73．6

TS（％ 2．74～4．27 繊維分　（％ 9．1～18．4

SS（％ 2．63～4．07
Mアルカリ度
@　（mg／Z） 275～640

　表中の繊維分の変動巾が大きいのは生汚泥中の初沈汚泥と余剰汚泥の混合

割合が変化するためである。表2．8にこの処理場での混合生汚泥，余剰汚泥，

消化洗浄汚泥の性状を示す。

一174一



表2．8　汚泥の性状

昭和54年2月22日

　　　　汚泥種類

?@目
生　汚　泥 余剰汚泥 消化洗浄汚泥

PH 5．9 6．8 5．5

TS　％ 3．18 0．42 2．94

VS　％ 72．7 76．2 74．2

繊　維　分　％TS 9．8 3．7 9．7

Mアルカリ　mg／Z 450 340 500

コ・イド値mg／Z 一〇．39 一〇．29 一〇．49

T－N　　％DTS 5．46 15．6 5．82

NH3－N　　　〃 1．16 2．5 1．33

有機体一N 4．3 13．1 4．51

有機体N／T－N％ 78．8 84 78．9

平均粒径　　　μ 16．2 15．4 17．7

　図2．18に粗繊維と余剰汚泥／初沈汚泥比の関係を示す。初沈汚泥単独では

粗繊維は高く，14～15％あるのに対し余剰汚泥単独では3．7％と低い。ま

た図2．19に余剰汚泥と混合生汚泥の粘度の関係を示す。同じ汚泥濃度では

余剰汚泥の粘度は高く，遠心脱水機のドライビーチでの摩擦抵抗が大きく，

汚泥の搬出がむずかしく機内につまる傾向となる。そのため余剰汚泥の混入

率が増加すれば，ダムレベルを低くして，汚泥の掻⊥げ距離を小さくする必

要がある。その結果脱水ケーキ含水率は高くなる。図2．20に汚泥の粒径分

布を示す。汚泥の平均粒子径は16～28μと小さく，2月以後の余剰汚泥の

混入により平均粒径は小さくなる。

2．5．　5　汚泥中の繊維分と脱水性

　図2．21は汚泥中の繊維分と脱水性の関係を示す。汚泥中の繊維分が増加

するに従って，薬品添加率，ケーキ含水率は低下する。前述のように繊維分

が減少することは余剰汚泥の混入率が増加したこととなる。一般に生汚泥中

の余剰汚泥の割合が増加するに従って脱水性は困難となるが，今回もその傾

向があらわれているためと思われる。今，薬品添加率1％（ds当り），ケー
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キ含水率75％と言う処理目標を決めると，この値を満足する為の繊維分を

図から読みとると13％前後となる。
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2．5．　4　汚泥濃度

　図2．22は，原汚泥濃度と脱水性の関係を示す。汚泥中の繊維分が13％

以下の場合，汚泥濃度と脱水性の関係は顕著に認められないが，14％以上

では原汚泥濃度の増加に従って，薬品添加率およびケーキ含水率は減少する

傾向を示す。特に薬品添加率はランニングコストに大きく影響するため汚泥

濃度を上げる意義は高い。SS回収率は，いずれの場合でも汚泥濃度に関係

なく95％以上を確保することは容易である。

2．5．5　汚泥中の有機物量

　図2．23は汚泥中の有機物量と脱水性の関係を示す。汚泥中の有機物量が

増加するに従って，ケーキ含水率は増加するし薬品添加率も増加し，脱水性

は困難になる傾向がある。汚泥中の繊維分を13％以上と以下に区別して考

えると，図中○印の13％以下の汚泥では，有機物の増加に対する脱水性の

影響は大きい。14％以上の汚泥に対しては有機物の増加に対する脱水性の影

響が小さく，汚泥中の有機量が70％以上でも1％以下の薬品添加率で75

％前後のケーキ含水率を得ることができる。

2．5．　6　ダムレベルと汚泥混合比

　図2．24に液深と汚泥混合比の関係を示す。汚泥中の余剰汚泥の割合が増

加するに従ってダムレベルは・」・さくなる傾向があり余剰汚泥ds／初沈汚泥ds

が2．80ではダムレベルは380mmφとなる。

　これは余剰汚泥の割合が増加するに従って汚泥粘度が大きくなりスクリュ

ーによるケーキの掻き上げが困難になるためである。ケーキ含水率との関係

は，ダムレベルが小さくなるに従って高くなる傾向を示した。このため，汚

泥中の余剰汚泥の割合が増加するに従ってダムレベルも小さくなるので，ケ

ーキ含水率は高くなることが容易に推定できる。

　一般に余剰汚泥と初沈汚泥との比は1：1である。この場合ダムレベルは

390となりケーキ含水率は78～80％程度となったが薬品を再選定するこ

とにより75％以下になると思われる。

　図2．25に遠心脱水機の液深と掻き⊥げ距離の関係およびその時の沈降面
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積を表2．9に示す。KL型遠心脱水機は分離効果にポイントをおいているた

め沈降面積を一定に保つよう設計している。そのため，余剰汚泥が増加しても

回収率は95％以上得ることができる。
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表2．9　ケーキ掻上げ速度
分3／m492＝条2×mmチ

5ツ0ピー
×m叩速4差1

ダムレベル
液　深

o
ケーキ掻上げ距離皿 沈降面積

@㎡
分離面積

@㎡
遠心沈降面積

@　㎡X Y 実長さ

470 75 563 54 569 1．72 139 3．02×103

450 85 456 44 460 1．80 136 2．95×103

420 100 207 29 209 2．Ol 1．32 2．86×103

400 110 136 19 137 2．00 1．30 2．82×103

390 115 100 14 101 1．99 1．28 2．78×103

380 120 64．4 9 65 1．98 1．27 2．76×103

　前述したように，汚泥はボール内では，ボール壁に向って2170Gの力を

受けており，ケーキ搬出方向への力はスクリューの力による。余剰汚泥が多

くなれば粘度が高くなり（図2．25の矢印方向の力が強くなり），ボールの脱

水ゾーン（ドライビーチ）での汚泥のスベリが起る。そのため汚泥の掻上げ

距離を小さくする必要があり，ダムレベルを小さくせねばならない。

2．5．　7　遠心脱水機の電力消費

　図2．26，図2．27，図2．28にダムレベル，原汚泥濃度およびケーキ含水

率と電流値の関係を示す。電流値に影響する因子としては，ダムレベルが一

番大きくダムレベル470mm¢では

11．5A，450mm¢では10．8A，

420mm¢以下では10．OAであった。40

ダムレベルが大きくなるに従って電消
　　　　　　　　　　　　　　　　費
流値が上かるのはドライピーチの距電35
　　　　　　　　　　　　　　　　カ
離が長くなるため，スクリューへの（kw）
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第5節　ベルトプレス型脱水機による下水汚泥の脱水

　5．1　ベルトプレス型脱水機の脱水原理

　　ベルトプレス型脱水機は2枚のろ布とロールの間でろ過脱水するもので，

　良好な高分子凝集剤の量産により凝集性が良く大きな離水性の高いフロック

　が簡便にできるようになったため，開発されたもので最近遠心脱水機や真空

　脱水機にかわって多く使われてきている。

　　この脱水機の特徴としては以下の点があげられる。

　（1）図2、29に構造図を示すように，重力脱水，てん圧脱水，圧縮脱水，せ

　　ん断脱水という4つの工程を順次経て脱水するため，被処理汚泥の性状変

　　動に対して安定した脱水ケーキを得ることができる。即ち上記4つの過程を

　　を経て徐々に汚泥に大きな力がかかる構造のため，一度に無理な力がかか

　　らず，そのために被処理汚泥性状の変動を吸収し，最終的に大きな力をか

　　けることができケーキ含水率やろ過速度が安定する。この各工程での脱水

　　時間とケーキ含水率の関係を図2．30に示チ：

1・・‘

c・’P’1p・“・・”・

：㌧：・lrlrtl、一、－e．『・・

」ぐs題到

↓

～◎

総合排水（ろ液十洗浄排水）

図229　ベルトプレス型脱水機模式図
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図2．30　ベルトプレス型脱水機の脱水工程と
　　　　　含水率低下，および脱水時間と脱水
　　　　　加圧力の関係

（2）　高分子凝集剤により汚泥を凝集するため使用するろ布は，大きな網目状

　で良いため，洗浄が簡便で強度の高い構造とし得る。

（3）　20～30秒の凝集時間で良好なフロックができるため，複雑な構造の凝

　集混和槽を用いる必要が無い。繊維状の爽雑物がからまらないためにも回

　転するドラムに汚泥と凝集剤を投入する程度で十分である。

（4）　その他の構造的特徴としては，高速・高圧のかかる部材が無いなど管理

　し易い点があげられる。

　次にベルトプレスの操作因子を上げると

　　①　薬注条件

　　②　ろ布緊張圧力

　　③　ろ布走行速度

　　④　ろ布の種類

等が考えられる。

　この中でろ布については，加圧脱水機や真空脱水機のろ布と異なりベルト

プレス用には多くの制約がある。即ち，高分子凝集剤により調質された汚泥
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は，塩鉄，石灰の凝集汚泥よりも大きいフ・ックはなるのがろ布の目詰まりを

非常に起しやすい。そのため高分子凝集剤の凝集汚泥用のろ布としてはろ布の目

をできるだけ大きく，ろ布の洗浄を容易な織目にする必要がある。さらにベ

ルトプレスではろ布を5kg／cm2に緊張した状態で走行させるため，ろ布に

はかなりの強度を持たす必要がある。このような制約条件よりベルトプレス

には表2．10に示す2種類のろ布が多く用いられる。

表2．10　使用炉布の仕様

伸　　　　　　　び
品　　　名 材　質

通気度

bC／cm2・sec

引張強度

汲〟^cm
5kg為mの場合
@　（％

10㎏／cmの場合
@　（％

OLh－LlOO
85　（縦）

テトロン 150
190　（横）

0．9 2．05

OLh－　L60 テトロン
136　（縦）

93．3
163　（横）

1．2 1．7

5．　2　ベルトプレス型脱水機の運転性能

　ベルトプレスに於ける脱水性能は脱水機の操作因子よりも，むしろ処理対

象とする汚泥の質によって異なる。以下にShi処理場で実施した0．5m巾

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（6
のベルトプレステスト機による各種汚泥に対する脱水テスト結果を述べる。

表2．11にこのテストプラントの主仕様を示す。表2．12に実験に供したShi

処理場の生汚泥，混合汚泥，1次消化汚泥，消化未浄汚泥，消化1次洗浄汚

泥，および消化2次洗浄汚泥の性状を示す。Shi処理場は大都市の大規模下

水処理場で発生汚泥量は70tds／日以上もある。現在，汚泥処理設備の容量

不足から汚泥の濃縮が悪く生汚泥で2～2．5％にしかならない。そのため，

汚泥処理設備からの返流水が問題となっている。消化槽は反応温度55℃の

高温消化方式を採用しており，消化日数は5日程度である。そのため消化率

が悪く20％程度と低くなっている。

一184一



5．2．1　薬注条件

　ベルトプレスの脱水に最適な高分子凝集剤の決定には前章の「高分子凝集

剤による汚泥の調質」で述べた方法で決定した。その結果を表2．13に示す。

これら高分子凝集剤を用いて薬注添加率とケーキ含水率の関係を図2．31に

示す。これら高分子凝集剤の添加率を増加させれぱケーキ含水率は低くなる。

また比較的汚泥濃度の低い1次消化汚泥と消化未洗浄汚泥は多くの高分子凝

集剤を必要とし，その時のケーキ含水率は高くなる。しかし，生汚泥や混合

汚泥では，薬品添加率0．5～0．7％程度でケーキ含水率74％以下にするこ

とができる。このように高分子凝集剤は，消化汚泥よりも生汚泥の方に凝集

効果が大きくベルトプレス型脱水機には，生脱水が向いている。

表2・11　ベルトプレス型脱水試験設備主仕様

NO． 名　　　称 仕　　　　　様 電　動　機

@KW 台数 備　考

1 脱　　水　　機 BPパンドフィルター

@　　　　ろ布巾05m
0．75　（駆動）
O．4　　（混和）

1

2 給泥ポンフ’ ねじ式ポンプ　　5m＞hr　50¢ 1．5 1

3 薬r｝．ポンプ 〃　　　05m3／hr32φ 04 1

4 炉布洗浄ポノブ
多段うず巻　　6mシhr×40m
@　ボンプ　　　　　40¢

22 1

5 計装用コンプレノサ 圧力開閉式　　73Z／min 0．75 1

6 薬品溶解タンク

@　　　（2槽） SS製　　1m3×2槽 075×2台 1

7 薬品フィダー 手動式　　15～40∠／min 一
1

8 汚泥貯留槽 SS製　　5．4m3 075×1台 1

9 給　　水　　槽 SS製　　17m3 一
1

10 ベルトコンベア 10 （2）

11 汚泥移送ポンプ
水中ポンプ（ノンフロ／グ型）

@　50¢　8m×021mシ壬nin 075 1

12 操　　作　　盤 一 一
1

13 汚泥用流量計 電磁流量計25A　18～7㎡／時 一
1

14 薬品用　　〃 〃　　15AO．7～64mシ時 一
1

15 洗浄水用　〃 面積式　　　40AO6～6㎡／時 『
1

16 返水用ボンフ’
　　　　　　　　　50¢水中ボンブ　　　　8m×021m『〃nm

0．75 1

17 消化2次洗浄汚泥
@　　移送ボンプ

ねじ式ボンプ43mシhr　80A 75 1
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表2．12　各種汚泥の性状

遠心分離（21000rpm，20分）上澄液　　　　　　　項目

?D
@の
@種類

PH COD
iMn）

高〟^Z

TS 　SS

高〟^z

Mアルカリ度

@mg／z

VTS

@％

粗セノイ
ｪ　　％ TS Mアルカ

梶@　度

高〟^Z

コロイド

ﾗ電量
高?早^Z

濃縮倍率

@　％

消化未洗浄汚泥
7．39

V．15～

@　7．75

　4，130

Q．420～

@　5．500

1．66

P11～
@2．44

14，100

W．880～

@20．700

21140

P．430～

@　2．520

58．0

T6、2～

@　60」

　3．4

Q．4～

@　　4．4

0．25

J．24～

@　0．26

1，870

P、720～

@1，970

一〇．42

|045～
@－0．40

　9，0

T．6～

@　12．5

消化1次洗浄汚泥
7．31

V、22～

@　745

　2．340

P，680～

@　3．700

0．98

O．77～

@　1．54

　8，250

U1490～
@13、500

1，360

kO　90～

@　2．180

55．4

T1．9～

@　58．4

　34

Q．2～

@　　5．0

0．19

O．18～

@　020

LO40
X60～
@1，150

一〇．27

|0．30～
@－0．25

17．8

W．0～

@　33．3

消化2次洗浄汚泥
6．98

U．80～

@　7、10

　3．130

Q，400～

@　3，980

1．66

P．16～

@　2．14

14，800

X，570～

@19．700

　1．000

W90～
@　L100

54．9

T3．8～

@　57、1

　3．7

Q．8～

@　　4．7

0．20

O、20～

@　0．21

　700
U50～
@　810

一〇．18

|0．21～
@－0、13

　6．5

S．3＞

@　　8．3

生　　　汚　　　泥
5．54

T、50～

@　5．61

　3．990

R．780～

@　41110

2．16

P90～
@　2．35

18，500

P6．300～
@191900

　　390

R40～
@　　440

76．0

V5．0～

@　77．6

11．6

X、8～

@　12．5

0．30

O．28～

@　0．32

　350

R40～
@　360

一〇．20

|0、22～
@・－0．18

　48
S．3～

@　　5．3

混　合　汚　泥
6．23

U15～
@　6．30

　3、490

R，450～

@　3．520

1．95

P．80～

@2．09

17，350

P5，600～
@191100

　　600

T70～
@　　630

69．1

U8．8～

@　694

　9．3

X．2～

@　　9．4

0．24

O．23～

@　0．25

　420
R80～
@　450

一〇．25

@0．27～
@－0．23

　6．0

T3～
@　　6．7

1次消化汚泥
7．49

V．48～

@　7．49

　21550

Q．470～
@　2．630

1．07

P．02～

@　111

　8，790

V1770～
@　9、800

2，050

Qρ40～
@　2，060

593

T87～
@　59．9

　37

R1～
@　　4．3

0．24

O．24

1，650

P．640～

@1．660

一〇．39

@0．40～
@－O．37

10．1

X．1～

@　ll．1

（注）上段：平均値、卜．段：範囲　で示す。

表2．13　各種汚泥に最適な高分子凝集剤

対象汚泥
最適な高分子凝
W剤の品名

高分子凝集剤の添加率（目安） 高分子凝集剤の

n解濃度

ダイヤフロック
消化未洗浄汚泥 約0．8％ 0．2～0、3　％

KP－201G
消化1次洗浄汚泥

カヤフロック 約1％　（汚泥濃度0．55％）
0．2～0．3　％

C－599－1P 約0、6％（　　〃　2．36％）

消化2次洗浄汚泥
カヤフロック 約0．8％（汚泥濃度0．92％）

0．2　　％

C－599－1H 約0．6％（　　〃　1．97％）

カヤフロック
生　　　汚　　　泥 約α5％ 0．2　　％

C－599－1H
カヤフロック

混　合　汚　泥 約0．5％ 0．2　　％

C－599－1H
ダイヤフロック

1次消化汚泥
KP－201G

約1％ 0．2～0．3　％
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各秤汚泥
消化人洗浄
?@　　泥

泊化1次
��?D

泊化2次
��?D 生汚泥 混合汚泥 1次消化

?@　泥

記　　号 O　　● △ ● o 口 o

混合川泥

　　消化2次洗浄汚泥
消化未洗浄汚泥

　　　消化人洗浄汚泥

　　　　●
消化1次洗浄汚泥

　　　　　㌢
　　　　　　　0．3　　　　　 0，5　　　　　　　　　　　　　　　　LO　　　　　　　　　　　　　　　　15

　　　　　　　　　　　　　　　　薬品添加率（％）

　　　　　　　　　　図2．31　各種汚泥の脱水性能

5．2．2　ろ布緊張圧力

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　d〃
　ベルトプレスの各ロールでは，ろ布の

緊張力は図2．32に示すように直接脱水　　・川1カ

ケーキの脱水圧力になる。

・の関係は　　　　　　で
・T・・sθ・一・・》骨＋θ1s・・θ・θ

　　　　　　　　　　　　　　　（2－1）

　θo十θ1＝π一θoより　　　　　　　図2．32

　　　　　　　　　　　　　　　　　－187一

　　　　　　　　」S

圧縮・せん断脱水ゾーン



　　2TP＝ u丁 （2－2）

となる。ここでP：脱水圧力（kg／cm2）

　　　　　　T：ろ布張力（㎏／cm）

　　　　　　D：ロール径（m）

　図2．33にろ布緊張圧力とケーキ含水率の関係を示す。汚泥の種類により

ケーキ含水率は異なるが炉布緊張圧力が増加すれば脱水圧力が高くなるため

ケーキ含水率は低くなる。しかし比較的脱水性のよい混合汚泥や消化2次洗

各手昭泥
由化人洗浄
?@　　泥

消化1次
��Cリ泥

消化2次
��?D 4．汚泥 混合1㌧泥 1次消化

?@　　泥

記　　　弓 o ● O ● △ △

72

　　　　、＼　　　＼＼

§
　＼

1　　　　2　　　　3　　　　4　　　　5　　　　6
　　　　渉1イ1i緊弓長11三　（kg／c㎡　）

図2．33　各種汚泥の脱水性能

一188一



各種汚　泥
消化未洗浄
?@　　　泥

消化　1次

��?D
消化　2　次

��?D
生　汚　泥 混合汚　泥 1次消化汚泥

記　号 O ● o ● △ △

100

99

98

SS
回

　　97収

率

（％）

　　96

95

94

93

0

＼

1　　　　　2　　　　　3　　　　　4　　　　　5　　　　　6

　　　炉布緊張圧（kg／c涜）

　図2．34　各種汚泥の脱水性能

浄汚泥については，ろ布緊張圧3kg／cm2以上であればケーキ含水率は一定

になり，ろ布緊張効果が小さくなる。また図2．34にろ布緊張圧とSS回収

率の関係を示す。ろ布緊張圧が高くなれぽ脱水ケーキに加わる圧力が増加し，

ろ布の目からSSがぬけだしSS回収率が低下する。3～5kg／cm2程度では

それほどの低下はみられなかったが6kg／rcm2以上になるとSS回収率は低下

する。ベルトプレス型脱水機の場合には，ろ布の通気度は表2．10に示すよ

うに150c（／6m2・secと大きく脱水ケーキの厚さも10mm程度となり加圧脱

水機のケーキろ過とは異なる。そのため脱水圧力が増加すれぽ，SS回収率

は低下する。つぎにケーキの剥離性とろ布緊張圧の関係を図2．36に示す。
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各種汚泥
消化未洗浄
?@　　　泥

消化　1次

��?D
消化　2　次

��?D 生　汚　泥 混合汚　泥 1次消化汚泥

記　　号 O ● O ● △ △

100

　　80
ケ

1

キ

剥

　　60離

性

（％）

40

20

一一一一一一一一・｢一一一一一一一一一一一

　消化2次洗浄汚泥

　　　　　　0　　　1　　　2　　　3　　　4　　　5　　　6

　　　　　　　　　　　　炉布緊張圧（kg／（㎡）

　　　　　　　　　図2．35　各種汚泥の脱水性能

ケーキの剥離性はろ布幅方向に自然剥離している部分が幅全体に対して占め

る割合で示す。

　凝集剤の効果が大きい生汚泥，混合汚泥は自然剥離が80％以上と非常に良

好であるが，汚泥濃度が低い消化1次洗浄汚泥や消化2次洗浄汚泥では20

％以下となる。ろ布緊張圧との関係では3　kg／c　m2以上あればケーキ剥離性に

はそれほど影響しなかった。

　以上の結果ろ布緊張圧は5kg／εm2と一定した。
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各挿汚泥

記　　号

200

150

　が
　過
　速
　度
　　100
（k兄D R。，）

50

0

消化未洗浄
汚

　O

洗浄

@泥
（肖化汚泥
��?@泥

消化2　次
��D汚

生 汚 泥 混合汚　泥 1次消化汚泥

● O ○ ● △ △

、6／

●消化未洗浄汚泥濃度
　を以％としたときの推定値

　　　　　o　　　　　　　　　　　　　2o

　　　　㌍布走行速度（m／分）

図2．36　各種汚泥の脱水性能

ろ．2．5　ろ布走行速度

　ベルトプレスの場合，真空脱水機と同様にろ布速度を早くすればろ過速度

は大きくなるがケーキ含水率が高くなる。図2．36にろ布走行速度とろ過速

度の関係を示す。生汚泥と混合汚泥のように高分子凝集剤による凝集効果の

大きい汚泥は，ろ過速度を上げればろ過速度は増加するが，消化1次洗浄汚

泥のように，汚泥濃度の低い汚泥ではろ布走行速度を大きくしてもろ過速度

は増加しない。図2．37にろ布走行速度とケーキ含水率の関係を示す。混合
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各桶汚泥
消化未洗浄
?@　　　泥

消化　1次

��?D
消化2　次

��?D
生　　汚　　泥 混合汚　泥 1次消化汚泥

記　　　　弓 O ● O ● △ △

ケ

0

_／

プ〆フ

／

　　10　　　　　　　　　　　　　勿

　　　　炉布走行速度（rレ分）

図2．37　各種汚泥の脱水性能

汚泥と生汚泥はろ布速度を早くしてもケーキ含水率は74％以下と良好であ

ったが，消化汚泥ではろ布走行速度を大きくすればケーキ含水率は高くなり

ろ布走行速度を大きくとることはできない。

5．24　汚泥濃度と脱水性

　投入汚泥濃度と脱水機の性能とは極めて関係が深い。図2、38と図2・39

に汚泥濃度とろ過速度の関係を示す。図2．38はShi処理場の汚泥，図2．39

は他の処理場の汚泥である。いずれも汚泥濃度の上昇に従ってろ過速度が上

昇する。特に同一処理場の汚泥ならば，生汚泥，消化汚泥関係なく汚泥とろ
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各種汚泥　　　　’
消化未洗浄

@汚　泥
消化1次
��?D

消化2次
��?D

生　汚　泥 混合汚泥 1次消化
?@泥

記　　　号 O O △ ▲ 口 ■

ろ過速度

200

150

（kgD　S／XM’hr）

Ioo

50

0

3し｝o

　　　　2
　　　　S　250
　　　　＞

　　　　亘
　　　　N　L）UO
　　　　三

　　ろ心
　　　　　　150
　　過

　　速
　　度　　1川o

（Kg・ds／m・h）

　　図2．39

2●　O

〆
f△・
　　8／10nls而Hr

　（190　ig　DクfnHr）

　　　　1　　　　　　　　　　　　　　　2

　　　　　汚泥濃度（％）

図2．38各柚汚泥の脱水性能

1。消化汚泥＼

　1　　　　＿　　　　t）　　　　l　　　t‘　　　6　　　　↓

　　　固形物濃度TS（％）

下水汚泥の固形物濃度とろ過速度
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80

　
も75

十70
1

65

　60
　　0　　　1　　　2　　3　　　4　　　5　　　6
　　　　　　　　固形物濃度TS（％）

図2．40　下水汚泥の固形物濃度とケーキ含水率

過速度とは比例関係にある。また図2．40は投入汚泥濃度とケーキの含水率

の関係である。ベルトプレスの場合は濃度の上昇にともなってケーキ含水率

の低下の傾向がみられる。これらは投入汚泥濃度が高けれぱ高いほど，分離

すべき水量が少くてよいために単位面積のろ布あたりに乗る固形物量が多く

なり，且つ各脱水ゾーンが有効に働くためである。なお消化汚泥と混合生汚

泥を比較すると，一般的に混合汚泥の方がケーキ含水率が低くなる。これは

消化汚泥の方がフロックが細分化し，フロックの核となる粗繊維が減量し，

脱水に適した凝集状態が得られにくいためであろう。

図2．41，図2．42は投入汚泥濃度と薬注率の関係である。投入汚泥濃度が

高いほど薬注率が減少していく。これは凝集剤が有効に固形分に作用してい

る結果である。

　いずれにしても投入汚泥濃度の問題は脱水性の向上に大きく関与し，濃縮

システムの改善（濃縮機の設置など）が重要な課題となる。

5．2．5　有機物量と脱水性

　次に，汚泥中の有機物量（強熱減量）がベルトプレスのろ過速度におよぼ

す影響を図2．43に示す。強熱減量の増加と共にろ過速度が若干減少する。
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　これは汚泥中の有機物が親水性の高いコロイド状で圧密性が悪く有機物の

割合が増すほど脱水性が悪化することを示す。同様に図2．44に下水汚泥の

強熱減量とケーキ含水率の関係を示す。有機物量が増加すればケーキ含水率
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図2．43
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ベルトプレス脱水機配置例（ろ布巾3m）
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は高くなり十分な脱水が行えなくなる。高分子凝集剤の種類の選定は脱水

性能を左右する大きな問題の一つである。一般にはジャーテストや小型機を

用いて汚泥の性状に合ったものを選定するが，このとき十の荷電度（カチオ

ン度）が一つの目安になる。前章の凝集剤テストの図2．5はベルトプレスで

の実験による凝集剤カチオン度と脱水ケーキ含水率の関係である。分子量と

の関係もあろうがこの混合性汚泥に対しては，カチオン度3～4〔meg／9〕

程度のものが良好に作用している。

5．5　ベルトプレス型脱水機の実施例

　　昭和54年3月にA市ka下水処理場にろ布巾3mタイプのベルトプレスを
　　　　　（13
　設置した。　　　　　　　表214に月別脱水成績を示す。投入汚泥濃度は冬期に高く

　夏期に低い傾向を示している。この汚泥の6月におけるVTSは74％であっ

　た。脱水成績は比較的に良好で年間を通じて凝集剤添加率が0．6％以下で，

　ろ過速度180㎏・ds／㎞・hr以上，含水率73～76．5％，　SS回収率98％以

　上で保っている。これは投入汚泥濃度が比較的高いことが原因と思われる。

表214　．月別脱水成績（ベルトプレス）

項　　目 4月 5月 6月 7月 8月 9月 10月 11月 12月 総平均

汚泥濃度〔％〕 5．00 4．67 4．19 4．31 3．86 3．45 4．41 4．32 4．51 5．21

凝集剤添加率〔％〕 0．57 0．50 0．50 0．49 0．55 0．60 0．52 0．47 0．45 0．52

ろ布緊張圧
@　〔kg／c㎡〕

3．1 2．9 3．0 3．0 3．0 3．0 3．4 3．4 3．0 3．1

ろ布走行速度
@　〔m／min〕

1．1 0．9 0．9 1．0 0．9 1．0 1．1 1．0 1．0 1．0

ろ過速度
@〔㎏・ds／m・h〕

225 193 219 211 188 181 210 208 203 203

ケーキ含水率〔％〕 75．5 75．5 73．3 73．9 73．3 73．7 73．1 74．6 74．6 74．3

SS回収率〔％〕 98．7 98．6 98．6 98．7 98．5 98．4 98．6 98．7 98．7 98．6

　また，この処理場が凝集剤の選定にかなり神経を使っており，脱水機の特

性と同時に汚泥性状に追随した維持管理を行った結果である。
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第4節高分子凝集剤による脱水効率化のまとめ

　下水汚泥の調質用の薬品として数多くの高分子凝集剤が有効であり，特にベ

ルトプレス型脱水機には高カチ：オン度のものが有効であった。以下に遠心脱水

機とベルトプレス型脱水機の運転結果を要約する。

①遠心脱水機の場合には大型化が進むにつれ液深が大きくできるため低G値

　での脱水が可能である。この時の各脱水機の運転条件は表2．15になる。

表2．15運転結果

KT－IL KT－3LL KT－SL KT－SLL

処　理　量㎡／Hr 1 10 20 30

必要G値　　G 3，200 3，100 2，170 2，170

差動回転数rpm 10 15 8．6～14．2 14．2

液　　　深　　　mm 50 100 85 100

汚泥濃度　　％ 4．0 4．8％ 2．6～4．1 3．1～4．6

薬　注　率　％tds 0．85 0．66 0．8～1．2 0．5～0．9

ケーキ含水率　％ 72．6～76．6 72．7～74 74～76 68～74

回　収　率　　　％ 98 98 95 95

②下水汚泥の遠心脱水に有効な高分子凝集剤は中カチオンであり，その適用

　性についてはそのつど高分子選定テストが必要である。

③余剰汚泥の増加により汚泥の粘度が高くなり脱水機内のドライビーチでの

　汚泥のスベリが起るため，液深を深くせねばならず，ケーキ含水率は増加す

　る。

④一一方，ベルトプレス型脱水機は，遠心脱水機のような大きな動力もいらず，

　省エネ型脱水機として，最近各地の下水処理場で採用されだした。ベルトプ

　レス型脱水機の場合，混合汚泥，消化汚泥に対する脱水条件は，汚泥濃度に

　より変るが，概ね凝集剤添加率0．5～0．8％，ケーキ含水率72～80％で，ろ

　過速度120～200㎏・ds／垣・hrとなる。
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⑤各種汚泥の脱水結果，ベルトプレス型脱水機では，脱水しやすい汚泥から

　順に，生汚泥，混合汚泥，消化二次洗浄汚泥，消化1次洗浄汚泥，消化未洗

　浄汚泥，1次消化汚泥とする。

⑥　Ka処理場での実施プラントの一年間の調査結果に於いても高分子凝集剤添

　加率0．5～O．・6％，ろ過速度180～2　O　O　kg／m・hr，ケーキ含水率73～75％

　と非常に良好な結果であった。

　以上のように高分子凝集剤による調質の有効性が明らかになったが，現在さ

らにこのベルトプレス型脱水機を改良してケーキ含水率を70％程度にまで脱

水する高効率のベルトプレス機の開発を行っている。
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第3章　無薬注（低温加圧熱処理）システムによる

　　　　　下水汚泥の脱水プラントの効率化

　薬品を用いて汚泥を処理する場合，薬品費の浪費と薬品の添加による汚泥量
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（1
の増量にともなう処分費の増額と，多くの資源の消費をまねいている。そのた

め下水汚泥を無薬注で脱水処理できれば，汚泥処理のエネルギー効率化に大き

く寄与する6そこ撫薬注による汚泥の調質法として，低温加圧熱処理法の開

発研究を行った。

　従来，下水処理場で発生する汚泥の処理処分は，嫌気性消化後，石灰や塩化

鉄等の薬品添加による脱水処理を基本としていたが，最近の急激な都市構造の

変革，地価の高騰など相まって，広大な敷地面積を要する消化方式の採用が困

難となってきた。そこで，生汚泥脱水方式の採用が考えられるが，脱水助剤と

して多量の塩化鉄や石灰が必要なことや，薬品添加による汚泥量の増大や，処

分先での石灰の流出，および石灰等のアルカリ金属による焼却炉での汚泥中の

、価ク。ムの6価ク。ムへの移行等の問題を引麺こしており13・4錫性汚

泥脱水法の採用も困難である。

　そこで，生汚泥脱水や，消化脱水方式に代わる新しい処理法として，熱処理

法の採用が検討されている～5（6（7この方法は，汚泥中蛤。れている。．・・ク

質に熱変性を．与えて，親水性のコ・イドを疎水性のコ・イドに変化させること

によって，汚泥の沈降性，脱水性を向上させる方法である。この反応は，汚泥

を酸素のない雰囲気に，反応温度200℃程度に保つことにより起こると考えら

れていたo

　この熱処理法の一変法として，反応缶に空気を吹き込む低温加圧方式の熱処

理を開発し，一連のテストを実施した。その成果としてKa処理場とK下水処理

場で実施プラントを建設されるに致ったo以下に，この低温加熱処理プラント

の原理と，熱処理プラントを中心とした低温加圧熱処理システムとしての脱水，

焼却，分離液処理，臭気処理についての検討を行った。

一201一



第1節　低温加圧熱処理による下水汚泥の調質

　1．1　低温加圧熱処理の原理

　　現在，用いられている熱処理法の方式と反応条件を図3．1に示す。熱処理

熱処理法

高温法

低温法

雰囲気 温度℃ 圧力k〆
反応缶
`　　式

熱交換
甯`式

ボーチャス法 無酸素 180～200 18～20 たて剛笥缶 二重管方
@　（間接）

ファーラー法 無酸素 180～200 18～20 パイプライン 二重管方’
@　（間接）

A　　社　　法 無酸素 180～200 18～20 たて形F指缶 多　　　エ

フォンロール法 無酸素 180～200 18～20 たて形円筒缶 二重管方エ
@　（間接）

低温加圧法 酸　素 135～165 7～10 たて蜘筒缶 二重管方’
　（間接）

低酸化法　　　B　　社　　法 ‥17・一・・…一・・た研箭二 ﾋ方ij

図3．1　現状における熱処理法の形式

法は，大きく分げて高温熱処理と低温熱処理にわけることができる。高温熱

処理はいずれも，反応条件は無酸素雰囲気で，反応温度180℃～200℃，反

応圧力18～20kg／cm2である。この高温法のメリット，デメリットについて

は，土木学会が中心となり，2～3の実用機による運転結果にもとついて報
　　　　　3）4）
告している。

　そのメリットは，石灰等の薬剤をまったく使用することなく，脱水性の改

善がおこなわれ，フィルターブレス等の機械脱水で含水率55％以下の脱水

ケーキを得ることであるが，解決しなければならない問題として，汚泥の可

溶化の問題，臭気の問題，さらに熱交換器での有機物の焼付けの問題等が指

摘されている。これらの原因はいずれも，反応温度が高いことに起因してい

る∩このため，反応温度が低くて汚泥の脱水性を改善できる低温加圧方式の

熱処理が注目されている。
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　そこで，低温加圧方式の熱処理によ

る各種下水汚泥の脱水性の改善と，分

離液の性状を把握するため，室内実験

を実施した。

　テストは低温加圧方式の有効性を検

討するために，主として反応温度，空

気（酸素）供給量および反応圧力をパ

ラメーターとして実施した。得られた

結果を図3．2～4に示す。テストに使

用した汚泥の濃度は3．　2～41％である。

図3．2は供給酸素が脱水性改善に及ほ

す効果を，図3．3は酸素雰囲気で反応

させた時の反応温度と脱水性改善の関

係を，図3．4は酸素雰囲気ならびに無

酸素雰囲気（N2雰囲気）における反応

圧力と脱水性改善の関係をそれぞれ示

したものである。

109

108

107

　　　　1　　　　2　　　　1　　　　4　　　　5

　　　酸素供給率（02／COD）（％）

図3．2　酸素供給率と比抵抗の関係

　いずれも空気を用いた時には，反応温度135～145℃で比抵抗IS　l　O’secA2g

程度となり実用的な脱水が可能となるが，同等の脱水性を得るためには空気

を用いない従来方式では170℃以上の反応温度が必要である。一方，反応圧

力については図3．4のように飽和蒸気圧より大きい7kg／c㎡以上の反応圧

力かあれば充分である。

1．2　低温加圧熱処理システム

　熱処理法による下水汚泥のクローズドシステムの基本フ・一を図3．5に示

す。

　基本的には，汚泥を直接処理する主ブ・セスと，主プロセスより発生する

2次公害を防止する2次公害防止ブ・セスから構成させる。

　主プロセスは，生汚泥の濃度を4％に濃縮する濃縮工程，熱作用により脱
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水性を改善する熱処理工程，さらに脱水性の改善された汚泥を機械的に水分

をしぼり，約50％以下の水分にまでする脱水工程，そしてこの脱水ケーキを

）げ

げ

（さ8・。）

lor

loo

図3．3

　IY）　　　　15《）　　　　　　　180

反応温度　（℃）

反応温度と比抵抗の関係

㎡

（さ。Φの）

ltf

　　　　反応圧力（kg／c㎡）

図3．4　反応圧力と比抵抗の関係

蒸　気

EEX・［［gi－一一⌒

　臭気　　　　　　　　　　熱回収
「一

！＿＿＿＿＿＿＿＿＿＿＿」

　　　　　脱　水　　　　　　　　焼　却
熱処理汚泥　　　　　　脱水ケL・一キ

分離液
　　　　　臭気
＿＿＿＿＿一一一一一一●吋

分離液処理

排ガス

灰処分

排ガス処理
清浄ガス
　　　大気放出

処理水 脱臭排気

　　　　　　　　　　水処理へ　　　　　　大気放出

　　　　　　　図3．5熱処理基本プロセス

灰化減量し完全無害化するとともに，汚泥の熱を回収する焼却工程から構成

される∩また，2次公害防止プロセスは，焼却排ガスを無害化する排カス処

理プロセス・発生した臭気を燃焼と水洗オゾン脱臭で処理する嬢気処理プロ

　　　　　　　　　　　　　　　ー204一



セス，および各プロセスから発生した汚水を単独処理し，水処理系にもどす

分離液処理プロセスから構成されている。

　低温加圧熱処理を中心とした汚泥処理システムについては第4節での「低

温加圧熱処理の実施例」で説明する。

1．5　室内実験による低温加圧熱処理法の解析

1．5．1実験方法と生汚泥の性状

①　実験方法

　　実験は内容積2．7L，最大許容圧力150kg／c㎡の撹拝機付パッチ反応缶

　を用いた。反応缶の加温は．汚泥の可溶化を正確にもとめるため，電気に

　よる外部加熱方よを採用した。

　　汚泥は，所定反応時間終了後，水道水で急冷し，固液分離のため2時間

　静置する。酸素雰囲気（低温加圧方式）と無酸素雰囲気（高温法）との効

　果を検討するため，反応缶に空気と窒素ガスを0～3．5kg／c㎡で圧入し，

　反応時間を60分とし，反応温度は145，165，200℃trCついて熱処理実験

　を実施した。

②　生汚泥の性状

　　表3．1に実験に用いた下水汚泥の特徴を示す。発生源1（より汚泥の性状は

　異なっているが，熱処理による効果を考えて，汚泥中の有機物含有率（VS）

　で分類した。B，　C処理場のように活性汚泥処理施設がまだ完備していな

　い最初沈殿汚泥のみの場合，　有機物含有量は少なく，　汚泥の脱水の指標

　である比抵抗は485×108～1．65×109sec2／gと低い。　しかし，　L，　M，　N

　の団地下水処理場のように，最初沈殿池を設けていない所では，余剰汚泥

　のみとなり，汚泥濃度は2～3％と低く，有機物含有率は70～85％と高

　く，汚泥の比抵抗は1．03＝4．31×1　Oiosec2／　gと高い。

　　一方，家挺下水を中心とするE，F，　G，　H，1，　Jの合流式下水汚泥でも，

　E，F，　Hのように場内にし尿消化槽を持つ処理場では，余剰汚泥の発生量

　が多く，比抵抗は7．7～12．7×109sec2／gと高い値となる。図3．　6に汚泥

　中の有機物含有率と比抵抗の関係を示す。汚泥中の有機物量が増加すると

　比抵抗は高くなる。
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表3．1　各処理場汚泥の性状比較

汚 泥 の 性 状 処理方式

発生処理場
汚泥濃度 有機物膚度 CODcr EOD 比　抵　抗

と汚泥の 特　　　徴

（％） VS（％）・ （mg／∠） （mg／Z） （w2／9） 種　　類

26500 lB70 合流式 近くに大きな化学

B　処理場 473士0．47 40．1土1．0 485士1．45×108 工場があるため無

士5230 士740 初沈汚泥 機物が非常に多い

28000 7360 合流式 処理地区を拡張し
C　　　〃 445士1．18 4L6±57

L65土1．06×109 ているため砂の混

±13200 士2130 初沈汚泥 人が大きい

21300 6600 合流式 近くにメッキ工場
D　　　〃 3．5　士0．5 45，3士32 1」5＋0．45×lolo が多く無機物が多

｛
士3900 士2200 混合汚泥 い

31340 9410 合流式 家庭下水を中心と
E　　　〃 692十〇，65 48．3士91 77士1．3×109 した下水，し尿投

±14270 土5690 混合汚泥 入口が近くにある

24000 5200　， 合流式 家庭下水が多いがし

F　　　〃 34　土0．4 50．7士1．0 494士2．22×109 尿処理を併設してい

±2ROO 士600 混合汚泥 るため余剰汚泥力多い

24700 7460 合流式 家庭下水を中心と
G　　　〃 3．99士0．85 54．4土79 3．73士1．98×109

±9000 士2390 混合汚泥 した下水

22600 7040 合流式 し尿の混入があり余

H　　　〃 3．19土0．36 849士2．1 1．27土059×109 剰汚泥と初沈の比が

土810〔♪ ±2920 混合汚泥 1：100程度である

33100 8600 合流式 家庭下水を中心と

1　　　〃 3．7　士0．5 59．1士5．3 803士0．08×109

士4100 士goo 混合汚泥 した下水

40400 5570 合流式 一般的な下水処理
J　　　〃 3．9　土0．7 59，1士3．0 381±1．39×109

±8100 士1560 混合汚泥 場

49500 12550 分流式 団地下水の大きな
K　　　〃 4．1　±02 66．9±2．1 8．52×109

士400 士3160 混合汚泥 もの

15350 7060 分流式 団地下水の大きなも

L　　　〃 3．19土0．5 71，0±1．0 　　　　　　1ρP．03士1．45×10 の最初沈殿槽がない

士3820 ±1600 余剰汚泥 ため余剰汚泥単独

分流式
M　　　〃 2．52 79．5 26000 10000 4．31×1010 〃

余剰汚泥

分流式
N　　　〃 2．3 85．2 20550 4710 2．75×1010 〃

余剰汚泥

産業排水 製紙排水処理場か
0　　　” 2．8 87．5 23600 2480 6．0×1030

余剰汚泥 らの余剰汚泥

※　有機物濃度（VS）測定条件

　　燃焼温度　600℃

　　燃焼時間　1時間
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1．5．2　熱処理反応の効果

①脱水性について

　　表3．1に示す汚泥を用いて

　　熱処理実験を実施した。

　　図3．7に反応温度と比抵抗

　　の関係を示す。　……で

　　示す無酸素雰囲気反応では，

　　いずれの汚泥も165℃で比

　　抵抗は2×108se・2／9以上

　　となり，脱水性の改善は十

　　分でない。しかし，反応温

度200℃では比抵抗は1×107

sec　2^　g台になっており，ほ

ぼ熱処理反応は完了してい

る。一方，酸素雰囲気の低

温加圧反応仮応圧力10kg／

c㎡以下）では，反応温度

145℃で比抵抗は2×108

sec　2／g以Fに，反応温度1

65℃では比抵抗は107secl／

g以下になっており，ほぼ

完全に熱処理反応は終了し

ている。また反応温度200

℃の酸素雰囲気では，比抵抗

は有機物含有率の増加にと

もない低下する傾向にあり，

有機物含有率が80％以下

では，比抵抗は1　07　secz／　g

まで落ちている。

　　10iO

　比
　抵
　抗

（sec2／9）

　　109
　　｛

有機物含有率

　　（％）

　040～50

　●60～70
　■73～80

　los　　　40　　　　　　　　　　　60　　　　70　　　　80　　　　90

　　　　　　　　有機物量（VS　一一　9・）

図3．6　生汚泥の有機物量と比抵抗の関係

　　109

　比
　抵
　抗

（secシ／9）

　　108

lO7

　有機物含有率
　　VS（％）

　認謂　・・45℃無酸素
　ロ73～80　　　　　　　　反応

　▲85～88

N反応時間60分一定ノ

．（2。。℃

　　響
200℃

　低温加圧
　反　応

　　　　40　　　　50　　　　60　　　　70　　　　80　　　　90

　　　　　　　　有機物量（VS－％）

図3．7　熱処理汚泥の有機物量と比抵抗の関係
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　無酸素雰囲気反応と低温加圧反応のいずれも，有機物含有率60～70％

の範囲で比抵抗は最も低くなっている。熱処理反応は，脱水を困難にして

　いる有機物に対して効果がある。そのため，有機物含有率が60％以下に

　なると熱処理反応の効果が小さくなると考えられる。一方，有機物含有率

　が70％以上で比抵抗が高くなるのは，余剰汚泥の混入率が高いため・汚

　泥有機物による粘度の増加と有機物自体が難脱水性のため，比抵抗は熱処

　理反応にもかかわらず高くなると考える。

　　いずれにしても，下水汚泥の場合，有機物含有率は50～70％程度の最

　も熱処理反応が作用する所であり，低温加圧反応では反応温度165℃以下

　で比抵抗を108secl／g以下にすることができるため，下水汚泥の脱水性改

　善には低温加圧反応が最もよい方法である。

②SS分解率とSM増加率について

　　室内用反応缶は完全な密閉容器であり，反応中も加温は反応缶外部から

　のヒーターによるため，蒸気はまったく入らない。そこで，熱処理反応に

　よるSSの分解状態は図3．8のモデルで説明できる。生汚泥中のSSは熱処

生汚泥固形物　　　　　　　　　熱処理汚泥固形物

図3．8　熱処理反応によるSS分解模式図

理反応により一部可溶化する。この可溶化したものはSM（溶解性固形物）

の増加につながる。収支的には（3－1）式が成立する。

　　（SS分解率）＝（SM増加率）十（ガス化率）………（3－1）

　増加したSMは，　CODおよびBODの増加の原因となる。各種下水汚泥

に対して比較するため，生汚泥のSS当たりの無次元化で定義する。

SS＝－C’ U、Ce×1……・・………………・…（・一・）
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ここで，Ci：生汚泥のSS濃度＠酩）

　　　　Ce：熱処理反応後のSS濃度（mg／e）

　同様にSM増加率を（3－3）式によりもとめた。

　　　　　　　　　Se－Si
　　SM増加率＝　Ci×1°°”…◆°…’………’’”（3－3）

ここで，Si：生汚泥のSM濃度（ni9／e）

　　　　Se：熱処理反応後のSM濃度（mg／e）

　図3．9に反応温度とSS分解率の関係を示す。低温加圧反応，無酸素反

応とも反応温度が上がれば，SS分解率は増加する。しかし，低温加圧反

応の場合，145Cから165℃の間でSS分解率は増加するが，165℃以上

ではほぼ一定となるのに対し，無酸素反応では反応温度200℃までSS分解

率は増加する。これは熱処理反応によりある程度分解し，有機物量を減少

させなければ脱水性が改善されないことを示している。いずれの反応でも

ω20

垂樹駐索uりoり

140　150　160　170　180　190　200　　　　　　　　　　　140　150　160　170　180　190　200

　　　　反応温度（℃）　　　　　　　　　　反応温度（℃）

　　　　　　　図3．9　反応温度とSS分解率の関係

　VS（％｝

040～50
050～60
①60～70
ロ73～80
▲85～88

有機物が多いほどSSの分解率は高くなるが，有機物含有率により40～70

％と70％以上との2つのブロックにわけられる。

　tc　3．2に低温加圧反応と無酸素反応の反応終了後のSS分解率を示す。

一般下水汚泥の場合，有機物含有率は50～70％程度のため，熱処理反応

によるSS分解率は約30％であるo
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図3．10に反応温度とSM増加率の関係を示す。　SS分解率と同様，反応

　　　4速鶴尽興Σoo

　　　　　　　　　　　　　　速60

　　　　　　　　　　　　　　畏

　　　　　　　　　　　　　　　1

14°15° [＝・1聖）19°2°°　14°15・凱謝鯉）19・2・・

　　　　　　図3．10　反応温度とSM増加率の関係

　温度の上昇とともにSM増加率は大きくなる。表3．2に低温加圧反応と無

　酸素反応の場合のSM増加率を示す。汚泥中のSSは，　（3－1）式に示す

　ようにSMの増加とガス化した量になる。このことにより，熱処理反応よ

　り10～20％程度ガス化分解されるものと推定される。

③BODとCODの溶出率について

　　CODおよびBODの溶出は，生汚泥の固形物が熱処理反応により分解さ

　れるために起こる。そこで，熱処理反応によるBODとCODの増加を生汚

　泥の固形物当たりでもとめた。熱処理反応によるBOD溶出率を（3－4）式

　により算出する。

　　　　　　　　　　　Be－Bi　　　　　　　　　　　　　　　×100　－一・・・・・・・・…　一・・・・…　一・・・…　　（3－4）　　　BOD溶出率＝
　　　　　　　　　　　　Ci

　ここで，Bi：反応前の汚泥の溶解性BOD（㎎／4）

　　　　　Be：熱処理反応後の汚泥の溶解性BOD（㎎／4）

　　また，CODcrの溶出率を（3－5）式により算出する。

　　　　　　　　　　　Oe－Oi　　　　　　　　　　　　　　　×100　・・・・・・・・・・…　一・・・・・・・・・・・…　　（3－5）　　　COD溶出率＝
　　　　　　　　　　　　Ci

　ここで，Oi：反応前の汚泥の溶解性CODer（㎎／4）

　　　　　　　　　　　　　　　　－210一



　　　Oe：反応後の汚泥の溶解性CODcr（㎎／4）

図3・11に反応温度とBOD溶出率の関係を示す。低温加圧反応の場合は，

03

Ω

田

㌃

き゜3

讃・・

801

14°15°1 V闘産！W2°°　　14°15°16躍躍習゜2°°

　　　　　　図3．11　反応温度とBOD溶出量

図3．7に示すように，反応温度165℃の汚泥の脱水性の改善反応が起こる。

そのため，BODの溶出率は有機物含有率40～70％で0．12kg／kg，有機

物含有率は70％以上であれば0．17kg／kg程度溶出する。一方，無酸素反

応の場合には，汚泥の脱水性の改善には200Cの反応温度が必要である。

この時の溶出率は，有機物含有率40～70％で0．lkg／kg，有機物含有率

が70％以上になれば0．2kg／kg桂度まで溶出する。

　また，CODcr溶出率と反応温度の関係を図3．12に示す。低温加圧反応

の場合，反応温度が高くなるほどCODcr浴出率も増加する。しかし，　脱

水性の改善か起こる165℃の反応温度の場合，有機物含有率40～70％で

CODcr溶出率は0．18kg／kg，また有機物量が70％以上であれば0．35kg

／kg程度溶出する。一方，無酸素反応では反応温度200℃で，有機物含有

率40～70％でCODer溶出率は0．2kg／kg，有機含有率が70％以上とな

れば溶出率は0．45kg／kgと多量のCODcrが溶出する。

　表3．2に低温加圧反応の反応温度165℃と無酸素反応の200℃の場合の

SS分解率，　SM増加率，　BOD溶出率，およびCODcr溶出率を示す。い

ずれも無酸素反応は，反応温度が高いため分離液は悪化している。一般の
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下水汚泥の有機物含有率は，熱処理反応が最も効果的に起こる50～60％

程度である。この時のCODcrおよびBODの溶出率も，低温加圧反応は従

来の無酸素反応よりも低く，それぞれ0．15㎏／kgとO．　1　kg／㎏となり，低

温加圧反応は無酸素反応よりも溶出量から考えてより進んだ熱処理法であ

るo

0．5

G
ミ
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嘔

鍵0．3
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　　　　　　　図3．12　反応温度とCODcr溶出量

表3．2　熱処理反応終了後のSS分解率，

　　　　およびCOD，　BODの溶出率

SM増加率，

項　目 SS分解率 SM増加率 BOD溶出率 COD溶出率
（％） （％） （kg／㎏） （㎏／㎏）

有機物 低温加圧 無酸素 低温加圧 無酸素 低温加圧 無酸素 低温加圧 無酸素
含有率 反　　応 反　　応 反　　応 反　　応 反　　応 反　　応 反　　応 反　　応
（VS）％ 165℃ 200℃ 165℃ 200℃ 165℃ 200℃ 165℃ 200℃

40～50 31 31 18 15 0．1 0．1 0．16 0．17

50～60 35
一

18
一 0．12 一 0．18 一

60～70 28 34 20 19 0．1 0．12 0．15 0．2

70～80 53 56 36 40 0．17 0．21 0．31 0．47

80～90 56 65 35 44 0．14 0．21 0．37 0．44
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1．4　　テストプラントによる各種汚泥への適用

1．4．1．テストプラントの概要と反応条件

　ベンチスケールテストの結果より，低温加圧方式の有効性を確認したので，

対象人口20，000人相当の熱処理プラントを建設し，長期連続運転を実施し

た。表3．3にテストプラントの概略仕様を示す。写真3．1に某市C下水処

理場に移設した状態を示す。プラントの運転は，熱処理プラントのみ24時

間連続で常時1名で操作し，1日3交替で運転した。脱水機の運転と分析は

昼間のみとし，これを2名でこなした。各処理場の汚泥は12m3のパキュー

ムカーでプラントの貯留槽に持込んだ。昼間に各種下水汚泥の処理を実施し，

夜間はC処理場の汚泥を連続運転とした。プラントの運転条件を表3．4に，

また，これら各種下水汚泥の熱処理実験決果を表3．5に示す。いずれの値も

実験回数5回以上の平均値である。
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　“＼＼

　　　表3．3．テストプラントの概略仕様

機　　　種 項　目 仕　　　　様

‖，x
ﾔ匂

ぐヒ

ｵぶ　・、

高圧ポンプ
形　　　式

f　出　量

ダイヤフラム式

O．5～1．0㎡／hr

覧

寸．

h ξ

熱　交　換　機

形　　　式

煌ﾇ×外管

向流二重管方式

撃a×2B

一　　熟灘

@◆
∨

伝熱面積 32m2
§

反　　応　　缶

形　　　式

｡　　　法

激xル計

堅形気液接触方式

S00φmm×12，000Hmm

P式

、、

@熱　　　×魚ξ、　｝糠　　　　哨ふ

　　A

@冷sl
fづ　　　　ぷ

温　度　計 1式
1　　　　～

ボ　　イ　　　ラ 形　　　式 炉筒煙管式 写真3－1 20，000人用

ブイルター 形　　　式 横形恒容フィルタープレス 低温加圧熱処理テス トプ

プレス1 枠　寸　法 550mm×550㎜×25㎜ ラント（K処理場内）
恒容タイプ ろ過面積 2．4m2

フィルター 形　　　式 単式ろ布走行型 表3．4 プラント運転条件

プレス皿 枠　寸　法 600mm×600mm
変容タイプ ろ過面積 4m2

項　目 数 値

反応缶吹込用
形　　　式

香�o空気量

往復動式

P0～30Nm3／hr 反応温度 135～165℃
コンプレッサー

吐出圧力 8～10kg／㎡・G 反応圧力 8～9．8kg／d6

脱　臭　装　置
形　　　式

?摯覧ﾊ

重油燃焼式

P00N㎡／hr
吹込空気量 18～25Nm3／hr

電気計装設備 1式 反応時間 60～80分
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表3．5　各処理場汚泥による熱処理実験結果

熱処理対象汚泥 C　処理場汚泥 B　処理場汚泥 G　処理場汚泥 1　処理場汚泥
反応温度　　　゜C 135　　　145 135　　　145 135　　　145　　　165 145　　　155　　165

条 反応圧力　　kg／儲 72　　　7ほ 78　　　78 77　　　77　　　8．0 75　　　70　　　8．0

汚泥流量　　㎡／h 0．90　　0，81 0．81　　0．69 0、75　　　　0．72　　　　　0．75 1．O　　　LO　　　I．1

件 滞留時間　　　分 60　　　64 75　　　88 82　　　86　　　　83 60　　　　60　　　58

吹込空気量　　㎡／h 2．68　　2，83 1．74　　　2．2 2．77　　　　3．26　　　　2．45 2，8　　　2．9　　2，0

pH 6．3　　　6．7 73　　　6．9 5．6　　6．0　　　6．0 6．3　　　6．3　　6，3

生
TS ㎎／z 70．000　45．000 31．300　4Z300 32，000　　40，000　　36，000 35，000　　　40，000　　38，000

汚
SM ㎎／z 830　　　800 3，800　5β00 2、600　　　】，500　　　2，200 1，200　1，000　　800

泥
VS ％ 40．2　　41．6 40．8　　40．1 60．5　　　　54．4　　　　56．6 55．0　　　　54．0　　　　54，0

性 BOD　　　㎎／Z 9，200　7500 2，600　3，700 ZOOO　τ100　7800 5，000　　　7　000　　　6，500

状 CODc，　　㎎／Z 43，000　30．000 2L　OOO　29，000 29，000　　38，000　　41，000 30，000　　35，000　　35、000

NH3－N　　㎎／Z 120　　　120 55　　　77 230　　　280　　　190 350　　　300　　　300
比 抵　抗　secン9 1．】×10　1．7×109 5．6×1084．9×108 4×109　　3．7×109　3．6×109 8．0×109　8、0×109　8．0×109

熱 pH 5．9　　　6．0 6．5　　　6．0 4．6　　　5．1　　　4．6 4．7　　　4．6　　　4．7

処 TS ㎎／z 59．000　34．000 24．000　41，000 29，000　　32．000　　34，000 28．000　　22，000　　22．000
理汚

SM ㎎／z 3．400　3．600 5，100　ス600 4，800　　　4，200　　　6，100 5，500　　　5．000　　　6，000

泥 VS ％ 39．3　　39．8 39．0　　39，3 62．2　　　　54．2　　　　57　6 65，7　　　　66．0　　　　66．0
性状

CODc．　　㎎／Z 30．000　23，000 15．500　22，400 28，300　　34，000　　26，300 22，000　　18，000　　24，000

比 抵　抗　secシ9 2．6×10819×108 2，1×1082．0×108 6．2×108　2．1×108　5．1×107 1．0×108　2．0×】08　6．0×107

濃 含 水　率　　　％ 88．4　　89．6 93，8　　93．4 94．1　　　　93．8　　　　93．6 92．0　　　　91．0　　　　90．0
縮汚

比 抵　抗　secシ9 46×1082．2×108 3．6×1082．6×108 2．5×108　2，4×108　　72×107 4．0×108　L8×108　8．0×107

泥 SV ％ 43．1　　32．6 52．5　　573 48．6　　　　　47　7　　　　　42，1 35　　　　20　　　20

汚泥濃度　　　％ 11．6　　10．4 6．2　　　6．6 5．9　　6．2　　6．4 8．0　　9．O　　IO．0

圧　力　㎏／ε㎡ 7　　　　7 7　　　　　7 7　　　　7　　　　7 一　　　　　　7　　　　7

恒 ろ過時間　　分 143　　　110 105　　　100 188　　　160　　　90 一　　　　　　90　　　60

フ
容

ケーキ含水率％ 56．6　　573 63，9　　62．0 62．9　　　　62．7　　　　57　4 一　　　　　　　　7L　6　　　　66．8

イ

型
ろ過速度㎏・砧h 3，46　　　4．4 3．58　　3，87 2．06　　　　2．57　　　　5．08 一　　　　　4．0　　　5．4

ノレ
90分ケーキ含水率 61．2　　58．9 66．0　　63．0 69．3　　　　67　5　　　　57　4 一　　　　7L6　　一

タ ろ過速度 4．51　　　4．9 3．89　　4．26 3．39　　　　3，45　　　　5．08 一　　　　　4．0　　一

打込圧力㎏／1㎡ 5　　　　5 5　　　　5 5　　　　5　　　　5 4　　　　4　　　　4

⑰

圧搾圧力kg／㎡ 15　　　　15 15　　　　15 15　　　　15　　　　15 15　　　　15　　　15
フ

変 打込時間　　分 20　　　20 30　　　30 38　　　　27　　　　30 10　　　　5　　　　5
レ 容 圧搾時間　　分 30　　　30 20　　　20 22　　　27　　　　20 20　　　　15　　　15
ス 型 ケーキ含水率％ 5L2　　46．8 50，8　　49，2 64．1　　　　53．6　　　　49．1 39．1　　　　34．0　　　　35．6

ろ過速度kg／旬2・h 77　　　74 5，6　　　6．4 4．6　　　4．0　　　6．9 3．1　　5，4　　9，2
打込汚泥量㎏ds 1．8　　　1．9 1．5　　　1、7 1．4　　　1．2　　　1，8 6．3　　　71　　12，2

TS ㎎／z 4，400　4．000 5，600　8，600 4，700　　　6，000　　　6，200 6，500　　　？L500　　　7、600

熱 SM ㎎／z 3，400　3，300 5，100　8，000 4，300　　　4，900　　　5．680 5，000　　　　5，600　　　6，300
処理

VS ％ 65．9　　7L8 60．4　　58．2 69．1　　　　73．2　　　　77：8 84．0　　　　84．0　　　　85．7

分 CODc・　　㎎／Z 2，900　2，900 2，300　3．200 71300　　　　7　500　　　8，600 5，200　　　5，500　　　7L　OOO
離液

BOD　　　㎎／Z 1，400　1，500 600　1，100 2，300　　　　3，410　　　3，450 2，000　　　2，500　　　2，400

性 NH3－N　　㎎／Z 66　　　　83 80　　　124 155　　　220　　　230 150　　　180　　270
状 T－N　　　㎎／Z 350　　　340 375　　　350 295　　　464　　　480 650　　　700　　　800

‖8・－N　㎎／z 30　　10．5 20　　　28 37　5　　　　41．3　　　　　　　5 40　　　40　　　40
ケーキ発熱量kcaI／㎏ 2，850 2，830　2，440 3，600　　　　3，530　　　3，550

一214一



熱処理対象汚泥 E　処理場汚泥 F　処理場汚泥 H　処理場汚泥
反応温度　　　℃ 145　　　　　　155　　　　　　165 145　　　　　　155　　　　　　165 145　　　　　　155　　　　　　165

条 反応圧力　　㎏／㎡ 6．9　　　　7」　　　　　75 75　　　　75　　　　75 75　　　75　　　　77
汚泥流量　　㎡／h 0．74　　　　　0．72　　　　　0．70 0．91　　　　　　1．O　　　　　　l．0 0．75　　　　　1，08　　　　　0．67

件 滞留時間　　　分 82　　　　86　　　　88 68　　　　60　　　　60 81　　　　57　　　　92
吹込空気量　㎡／h 4．36　　　　　　2．4　　　　　　2．4 2．20　　　　　　2．4　　　　　　2．3 4．02　　　　　　3．0　　　　　2．63

pH 6．5　　　　　　6．9　　　　　　6．9 5．7　　　　　　6．5　　　　　　6．7 6．4　　　　　　6．9　　　　　　6．4

生
TS ㎎／z 69，000　　　14，000　　　50，000 35，000　　　35，000　　　30，000 32，000　　　16，000　　　28，000

汚
SM ㎎／z 1，230　　　　　　　390　　　　　1，100 】，500　　　　2，000　　　　2，000 1，600　　　　　　900　　　　　　900

泥
VS ％ 48．3　　　　　61．5　　　　　61．6 50．0　　　　　51．5　　　　　51．0 54．9　　　　　48．1　　　　　58．4

性 BOD　　　㎎／ノ 8，800　　　　3，700　　　20，000 4，700　　　　5，000　　　　5，800 6，500　　　　3，300　　　　7　900

状 CODc，　　㎎／Z 44，300　　　11，800　　　40，000 25，000　　　24，000　　　20，000 27　000　　　14，400　　　29，000

NH3－N　　㎎／Z 510　　　　　　　280　　　　　　　470 120　　　　90　　　　80 330　　　　　　　100　　　　　　　370

比 抵　抗　secンh 77×1081．1×101°71×109 78×1　09　5．0×109　5．0×　109 1．3×1010　5．0×109　1．2×1010

熱 pH 5．5　　　　　　6．2　　　　　　6．2 5．2　　　　　　6．2　　　　　　6．2 5．4　　　　　　6．3　　　　　　5．5

処 TS ㎎／z 44，000　12，000　38，000 21，000　　　27㌧　000　　　　19，000 25、000　　　　10，000　　　　22，000
理汚

SM ㎎／z 9，300　　　　　3，000　　　　6，700 5，600　　　　5，000　　　　5．500 4，400　　　　3，200　　　　6，700

泥 VS ％ 53．3　　　　　65．2　　　　　61．0 60，0　　　　　58．0　　　　　57　0 53．7　　　　　52．1　　　　　62．8
性状

CODc．　　㎎／Z 371300　　　10，000　　　26，000 18，000　　　20．000　　　　13，500 26．000　　　　8，400　　　28，000

比 抵　抗　secク9 38×108　3．5×108　9．0×107 34×108　2．0×108　8．8×107 1．8×109　8．9×108　1，6×108
濃縮

含 水　率　　　％ 90．4　　　　　94．3　　　　　92．5 94．5　　　　　93．0　　　　　93．0 94．5　　　　　94．2　　　　　93．5

汚
比 抵　抗　secな 5．4×108　　3．5×108　8．0×　107 5．9×105　40×108　2．0×108 2，2×1　09　1．3×109　3．5×108

泥 SV ％ 48．7　　　　　　　　25　　　　　　　　35
55　　　　40　　　　20 41．5　　　　　　　25　　　　　　　49

汚泥濃度　　　％ 9．6　　　　　　5，7　　　　　　7　5 5，5　　　　70　　　　70 5．4　　　　　　5．8　　　　　　6，5

恒
圧　力　kg／㎡ 7　　　　　7　　　　　7 一　　　　　一　　　　　　　7 7　　－　　　　　　　7

ろ過時間　　分 150　　　　90　　　　90 一　　　　　　240 260　　－　　　　　　130

フ
容

ケーキ含水率％ 62．3　　　　　68．0　　　　　64，1 一　　　　　一　　　　　　65．1 68，0　　　　－　　　　　　　　　63．4

イ
ろ過速度㎏イ㎡2・h 2．65　　　　　　　3．0　　　　　　　4．0

一　　　　　一　　　　　　　1，4 0，67　　　　－　　　　　　　　　　2，9

ノレ 型
90分ケーキ含水率 66，3　　　　　68．0　　　　　64．1 一　　　　　　　　　　　71．8 78．7　　　　－　　　　　　　　　66．6

タ ろ過速度 3．56　　　　　　　3．0　　　　　　　4．0
一　　　　　一　　　　　　3．0 1，8　　－　　　　　　3．7

1
打込圧力kg／扁 5　　　　　4　　　　　4 　　　　　　　　4　　　　　4 5　　　　　4　　　　　5

変 圧搾圧力kg〃㎡ 15　　　　15　　　　15 一　　　　　　　15　　　　15 15　　　　15　　　　15
打込時間　　分 20　　　　　5　　　　　5 一　　　　　　　10　　　　　5 45　　　　　5　　　　40

レ 容 圧搾時間　　分 38　　　　15　　　　15 一　　　　　　　25　　　　15 60　　　　45　　　　23
ス ケーキ含水率％ 58．3　　　　　　40．5　　　　　　37L　7 一　　　　　　　　　35，8　　　　　　44．0 57　8　　　　　36．0　　　　　50．5

型 ろ過速度kg・栢2・h 4．48　　　　　　5．1　　　　　　7　2 一　　　　　　2．0　　　4．9 1．8　　　　　　　1．2　　　　　　　5．1

打込汚泥量㎏ds 1．29　　　　　　6．8　　　　　　9．5 一　　　　　　　4．6　　　　6，5 0．96　　　　　　4，7　　　　　　1．5

TS ㎎／z 11，000　3，200　8，000 6，500　　　　6，200　　　　6，500 6，300　　　　3，900　　　　　7　200
熱処 SM ㎎／z 8，000　　　　2，500　　　　6，500 4，500　　　　4，300　　　　5，000 4．200　　　　2，800　　　　5，300

理 VS ％ 83，2　　　　　83、0　　　　　87LO 75．4　　　　　73．0　　　　　72．0 77　5　　　　　69．9　　　　　83．8

分 CODc，　　㎎／Z 10，000　3，000　7200 4，000　　　　4，000　　　　4，600 5，800　　　　2，600　　　　　71300
離液

BOD　　　㎎／Z 3，500　　　　1，800　　　　5，000 2，000　　　　2，000　　　　3，500 2，800　　　　1，200　　　　3．500

性 NHrN　　㎎／Z 270　　　　　　　170　　　　　　　400 100　　　　　　120　　　　　　150 192　　　　　　110　　　　　　330

状 T－N　　　㎎／Z
ﾝ81－N　㎎・z

860　　　　　　460　　　　　　680

Q5　　　　25　　　　35

610　　　　　　400　　　　1．000

U0　　　　30　　　　30

600　　　　　320　　　　　　860

R0　　　　30　　　　47
ケーキ 、、亘　kca1／㎏ 2900

2，980　　　　　　　　　　　　　3，330
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1．4．2　脱水性の改善

　K市汚泥に対して，恒容

型フィルタープレスと変容

タイプフィルタープレスを

用いて，反応条件とろ過速

度の関係をもとめた。

　⑥　　恒容型フィルター

　　　　プレスによる脱水

　枠寸法550mm×550mm×

25mmの恒容型フィルター

プレスを用いた脱水テスト

を実施した。図3．13に反

応温度とろ過速度の関係，

および反応温度とケーキ含

水率との関係を示す。い

ずれも135℃以上におい

ては一定となり，

135℃以上の反応温度を

用いることにより，ろ過

速度4．7～4．8kgds／M2

’hr，ケーキ含水率60

％以下にすることができ

た。ちなみに，この時の

比抵抗は2～5×107se
C2 ^9である。

一方，反応缶における吹

込空気量とろ過速度，お

よび脱水ケーキの含水率

の関係を図3．14・3．15

5，0

　　　　“　　　　如

　

115

図3．13

5．0

ー

70

65

60

125　　135　　145　　155　　165

　反応温度（℃）

反応温度とケーキ含水率
　　　　　ろ過速度の関係

　1．0＿　　2．0　　　　　　　　3．0

吹込空気量（M3／H）10　k9／㎡

図3．14　吹込空気量とろ過速度の関係
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に示す。反応温度145°C

の場合は吹き込む空気量

に関係なく，4．8kg／石2・

hrのろ過速度で含水率6

0％以下のケーキを得るこ

とができるが，135°Cで

は空気の量的影響があら

われており，約3m3／hr

（at9．5kg／cm2）以上の

空気が必要であることを

示している。

　70．O

G
聾・

k

20．0

　　　　　　　1．0　　＿＿＿＞　　2．0　　　　　　　3．0

　　　　　　吹込空気量（㎡・H）10kg／α孟

図3．15　吹込空気量とケーキ含水率の関係

表3．6　単式ろ布走行型フィルタープレス脱水試験結果

　　　　　　　　　　　　　　※汚泥はA下水処理場汚泥を使用

熱処理条件

温　　　　　　度

ｳ　　　　　　力

″梛�C量
ﾘ　留　時　間

135℃

@9．5kg／㎡

@3．0㎡／hr

U0分

145℃

@9．5kg／㎡

@3．0㎡／hr

U0分

比　　抵　　抗　　r 1．01×103（secツ9） 4．75×107（secツ9）

E　X　P　　　　　No． 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

圧　　力

i㎏／㎡）

打　　　込

ｳ　　　搾

3．8

P5

3．7

P5

3．7

P5

3．7

P5

3．8

P5

3．8

P5

3．7

P5

3．7

P5

3．7

P5

3．7

P5

ろ　過　面　積（㎡） 4 4 4 4 4 4 4 4 4 4

ろ過時間

i分）

打　　　込

ｳ　　　搾

715 515 312 10

P5

15

P5

710 510 37 10

P0

15

P2

含水率

@（％

濃縮汚泥

E水ケーキ

93．2

S2．8

93．2

S0．1

93．2

R8．0

93．2

S0．1

93．2

S0．8

94．9

S1．3

94．9

R9．6

94．9

S4．6

949

S2．7

94．9

R9．2

ケーキ厚み（mm）
5．7～

U．2
5．1～

T．4
4．2～

S．6
5．7～

U．2
6．2～

V0
5．8～

T．9

5．5～
U．1

4．6～
S．9

6．7～
V7 76～

X．9

ケーキ重量（kg） 15．8 14．3 11．7 16．7 18．3 13．5 14．5 12．0 18．4 20．3

ろ　　過　　速　　度

i打込み時ろ過速度）

5．4

P9．4

5．6

Q5．7

6．1

R6．3

5．4

P5．0

4．9

Pα8

5．9

P6．9

75

Q70

76

R3．0

6．8

P58

6．1

P2．3
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⑤　　変容型フィルタープレスによる脱水

　つぎに，低含水率のケーキを得るため，第2編の加圧脱水機の形式とその

特徴で述べたダイヤフラム圧搾型フィルターブレスを用いた実験を実施した。

単式ろ布走行型，ろ板600㎜×600㎜，両面ろ過フィルタープレスである。

　この結果を表3．6に示す。いずれもケーキ厚さが5～6mm程度のため，

ろ過時間20分程度で含水率40％前後のケーキを得ることができた。この時

のろ過速度は5～7kg・ds／㎡・hrである。

　図3．16～3．17に，このろ過曲線の代表例を示す。また図3．18に，ろ過

時間と含水率の関係と，ろ過時間とろ過速度の関係とを示す。図3．18に示

す結果より，含水率50％の脱水ケーキを得ようとする場合，脱水時間12～

22分を要し，ろ過速度は9～10kg／石2・hrの結果が得られる。

110

10

6爪」6

（、）咽幾

一打込
一一一 ｳ搾

●Xムロ0

O熱処理条件

　温度　　　　135℃
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t．5．各種汚泥への適応

　各種下水汚泥を用いた脱水実験結

果を図3．19，3．20に示す。使用し

たフィルタープレスは，ダイヤフラ

ム圧搾型のろ布走行タイプである。

ろ枠寸法は600×600mmで両面ろ

過方式である。

　図3．19は，ろ過時間20～30分

に定めた時の脱水ケーキの最終含水

率と反応温度の関係を示す。同じ反

応温度でも，汚泥の種類によりケー

キ含水率の相違が見られ，D，　Cの

ように有機物含有率が低い汚泥であ

れば反応温度による効果は少ないが，

H，E，F処理場のように

有機物含有率が高い汚泥で

は，反応温度による効果が

顕著にあらわれている。い

ずれの汚泥も，反応温度　　　　　50

　　　　　　　　　　　　　　（15’@O°Cで処理することに

より50％以下の脱水ケー

キを得ることができる。

　図3．20は，最終含水率

50％のケーキを得る時のろ

過速度と反応温度の関係を

示す。生汚泥の性質により，

3つのグループにわけるこ

とができる。すなわち，

①有機物含有率が40～46

100

90

00∩U876

㊦

i：：

↑：：

　10

0

Ei｝

ti　4°

↑3・L

　　　　　　　　　　　　N、1020三
　　　　　　　　　　　　　　18・
　　　　　　　　　　　　　　1鴎

　　　　　　　　　　　　　　1；1

　　　　　　　　　　　　　　鱒

　　　　　　　　　　　　　　；↑

2468101214161820222426

　－一ろ過時間（分）

図3．18　ろ　過　曲　線

＼1

　●＼ 曼、

二
　、

・・Φ

　　　　140　　　　　150　　　　　160　　　　　170

　　　　　－一一反応温度（℃）

図3．19　反応温度とケーキ含水率の関係
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％と低い汚泥，②有機物含

有率が46～70％程度の　　　　14

一般下水汚泥③し尿処理　三・2

施設を併設した処理場の下　　　壱10

水汚泥とである。　　b
　　　　　　　　　　　　　　）　8

有機物含有率の少ないD，閨
　　　　　　　　　　　　　　唄6　　Φ1
C処理場は，図3．7の室内

が，有機物の含有率が低い

ため比抵抗の値が1×108

sec2^9の値であっても，反

応温度135°Cで6kg／盆2・

hr，145（℃で8～10kg／m2　　　　　　40

・hrのろ過速度を得ることがで

きる。また有機物含有率46～

60％のE，1，Gの一般下水汚

泥では，反応温度145°Cで4

kg／㎡・hrのろ過速度，155

°Cで・～8k・／m2・h・のろ過速　＄

度を得る・とができる。　　養

　一方，H，　F汚泥のように，　　kg・ds

　　　　　　　　　　　　　　　　㎡・hr

結果で見られるように，比抵

抗は1×103sec2／9以下にも

かかわらずろ過速度は155°C

で2kg／缶2・hr，165°Cで4

　kg／m2・hrと比べて小さな値

AC

！▲

9B

3，　・9’

／ぴ
　ノ

’！

！！

／

才

E夕

コ士

与W・句三

　　　140　　　　　150　　　　　160　　　　　170

　　　　－一一一一〉反応温度（℃）

図3．20　反応温度と炉過速度の関係

Nn戸、

些・

ool

50

　　0246810121416
　　＿一→圧搾時間（分）

図3．21　圧搾時のろ過速度とケーキ

　　　　含水率の関係
　　　　　（C処理場汚泥）
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である。この原因は，し尿消

化槽からの脱離液等のし尿排

水の流入による余剰汚泥の発

生量の増加と，し尿汚泥混入

による影響と思われる。

　いずれも反応温度を上げれ

ばケーキ含水率の低下，およ

びろ過速度の増加が期待でき

るが，反応温度の上昇にとも

なう臭気の発生，分離液の悪

化等の問題があるため，低温

加圧反応による熱処理では高

くても，反応温度は165（℃以

下がよい。

　図3．21～3．23に脱水曲

線として，圧搾時間とろ過

速度，およびケーキ含水率

の関係を示す。図3．21は

有機物含有率が40～46％

の汚泥の例としてC処理場

の脱水曲線を，図3．22は

有機物46～60％の一般下

水汚泥の例として1処理汚

泥の脱水曲線を，そして図

3．23はし尿処理施設を併

設した下水汚泥の例として

F処理汚泥の脱水曲線を示

す。いずれも，50％の含水

率の脱水ケーキを得るため

ろ過速度

Sr鷲（

↑

　　02468101214161820222426
　　　　　一圧搾時間（分）

図3、22　圧搾時のろ過速度とケーキ含水率

　　　　　の関係（1処理場汚泥）

　ろ
　過20
　速
　度　×ここ：：一・～、－

kgds
（

㎡・hr

　　lO

盒

遮

一ろ過速度
一一一一一一 Pーキ含水率

100

　ケ
　1
　キ
　含
　水
50率
　（％）

02468101214161820222426
　　　－一圧搾時間（分）

図3。23

↑

圧搾時のろ過速度とケーキ含水率

の関係（F処理場汚泥）
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のろ過時間とろ過速度を矢

印で示した。

　図3．24に反応温度と分

離液BODの関係を示す。

反応温度を上げれば，分離

液のBODは高くなるが，

この勾配は発生汚泥の種類

により異なっている。同じ

し尿処理場併設の汚泥でも，

F処理場汚泥のBODは非

常に高い値である。同様に，

反応温度とCODc，の関係

を図3．25に示す。これも

BODと同様，反応温度が

高くなればCODc，が高く

なるカ㍉1処理場汚泥のよ

うに，BODは比較的低い

がCOD・，が反応温度に関

係なく7，000mg／eと高いも

（s

㍉゜°°

　N4，000
6
83，000

t。。。

1，000

処理場

・1

×F

●E

oH
AC
ΦB

▽G

　　0130＿1呉150160170
　　　　　　　反応温度（℃）

図3．24　反応温度と分離液BODの関係
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oH
▲C
OB
▽G

0　　30　ユ　150　　　160　　170

　　　　反応温度（℃）

図3．25　反応温度とCOD・，の関係

のがあり，汚泥の発生源により異なった分離液COD。，を示す。

　　　　　　　　　　　　　　　　（22
第2節　低温加圧熱処理の分離液処理

　2．1　低温加圧熱処理法と高温法の分離液の比較

　　前節で各種汚泥に対しての熱処理効果と分離液の性状について述べた。

　　表3．7に低温加圧熱処理法の分離液と，空気を用いない高温法の分離液

　の水質比較を示す。いずれも1　m3／hrプラントで熱処理したときの分離液の性

　状であるが，処理対象汚泥により分離液の性状は異なっている。低温加圧熱

　処理法のCODcrは平均5，500mg／Z，　BODで平均2，300mg／Zとなっている。

　一方，高温法のCODcrは平均13，500mg／Z，　BODで平均5，200mg／Zとな

　り，低温加圧熱処理法の分離液は高温法に比べ1／2以下となっている。
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表3．7　熱処理分離液の性状比較

処理場名 Hi処理場 Ha処理場 A処理場 Ka処理場 Ki処理場

処理方式
低温

ﾁ圧
@

高温

@ 低温加圧法
高温

@ 低温加圧法
高温

@
低温

ﾁ圧
@

高温

@
低温

ﾁ圧
@

高温

@

条 反応温度℃ 145 200 145 165 200 135 145 200 160 200 160 200

件
反応圧力
@　㎏／㎡

72 1．8 77 8．0 1．8 1．0 1．0 75 1．8 75 1．8

生 TS㎎／Z 39β00 25，300 57500 4L600 33，600 30，900 32，000

汚

泥 SS㎎／Z 32，900 24，200 49，300 0，600 32，600 29，700 30，800

性
状 VTSmg／Z 39．2 53．8 40．9 46．3 46．9 62．5 659

TS㎎／Z 4，010 9，170 6，020 6，240 9，440 4，910 5，760 15，900 6，820 7610 8，370 8，470

SS㎎／Z 740 660 L100 560 520 680 640 5，400 1，560 180 90 100

分

SM㎎／Z 3，270 8，510 4，920 5，680 8，920 4，230 5，120 10，500 5，260 7430 8，280 8，370

離

VTS　％ 71．8 74．3 73．2 778 793 70．2 70．7 65．3 476 48．3 81．7 870
液　性

CODCr
@　㎎／z

2，920 12，630 7500 8，560 2，450 4，920 6，270 15，300 6，310 8，490 8，600 11，000

BOD㎎／Z 1，520 4，610 3，410 3，450 5，180 L550 1β90 5，680 3，020 6，290 4，040 5，050

状
NH3－N
@　㎎／L

83 260 220 230 310 62 69 950
一 一

140 一

T－N㎎／Z 340 790 464 480 890 178 230 2，500 一 ｝
830 一

　この分離液の色相を比較するため，吸光度測定を実施した。この結果を図

3．26に示すが，波長を410mμ～700mμと変化させて吸光度を測定した

結果，いずれの分離液も430mμ

で最大吸光度を示した。そこで波

長を430mμに統一し，200°C

の高温法の分離液を希釈して吸光

度を測定した。こうして高温法の

分離液を5倍程度希釈したものと，

低温加圧熱処理法の分離液吸光度

と同程度の吸光度が得られた。こ

の結果，低温加圧熱処理法の分離

液色度は高温法の1／5程度となる。

　つぎにこの分離液の差違をゲル

分子分画法にて解析した。

4，0

　　　鮒
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　　410　430　　470　　500　530　　560580610　　　　660　710

　　　　　－一波長（mμ）

図3．26下水汚泥の熱処理分離液の吸光

　　　　度測定



　表3．7に示すように熱処理分離液の溶解性物質濃度は3，　OOO～5，000mg／Z

と高い。上記分離液を0．45μのメンブランフィルターでろ過した後，セファ

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（35
デックスG－25により高分子より低分子へと展開した。この結果，図3．27

は1｛r処理場生汚泥上澄液の展開図，図3．28は反応温度165°C反応圧力10

kg／6m2の低温加圧熱処理反応の分離液展開図，図3．29は反応温度20σ゜C

の無酸素熱処理反応の分離液展開図である。

Ol

囲呆閤

20
S0
U0

W0

（§）OO←

E220
E260

図3．27　生汚泥一ろhue　2．　5　mL

1．0

一li、。

§鴛

§ll

反応温度　165℃
反応時間　60分
反応圧力　10ng／ed
低温加圧反応

図3．28　熱処理分離液

　図3．27に示す生汚泥上澄液の

場合，吸光度，TOCともに低い

がほぼ3つの画群に大別されるこ

　　　　（34
とがわかる。この汚泥を165°Cの

低温加圧熱処理反応で処理したと

きの分離液の展開図を図3．28に

示す。生汚泥上澄液よりも高くな

っているがほぼ同じ位置に3つの

ピークが表われている。またTO

Cのピークで見られるようにフラ

クションNo．20で最大ピークがあ

30

20

製1°

竺

§、。

§ls

図3．29　熱処理分離液

り，低温加圧反応により比較的高分子系のものが浴出していると考えられる。

　図3．29は反応温度200°Cで無酸素反応で処理した分離液のクロマトグラ

ムである。吸光度の曲線は複雑であるがピーク数で見ると，6～7つの画群
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からなっている。一方，TOCでは4～5つのピークからなり，第1ピーク

よりも第2，3，4ピークの方が高くなっている。これは反応温度が高くなっ

たことで高分子系のものが細分化され低分子化したことを示している。この

ように反応温度を⊥げることにより，分離液中の有機物を主とする溶存成分

は低分子化，および複雑化され生物処理困難な状態になると考えられる。

　つぎに低温加圧熱処理法の分離液処理法として直接活性汚泥処理と活性炭

吸着処理を行ない，これらが分離液に対してどのような除去特性を示すかを

知る目的で前述したゲル分子分画法を用いて解析した。

　図3．30は低温加圧熱処理法の分離液（図3．28に示す）をBOD負荷1．6

kgBOD／m3・日で活性汚泥処理した処理水を示す。また図3．31は活性汚泥

処理水をさらに活性炭吸着処理した処理水を示す。これらは，それぞれO．・45

μ以下の溶存成分を展開したものである。

　図3．28に示す分離液のゲルクロマトグラムと図3．30に示す活性汚泥処

理水のゲルクロマトグラムを対比して見ると，吸光度，TOCともに比較的

高分子領域の溶存成分が活性汚泥で除去されていることがわかる。各群3に

　　　　　　　　反応温度165℃
　　　　　　　　反応時間60分
　　　　　　　旨懸畿官

・一一・・一〔蕊㌶竺闘

図3．30　熱処理分離液 図3．31　熱処理分離液

おけるE220の増加は，　TOCの増加を伴っていないことで無機成分によるも

のと考えられ，生物処理によって生じた窒素などの代謝物と考えられる。

　図3．30に示す活性汚泥処理水のゲルクロマトグラムと図3．31に示す活

性炭吸着処理水のゲルクロマトグラムを対比して見るとわかるように，活性

汚泥で処理できなかった吸光度，TOC成分がほぼ完全に除去された形とな

っているo
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　低温加圧熱処理法の分離液中の有機物を主とする溶存成分は，比較的高分

子のものが多く存在することから直接活性汚泥処理を行ない，活性汚泥で処

理しがたい成分は活性炭吸着処理を行なうことでほぼ完全な処理ができるこ

とが判明した。

2．2　流入下水との混合処理

　濃縮汚泥の濃度を4％とすると，熱処理から発生する分離液量は流入下水

量の0．5％程度となる。低温加圧熱処理反応の分離液は前述したようにBO

D，CODは高温法の1／2～2／3，色度は1／4～1／6程度であり，また分離

液中の成分も生物処理しやすいことから水処理設備に返送してもほとんど問

題はないと考えられる。そこで熱処理分離液と流入下水とを混合し活性汚泥

処理実験を実施した。以下にこの結果を示す。

2．2．1　実験方法

　実験は階段式曝気槽を用いた。一段の曝気槽は40Zの完全混合槽になって

おり，これが5槽ある。実験装置のフローシートを図3．32に示す。流入下

水としてHr処理場の最初沈殿池越流水を用いた。実験は最初沈殿池越流水受

水槽から一定量を定量ポンプで，また熱処理分離液貯槽の分離液を定量ポン

プで一定量ずつ第1段目の曝気槽へ投入し，返送汚泥は最終沈殿槽の汚泥を

タイマーで流入汚水量の25％になるよう調整して返送した。また下水に対す

る熱処理分離液の混合比は1％になるようにし，曝気槽の汚泥濃度の調整は

SV（30分）が13～15になるよう毎日沈殿槽から余剰汚泥を引き抜いた。

岬鰍
定量ポンプ

　　　　　　　Over　Flow　　　④受水槽
　　　　（最初沈殿池
　　　　　　越流水）

　　　　　　　　　　　　㊥熱処理分離液貯槽

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　水中ポンプ

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　最初沈殿池上澄水

図3．32　熱処理分離液・下水混合処理実験装置フローシート
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2．2．2　実験結果

　表3．8aに低負荷での混合処理結果を，表3．8bに高負荷での混合処理結

果を示す。いずれも流入下水に熱処理分離液を1％混合したものを原水とし

　て用いた。BOD負荷の差異は流入下水のBOD変化によるものである。ま

た表3．8cに混合処理との比較のため流入下水のみの処理結果を示す。図3．

　33は低負荷処理でのBOD経時変化を，同様に図3．34tlc　CO　DMn経時変化

を，図3．35にCOD・，の経時変化を示す。

　140

　120
G100
ξ8・

）　　60
Q
2ぜ1

3／123／133／143／183／203／314／24／44／74／11

　　図3．33　BOD経時変化

↑

　刀　　百　Ok』肋唖処み　O　O

ミ100
1・・

§ll

↑、。

　　art23／133！‘43／」83！2・3！311／24／d4！74川

　　　　　　　　　　　　　　　　3／12　　3／13　　3／14　3A8　3／20　3／31　4／2　　4／4　　4／7　　4／11

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　日　　時
図3・34　CODMn経時変化　　　　　　　図3．35COD。，経時変化

　　BOD，　COD・，とも原水が変動しているのに対し，処理水は安定したもの

　が得られ，低負荷，高負荷ともBODは20（mg／Z）以下のものを得ることが

　できた。曝気槽での発泡は馴致期間でも少なく，活性汚泥が安定した後はほ

　とんど起こらなかった。
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　一方，CODはBODに比べ除去率が低下し，　CODMnで50～80％，　CODc・

で80％程度となっている。また，色度については，低温加圧熱処理反応の分

離液が高温法の1／5程度と低いことからして，処理水はほとんど無色に近い

状態のものが得られた。

　図3．36にBOD負荷とBOD除去率を示すが90％前後の除去率で安定し

た処理ができた。同様に図3．37tZc　BOD－SS負荷とBOD除去率を示すが

0．10～0．22kg／垣3・日の範囲で90％の除去率が得られた。

100

80

　60　40　20

0

100

80

　60　　　40

20

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　0　　0」0　　　　0．12　　0．14　　　0．16　　　0」8　　　0・20　　　0．22

　　　＿　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　 01　　　　02　　　　03　　　 0．4

　　　　　BOD－SS負荷　（kg・BOD／kg・日）
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　一一一→BOD負荷（kg・BOD／㎡・日）

図3．36　BOD負荷とBOD除去率の関　　図3．37　BOD－SS負荷とBOD除去
　　　　係（混合処理）　　　　　　　　　　　　　率の関係（混合処理）

　　表3．8に示した流入下水の処理結果と表3．8a，　bに示した分離液1％

　混合処理結果の処理水BODについて比較すると，流入下水のみの場合BO

　D負荷0．3kg／hm3・日で14（mg／Z）となり，一方，分離液を混合した低負荷で

　は11（mg／Z），高負荷では17（mg／Z）で分離液混合による処理水への影響

　は生じていない。これは低温加圧熱処理反応の分離が前述したように比較的

　生物処理しやすい成分から成っているためと思われる。活性汚泥の性状もS

　VI，　VS（揮発性物質）とも分離液添加による影響はまったく見られなかった。

2．5　高濃度活性汚泥法による分離液の直接処理

　前述したように熱処理分離液は生物的に容易に分解できるため，従来の標

準活性汚泥法よりもさら嶋負荷処理が・丁能である（92しカ、しB。D濃脚・大

きいため，さらに高負荷の処理を行うには，曝気槽DOを高める必要があ

　　　　　　　　　　　　　　一228一
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る。所が熱処理分離液に於ては，一般下水よりも発泡しやすいため，単に曝

気槽で空気量を増やすと発泡の問題が起こりDOを高く保持することは困難

である。そこで一部酸素ガスを加えることによりDOを3㎎／⑫程度まで上げ

て高濃度活性汚泥法による処理効果のテストを実施した。

2．5．1　実験方法

　実験は返送汚泥を容易に行うため完全混合型曝気沈殿装置（エクステンド
ユー。、）を用いて行っ己違気槽の有効容量は、。。e　一，・ある。

　図3．38に実験装置のフローシートを示す。分離液原水は，定量性を有す

る分離液移送ポンプ（型式モノポンプ）により所定の負荷となるように曝気

槽へ投入した。曝気槽は曝気プロワからの空気により曝気され，溶存酸素濃

度（DO）は0．5～1．　0　mg／Zに保った。さらに酸素曝気法として曝気槽のDO

を高める目的で7m3用の酸素ボンベより98％以上の純酸素をフローシート

中の※印から注入し，DO4．0～5．Omg／Zにて運転を行った。これは，小

形機による実験では空気のみによりDOを高く保つためには，多量の曝気空

気を必要とし，そのため曝気槽での発泡が問題となったためである。曝気槽

の水理滞留時間は，空気法は5日，2日，酸素添加法は2日，1日について

て行なった。各条件においてSV30が20～40程度となるように沈殿池底部

※02

一

理水

亨

P

余剰汚泥∈一一一一」

曝気沈殿槽 分離液移送ポンプ　　　分離液貯槽 曝気プロワ

図3．38　分離液処理装置フローシート
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より余剰汚泥を毎日引き抜いた。試料採取は汚泥馴致期間として3～4週間

を経た頃から始め，最低2週間は同一条件にて運転した。

2．5．　2　実験結果

　表3．9に汚泥馴致後の試料採取期間における曝気槽運転条件とその時の

処理効果の平均値および標準偏差を示す。実験は空気法で5日滞留（BOD

容量負荷0．8kg／缶3・日）と2日滞留（BOD4kg／m3・日）を酸素添加法で2日滞

（BOD負荷2kg　／m3・日）と1日滞留（BOD負荷4　kg／垣3・日）を目標に行なっ

た。図3．39に馴致後の定常運転時の運転条件とBOD，　CODの経日変化

を示す。入口分離液の性状は，生汚泥の濃度により変るため，日変化はかな

り大きい。そのため，BOD容量負荷は図に示すようにかなりの巾で変動す

る。曝気槽のコントロールはDOとSVだけであったが，空気法は5日滞留

でMLSSが4，000mg／Zで安定し，　SVIが50程度であった。また2日滞

留ではMLSS6，500mg／乙で安定し，　SVIが60程度であった。しかし1日

滞留までにするとSVIが100を越え，沈殿池でのSSの流出が起り安定し

た運転を行うことができなかった。一方酸素添加法ではDOを4～5mg／Z

と高く保つことによりMLSSを高く保持することができ，2日滞留でML

SSが7，000mg／Zになり，　SVIが40程度，1日滞留に於てもMLSS

が11，000　mg／ZになりSVIが30と沈降性のよい活性汚泥となった。しか

し半日滞留では，空気法の1日滞留と同様沈殿池でSSの流出が起り安定し

た処理を行なうことができなかった。BOD，　CODについては，入口変動

に対し曝気槽を完全混合型とし，さらに長時間曝気ということもあって，処

理水質はほぼ安定している。しかし，SSについては，溶解性SSが多いこ

とと，沈殿池を曝気槽と一体型としたため，沈殿池下部での乱れのため流出

ssはかなり変動した！38
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表3．9 分離液処理実験結果

平均）±（標準偏差）

方　　式 空 気　　　法 酸　素 添　加　法

滞留時間 5　日 2　日 2　日 1　日

項　　目　　　　　　　期　　間 7／23～8／3 9／29～10／20 8／16～9／8 10／9～10／22

MLSS　　　　（mg／Z） 4320±391 6，470±415 6，920士912 11，800±522

BODSS負荷（kg／kg／日） α18±0．05 0．31±0．04 0．27±0．07 0．34±0．04

BOD容量負荷（kg／kg／日） 0．79±0．17 2．00±0．22 1．86士0．34 4．03±0．38

水　　温　　　　　　（℃） 28．7±1．76 22．2±1．87 276±1．76 22．9士2．01

SV30　　　　　　（％） 19±1．5 40±70 28±3．4 37±49
S　V　I 45±4．6 61±1．0 41±2．4 31士3．1

D　O 0．5～1．0 4，0～5，0

ln 4．9±0．2 5．4±0．4 5．4±0．6 5．4十〇．5　一

P　H　　　　　　　　out 76±04 77±0．2 6．4±1．4 70士0．4

（一）
　 一 一 一

1n 8，900±415 7，400±338 7，100士610 7，500±407

T　S　　　　　　　　out 3，410±144 3，080±136 3，650±265 3．330士123

（㎎／z）　　除去　率 61．7％ 58．4％ 48．6％ 55．6％

ln 234±61．9 288±122 284±979 259±113
S　S　　　　　　　　out 128±44．6 196±88．5 164±79」 152±68．9

（㎎／L）　　除去　率 46．2％ 31．9％ 42．3％ 41．3％

ln 8，680±420 7，110±317 6，810士595 7，240±402

S　M　　　　　　　　out 3，280±111 2，900±128 3，480±215 3，180士98．9

（㎎／z）　　除去　率 62．2％ 59．2％ 489％ 56．1％

ln 3，940±900 4，000±432 3，760±572 4，040士384

BOD　　　　　　　out 162±22．7 291±949 115±60．8 156士53．3

，（㎎／z）　　除　去　率 95．9％ 92．7％ 96．9％ 96．1％

in 2，860±249 2，420±264 2，130±310 2，520±228

CODM。　　　　　　　out 865±91．5 832±89．4 890±793 940±112
（㎎／z）　　除去　率 698％ 65．6％ 58．2％ 62．7％

1n 8，730±717 8、060±664 7，990±1，070 8，390±619

CODc，　　　　　　　out 1，760士147 2，010±210 2，140±169 2，400±574
（㎎／z）　　除　去　率 79．8％ 75．1％ 73．2％ 71．4％

1n 145 326 259 326
NH4－N　　　　　　out 160 334 190 181

（㎎／L）　　除去　率 一10％ 一2．5％ 26．6％ 44．5％

in 829 708 679 708
T－N　　　　　　　out 484 481 332 340

（㎎／L）　　除去　率 41．6％ 32．1％ 51．1％ 52．0％

in 52 52．6 52．9 52．6

T－P　　　　　　　out 8 25．6 22 22

（㎎／L）　　除　去　率 84．6％ 51．3％ 58．4％ 58．2％

in 3，460±185 2，800±179 2，700±366 2，820±198

TOC　　　　　　　out 663±170 639±110 717±46．2 810±63．6

（㎎／z）　　除去　率 80．8％ 772％ 73．4％ 713％
S　S　　（㎏SS／㎏BOD） 0．32 0．19 0．18 0．11

VS　S　（㎏SS／㎏BOD） 0．25 0．15 0．15 0．10
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2．5．ろ　空気法と酸素添加法の比較

　図3．40に今回の実験で運転できる各条件の比較を示す。酸素添加法はD

Oを高く保つことによりMLSSを高く保ち，高いBOD負荷で処理するこ

とを目的としたものである。図3．40は横軸に滞留時間をとり縦軸にMLS

S濃度，BOD容量負荷，　BOD－SS負荷を示すが，空気法，酸素添加法と

も同一曲線にのっており，生物反応に対しては，空気法，酸素添加法とも全

く差がないことを示している。

　これは実プラントで運転可能と考えられるSV30が20～40という運転条

件に従って余剰汚泥の引抜を行なった結果と考えられる。今回の実験では，

曝気槽MLSSは空気法では」二限が8，000mg／／程度であり，最適条件は

6，000mg／乙程度であった。一方酸素添加法では曝気槽のDOを高く保つこ

とができるため，MLSSを12，000mg／Zに保つことが可能であった。

　また，BOD－SS負荷が0．3kgBOD／kgSS／日程度であったことから，

一一Z一一

　5

　　　　　4
　　　　　　BOD
　　　　　SS負荷
　　　　　（ks／kg／
　　　　　　日）
　BOD　　　3　　0・3
容量負荷

（㎏／mi／日）

2

0

OAロ：空気’ ：酸、J、、口’

一一一 香[一一
12，000

11，000

10，000

9，000

8，000

7，…鑑繕
　　　（ng／の
6，000

5，000

4，000

3，000

2，000

1，000

図3．40　各方式における運転条件
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流入BODを4，000mg／Zと仮定すると，滞留時間は2．2日と計算される。

2．5．4　処理効果

　各条件における処理効果を表3．9　に示したが，主要な水質評価項目であ

るBOD，　COD・．，　COD・，，　TOCの除去率とBOD　SS負荷の関係を示し

たのが図3．41，BOD容量負荷との関係を示したのが図3．42である。図

100

80

　　60除去率％

40

20

0

㊧田 ⑳口㊧田⑳田

0　　　　　　　0．1　　　　　0．2　　　　　　　　　　0．3　　　　　　0．4

　　　BOD－SS負荷（kg／㎏／日）

　図3．41　BOD－SS負荷と除去の関係

100

80

60（％）

40

、。講纂加法

　　BOD　：o

　CODMn：x
　CODcr：△
O　TOC　：ロ

より，今回の実験条件の範囲では処理効果には空気法と酸素添加法とには大

きな差はないと思われる。BODについては除去率で90％以上，処理水質

で300mg／Z以下を示し，水処理系へ返送しても問題のない濃度まで比較的

容易に処理されている。CODに関しては，一般に生物処理には限界がある

と言われているが，今回の実験においてもCOD・。除去率は60～70％，　C

OD・，除去率は70～80％程度しか処理することはできなかった。特にCO

DM。に関しては総量規制の問題があり，現在の規制値には充分対応できるが，
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図3．42　BOD容量負荷と除去率の関係

将来規制が厳しくなれば凝集沈殿や活性炭吸着等の新たなCOD成分除去プ

ロセスを組合わせる必要があろう。

　空気法ではDOが低いため，　Ab－Nの分解が起るがNHk－Nの硝化速度が

小さいため2日滞留に於てもNH3－Nの増加がみられた。一方酸素添加法で

はDOが高いためNH3　－Nの硝化が進み，　NH3　－Nの減少がみられた。一方

T－Nは，空気法，酸素法とも40～50％程度の除去率が得られる。これは

長時間曝気槽に於ても脱窒が起こることを示している。後述の実プラントに

於ても50％程度の脱窒が起こっており，熱処理分離液処理でも脱窒が期待

できる。実際プラントにおける曝気槽は，今回の実験プラントよりも水深が

深く，空気曝気のみでもDOを高く保つことが可能となるため，　BOD容量

負荷で1．6～2kg／垣3・日　までの運転が可能であり，この長時間曝気法により，

水処理等へのN－P負荷を50％程度低減することができる。この熱処理分

轍の脱窒実験は現在，K市S。処鞠で循環法を用いて実施してい㍗41）
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2．4．COD除去と脱色プロセスの検討

　熱処理分離液は汚泥中の有機物の溶出により高濃度の溶解性物質を含んで

おり，一部着色成分が存在することで分離液は淡黄色を帯びている。BOD

成分は，生物処理により容易に除去できるが，COD成分は60～70％しか

除去できず，色度も約50～60％しか除去できない。そこでこのCOD成分

と着色成分の除去のため凝集沈殿，活性炭吸着，オゾン酸化処理を試みた。

以下にこの結果を述べる。

2．4．1　凝集沈殿実験

　実験はジャーテスターにより行なった。まずCa（OH）2によりpHを11

に調整し，バンド添加量（A1203として）を600～1，200mg／Z，ポリマー

（スミフロックFA－40）を1mg／Z添加して行なった。

　実験は熱処理分離液を直接凝集沈殿にかけるのと，長時間曝気により生物

処理した分離水とについて行なった。表3．10に熱処理分離液を直接凝集に

より処理した結果を示す。バンドの好凝集pH域は一般に6．0～6．5であるが，

熱処理分離液ではpH　4．0～5．0でもっともよい凝集状態となった。熱処理分

表3．10　凝集沈殿実験結果（直接処理）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　（対象：熱処理分離液）

項目 pH BOD CODc， MLSS TS DS SS VS 色度

原水

一 5．65
　1，560

i㎎／L）
5，500

i㎎／L） 一
　5，940

i㎎／L）
4，520

i㎎／z）
　L420
i㎎／L）

78．7

i殉 0，930

1 　　600

i㎎／L）
5．05

　　920
i41．〔％） 4，320 2，070 7，670 7，120 550 55．9 0，355

2 700 4．85
　　740
i52．6％）

　4，660

i153％）
1，180 8，780 7，670 1，110 59．2 0，455

3 800 4．75
　　860
i44．9％） 4，660 1，310 9，440 8，440 1，000 59．6 0，485

処理水

4 900 4．6
　1，020

i34％）
4，790

i12．9％）
1，710 9，080 8，260 820 58．5 0，455

5 750 4．8
　　930
i40．4％）

4，860
ill．7％）

1，370 10，070 9，060 1，010 58．9 0，475

6 1，000 4．5
　1，040

i373％）

4，930
i10．4％）

2，420 10，830 10，160 570 52．8 0，490

7 1，200 4．3
1，030

i34％）
4，790

i12．9％）
850 12，050 11，250 800 62．0 0．56

離液の色度は波長430mμで0．93であるが，バンド600mg／L，ポリマー1

mg／L添加することにより吸光度は0．355と約1／3になったが，これ以上の

　　　　　　　　　　　　　一238一



バンドを添加しても色度は低下しなかった。しかしながら図3．43の1～7

に示すように，フロックの沈降性はバンドの添加量が増えるとよくなる傾向

にある。一方，BOD，　COD・・は凝集沈殿による除去は期待できずBODで

40％程度，COD・，で20％程度となる。分離液の直接凝集沈殿es　，色度成

分除去にはある程度有効と思われるが，高濃度の溶解性物質を含んでいるこ

とから多量の凝集剤を必要とし，それに伴って多量の汚泥発生がある。また

BOD，　COD・，の除去も期待できないことから実際上無理かと思われる。

　次に生物長時間活性汚泥処理後の分離液を対象にジャーテストを行った。

この結果を表3．11に示す。図3．44に高分子凝集剤を1mg／Z添加後の
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表3．43　沈　降　曲　線
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バンド添加率と

COD除去率の
関係を示す。バ

ンド添加率200

～250mg／Lで

除去率は最大と

なっている。図

3．45に高分子凝

集剤添加率とC

OD除去率の関

係を示す。バン

　ド添加率200

　mg／Lでは高

分子凝集剤の

効果は一定で

ある（

　この結果よ

り，凝集沈殿

によりCOD

は約50％程

度除去できる

ことがわかるo

CODMn
除去率（％）

CODMn
除去率（％）30

PHを6に調整

高分子凝集剤添加率：1％

PH調整せず

　　0　　　　50　　　　100　　　　150　　　200　　　250　　　300

　　　　　　　　　　バンド添加率（蜴／4）

図3．44　バンド添加率とCODMn除去率の関係

バンド添加率：200mg／’L

NaOHによりpH6に調整

高分子凝集剤添加率（㎎／の

図3．45　高分子凝集剤添加率とCOD・．除去率の関係
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表3．11　凝集処理実験結果

実　　験　　廠 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11

バンド添加率（シ） 50 100 150 200 250 300 200 200 200 200 200

高分子凝集剤添加率
@　　　　（㎎／z）

1 1 1 1 1 1 1 2 3 4 5

pH　　　（一） 4．0 5．5 4．4 4．3 4．2 4．2 NaOHによりpH6に調整

原水CODM。（㎎／Z） 460

処理水CODMJ㎎／Z） 390 325 300 280 250 310 230 250 230 240 230

除　去　率　　（％） 15 29 35 39 46 33 50 46 50 48 50

　このように分離液直接での凝集沈殿ではCODの除去はまったくできず，

しかも脱色を行なうために硫酸バンドを600～700mg／乙程度必要としたが，

分離液を長時間曝気による生物処理後では，硫酸バンド200～250mg／Z

でCOD・。で50％程度の除去率を得ることができる。

2．4．2　活性炭吸着実験

　熱処理分離液を直接生物処理した場合前述のようにBOD除去率は80％

以上得られるが，吸光度による色度除去は20～30％しか得られない。その

ため脱色プロセスの一つとして活性炭吸着実験を実施した。以下にこの結果

を述べる。

　（1）　実験方法

　原水には低温加圧熱処理方式の分離液をBOD負荷0．8kgBOD／fri3　・日で活

性汚泥処理した処理水を用いた。その処理水を原水として，定量ポンプでカ

ラム上部に設けた貯槽に供給した。カラム下部に設けた調整弁でSVが1に

なるように原水を貯槽からカラム内に通水した。処理水は自動サンプリング

装置で採集した。実験装置の概要を図3．46に示す。

　（2）　実験条件

　実験条件を表3．12に示す。

　（3）　実験結果

　実験は活性炭吸着による脱色効果をおもに求めるため比較的低負荷で運転
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した。この結果表3．13に示す。図3．47－a～dにpH，　BOD，　COD・，，吸

光度による色度の経時変化を示す。

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　表3．12　カラム仕様と実験条件

項　　目 数　　値

カラム　直径 19　　　　mm

活性炭層　高さ 300　　　　mm

活性炭量 374　　　　9

〃 85　　　　cc

平　　均　SV

@　　　LV

0．94m2／㎡／H

@2．81cm／H

　　　　　　　　自動サンプリング装置

図3．46　活性炭吸着実験

　色相についてe＃　，430mμにおける吸光度でみると約170時間以後でに悪

化している。この時点で活性炭が劣化したと考えるとベッドボリューム157，

活性炭吸着量で5．2mg／鱈，　C　O　D吸着量で126　mEyfLとなり，活性炭カラム

での吸着量としては低い。

　運転開始から70時間までのpHは7前後であったが100時間以後は5～

6の間となり安定した。

表3．13　BODに対する活性炭の老化

　　　　BOD
?@目

10　（㎎／．e．） 20　（㎎／L） 30　（㎎／L）

ベッドボリューム
@　　㎡／m3

11 50 140
活性炭吸　量
@（BOD㎎／9）

0．95 2．30 5．47

運転時間　（Hr） 13 47 132

　BOD除去率は，表3．13に示すようにBOD10mg／Z以下の処理水を

得るには13時間しかもたない。またBOD20mg／Z以下ならば47時間，
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図3．47　活性炭塔による吸着効果
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表3．13 活性炭吸着処理実験結果
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ベッドボリュームで85．0，活性炭吸着量で2．　3　mg／Zと下水の3次処理等と

比較して悪い。このことは分離液中のBODは活性炭で吸着しにくい低分子

系のものが多いためと思われる。

　COD・，は比較的吸着されやすく，170時間までは70％程度の除去率が

得られる。表3．14にCOD・・に対する活性炭のCOD・，吸着量を示すが，処

理水150mg／Z以下ならば126mg／喜の吸着能力をもっている。

　以．上のように脱色プロセスとして活性炭は有効であるが，3次処理に用い

る活性炭吸着塔の設計値とは異なる結果となった。

表3，14　CODに対する活性炭の老化

　　　CODc，
?@目 100（㎎／L） 150（㎎／L） 200（㎎／L）

ベッドボリューム

@　（㎡／㎡
17 155 162

活性’吸　量
iCOD・・㎎／9） 15．6 126．1 130．7

運転時間　（Hr） 18 169 177

2．4．3　オゾン処理実験

　一一般に，発色現象は下記のような発色団によるためであるとする説や，分

子内の共役二重結合による共鳴混成体がその原因であるとの説がある。

発　色　団，

共役二重結合；

／＼

C
　＝

C
＼／

基ンレチエ

N＝C
＼／

基ルビ
一力

O＝C
＼／

基ルニボルカ

OO
！、

N基ロ
ト

ニ

A＝C－（C＝C）n－B

アゾ基一N＝N一

オキシアゾ基一N＝N－
　　　　　　　　　ll

　　　　　　　　O

　　　　　　　＼チオカルボニル基
　　　　　　　／

ニトロン基一N＝O

　これらはいずれも不飽和結合をもっており，オゾンは不飽和結合と反応し

やすい。そのためにオゾン酸化によりこれらの不飽和結合が酸化または分解
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され，発色機能を失ない脱色するものと考えられる。その結果，有機酸，ア

ルデヒドなどを生成する

と推定されている。そこ

で活性炭吸着と同様に分

離液の活性汚泥処理水を

原水として用い，色度成

分除去方法としてオゾン

酸化による脱色実験を行

なった。その結果を以下

に述べる。

　（1）　実験方法

　実験のフローシートを

図3．48に示す。原水を

酸化塔に入れ，オゾン発

生機からのオゾン化空気

2％溶液

酸化塔

サン
@プル

流量計

残存オゾン吸収びん オソン
生装

実オゾン添加量＝発生オゾン量一残存オゾン量

　図3．48　実験フローシート

　0．5

‘o．4

芭o・3
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ヤ・1

　　0
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　20　　40　　60　　80　　100　120
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　→オゾン室（〃i9／e）

　　　　　　　　　　　　　　　　　図3．49　オゾン添加量と吸光度の関係

を酸化塔下部から投入して処理した。未反応オゾンはヨウ化カリウム2％溶

液に吸収し滴定法でオゾン量を算出した。

　（2）　実験結果

　表3．15と図3。49にH処理場発生汚泥の長時間曝気による生物処理後の

分離液を対象にオゾン脱色テストの結果を示す。オゾン添加量と色度の関係

を図3．49に示すが，オゾンを120mg／Z程度添加しないと無色に近い状態

とはならなかった。

　一方，BOD，　COD・，は色度除去と比較して除去効果が少なく，オゾン添

加量120mg／ZでBOD除去率40％，　COD・，除去率10％となる。

　次に比較的分離液濃度が高いK市Sa下水処理場の生物処理後の分離液処理

水を対象にオゾン処理のテストを実施した。当処理場は処理区域に染色工場

を多くもっているため，下水中にも色度成分が含まれている。そのため分離

液のCODと色度が高い。表3．16に実験結果を示す。オゾン化空気量は40

N／／min処理原水量は70Lであった。表中，色度欄のO内は色度除去率を示

す。　　　　　　　　　　　　－246一



表3．15　オゾン処理実験結果

EXP　　　　　　NO

原水 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

処理時間（min） 　
10 20 25 30 40 50 60 70 80 90

オゾン量　㎎／Z 一
15 30 37 44 59 71 85 100 ll5 129

　　　　　　　　　㎎／z

bODc，除去率
@　　　　　　　　　（殉

511 496

Q．9

506

O．9

506

O．9

506

S．8

506

O．9

506

O．9

486

S．8

460

P0．0

460

P0．0

460

P0．0

　　　　　　　　　㎎／z

aOD　除去率
@　　　　　　　　　（◎

　37 34

W．1

　32

P3．5

　31

P6．2

　　32

P3．5

　　29

Q1．6

　　28

Q4．3

　26

Q9．7

　　24

R5．1

　　22

S0．5

　　23

R7．8

　　　　　　　　　　420色　　度　　　　　　　　　　mμ

0，480 0，375 0，313 0，285 0，260 0，242 0，197 0，188 0，153 0，143 0，130

対象水：熱処理分離液・活性汚泥直接処理水

60

色40
度

除

去
　　20
率

〔％〕

00

0

0109／Hr
×159／Hr
　209／正lr

20　　　　　　25
　実累積添加量

　300
　実累積添加率ト㎎／Z

　　　図3．50　実累積添加量・実累積添加率と色度除去率の関係

　図3．50に実累積添加量，実累積添加率と色度除去率の関係を示す。実累

積添加量は発生オゾン量から排オゾン量を差し引いて求めた量である。今回

はオゾン発生機の容量から添加量が10～20g／Hrの範囲で行ったが，これ

以上の添加量でも脱色効果は変わらないと思われる。

　このようにS処理場での分離液の脱色条件としてはH処理場よりも多くの

：オゾンが必要となり，接触時間60～90分，オゾン添加率200　mg／L以」二が
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必要である。またCODやBODについてはほとんど除去できなかった。
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第5節低温加圧熱処理の臭気処理

　前述したように，熱処理法は汚泥の脱水性を改善するが，汚泥の溶出による

脱離液の悪化と，臭気の発生が問題となる。ここでは反応速度の差による臭気

濃度の分析，また熱処理設備での臭気発生源と，その臭気濃度について分析を

行ない，これを集めた臭気の処理方法の検討をする。検討する処理法は，水洗

法，直接燃焼法，活性汚泥による吸着法，およびオゾンと二液洗浄による化学

処理法である。

　3．1　発生臭気の調査

　　低温加圧熱処理プラシトの臭気は，反応缶に空気を吹き込み165°Cの状態

　で反応缶分解ガスとして引き抜くため，熱処理汚泥の臭気は高温法に比較し

　て非常に低い。しかし無処理とはいかないためKa処理場で行なった臭気処

　理システムを図3．51に示す。臭気ガスはその強さにより①熱処理系濃臭，

　②熱処理系薄臭，③一般薄臭とに分類した。さらに防臭対策の基本方式とし

　て，各室ごとに次のように分類した。

　　a．密閉拡散防止室

　　　　通常人が出入りしない箇所で負圧密閉構造とし，－3mmA　q程度の負

　　　圧で臭気を室外に出さないようにする。

　　b．密閉排風吸引室

　　　　脱水機室等作業上，入が出入りしなければならぬ箇所で，－lmmAq

　　　の負圧密閉室を作り，本箇所より他に臭気が拡散するのを防ぐとともに，

　　　箇所内は強制送風換気脱臭とする。

　　c．密閉換気室

　　　　分離液処理室のように臭気として薄い箇所は換気脱臭とする。

　　d．その他

　　　　ポンプ室等のように常時臭気の発生がない場所は，強制換気のみとす

　　　る。

　　Ka処理場ではこのように各室を分類し，脱臭処理方式を決定した。臭気

　発生場所と臭気分類を表3．17に示す。これら各室の臭気成分の測定をK市

　Sa処理場と，　N流域下水道Ka処理場に設置したテストブラントで行った。

　　　　　　　　　　　　　　　　－249一
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臭気発生場所と臭気分類表3．17

×全く無し△やや有○多い人の出入が

熱濃 熱薄汚 一 強 自 熱 通出 密す 室

階高 発　　　生　　　源
処理 処臭泥

搖?n

般薄 制換 然換

雛
常入有人り

閉る

ｺ 分

系臭 系性 臭 気 気 無 の　無 と 類

地下 L　熱処理濃縮槽 ○ ○ × ○ A

2．熱処理汚泥貯槽 ○ × ○ A

3．分理液ピッ　ト ○ ○ × ○ A

4．ス　カ　ム　ピ　ッ　ト ○ × ○ A

5．調　　　整　　　槽 ○ × ○ A

6．沈　　　殿　　　槽 ○ ○ △ ○ C

7　除　　　砂　　　槽 ○ × ○ A

8．サ　ー　ビ　ス　槽 ○ × ○ A

9．集　　　水　　　槽 ○ × ○ A

10．汚泥ポン　プ室 ○ ○ D

11．分離液ポンプ室 ○ ○ D

12．アッシュコンベヤ室 ○ ○ ○ ○ D

1階 1．プ　ロ　ワ　ー　室 ○ ○ ○ C

2．曝　　気　　槽　　室 ○ ○ B

3．焼　　却　　炉　　室 ○ ○ ○ ○ D

4．前　　処　　理　　室 ○ ○ ○ C

5．熱　　処　　理　　室 ○ ○ ○ D

6．倉　　　　　　　庫 ○ ○ ○ D

2階 1．ケーキコンベア ○ A

2．　ケーキシュー　ト ○ A

3．ケーキコンベア室 ○ ○ × A

4．焼　却　ヤ　ー　ド ○ ○ ○ D

5．熱処理ヤー　ド ○ ○ ○ D

3階 1．脱　　水　　機　　室 ○ ○ ○ B

2．ケーキコンベア ○ ○ A

3．　ケーキホッパー ○ ○ A

4．熱処理ヤー　ド ○ ○ ○ C

5．脱　水　ヤ　ー　ド ○ ○ C

6．焼却炉ヤ　ー　ド ○ ○ ○ C
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表3、18

反応条件

発生源別悪臭成分分析結果

　反応温度160～164°C

　反応時間　56～65分
　空気吹込量　　9～　14Nm3／hr

反応缶
ｪ解ガス

熱処理汚
D濃縮槽

熱処理汚
D貯留槽 曝気槽 循環槽 分離液槽 脱水機室

アンモニア

@　NH3

Ka

ra

0．18～0．52

@0．125

0～0．0135

O．005～

@　0．086

0．Oll～

@0．747
O．044～

@0．343

5．33～709

O．091～

@　1．32

0．141～

@　1．13
O．045～

@0．935
0．706～

@2．691

0．104～

@0．104

硫化水素
@　H2S

Ka

ra

0．7～1．8

P2．9

0～0．0094

O～0．74

0．000233

O．007～

@α008

0．00139

O～0．007

　0

O～0．14 0～0．016

0～0．0007

メチルメルカ

vタシMM

Ka

ra

1．3～74

Q9．15

　0
O．0016～

@　1．84

0．0039～

@0．107
O．0015～

@　0．06

　0
O．0016～

@　0．007

0．0826

O．204～

@　3．74
0．0026～

@α019

0

硫化メチル

@　DMS

Ka

ra

L6～9．9

O．62

0．048～

@　0．21
O．0029～

@　0．10

0．039～

@0．114
O．0038～

@0．026

0．022～

@　0．083
O．0006～

@0．00225

0．004～

@0．0415
O．065～

@0．432
0．00126～

@0．0088

0．0019～

@0．0003

二硫化メチル

@　DMDS

Ka

ra

0．Ol58～

@0．0411

W．21

0．13～1．24

ｿ0014～
@　0．44

0．0312～

@0．155
O．0092～

@　0．12

　0
O．00014～

@0．0046

0＞0．00295

O．01～0．07
0．0003～

@0．0055

0．0086

トリメチルア

~ン　TMA

Ka

ra

OJ　3～1．6

O．0047

0～0．092

@　0

0～0、406

@　0

00 00

0～α0015

0．0003～

@0．322

アセトアルデ

qド　　R．CHO

Ka

ra

0～0．744

O，194

14．2～25．8

O．004～

@　13．0

0．22～9．04

O．024～1．6

0，344

O．008～

@0．043

0．0016～

@0．197
O．0016～

@0．496
α0004～
@　0．58

0，144

ス　チ　レ　ン

Ka

ra

0～0．001

@一

0～0．0026

@　一

0．00589

@一

0一 0一 〇一 0一

臭気の分類
熱処理系

Z　　臭

熱処理系

Z　　臭

熱処理系

Z　　臭
一般薄臭

生汚泥臭

齡ﾊ薄臭

熱処理系

Z　　縮

熱処理系

磨@　臭

発生状態の

ｪ　　　類
A A A C A A B

単位　ppm
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濃

度

（ppm）

1

5

0，1

5

O．01

245．92

143．28

’

1，316NH　3
　臭気濃度
i官能試験による）

100

0，752 3

0
48．55 47

0．432DMS

0343NN　3

0．241R－CHO

　　　　’
@　　／、0・102DDS 、、、 γ

0．123R－CHO
1

、 ’

、　’
’

、

’

、

5
、

0．0 弍 16R－CHO
0．03

一

0．029NH3

0021

＼、

v
DMD　S

一 一 一
1

、

0．0051MM ！

、

、

！ ．0038DMS

0．00275DMS＼

＼
＼　＼

　　1　　　　　　　　　2　　　　　　　　　3　　　　　　　　　4　　　　　　　　　5

i濃縮槽）　　（分離液貯槽）　　　　　　　　（濃縮汚泥貯槽）　（循環槽）

臭気濃度

　　O．OOO55MM
（曝気槽）

図3．52　発生源臭気濃度と悪臭成分
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表3．18にそれぞれ発生箇所ごとの臭気分析結果を示す。各成分とも反応缶

分解ガスと濃縮槽，汚泥貯留槽とが大きく熱処理系濃臭となる。熱処理分離

液を処理する曝気槽の臭気は，活性汚泥で処理されているためアンモニア以

外は分離液槽の臭気は1／100程度にまで減少している。これは熱処理系の

臭気は，活性汚泥より除去されることを示している。しかし曝気槽では分離

液中のアンモニァ性窒素が高いため一部気化が起こるためアンモニア濃度が

高くなる。またKa処理場では測定対象成分8種のうち最も高濃度のものは，

濃縮槽および汚泥貯留槽でのアセトアルデヒドである。一般には，下水汚泥

はアルデヒドは少ないが，熱処理汚泥の場合は高くなっている。これは反応

缶に空気を吹き込んでいるため，汚泥が酸化され，アセトアルデヒドの濃度

が高くなったと思われる。図3．52にSa処理場でのデーターをもとに各臭

気成分と臭気濃度の関係を示す。アルデヒドのカーブと臭気濃度のカーブが

よく一致していることから，低温加圧熱処理汚泥の臭気成分の原因はアルデ

ヒドである。

　　　　　　　　表3．19　悪臭防止による悪臭物質

臭気強度 規制基準値　（単位ppm）

悪臭物質 2．5 3 3．5

硫　　化　水　　素

＜`ルメルカプタン

ｰ　化　メ　チ　ル

j硫化メチル

gリメチルアミン

A　　ン　モ　　ニ　　ァ

Aセトアルデヒド

X　　チ　　レ　　ン

0．02

O，002

O．Ol

n，009

O，005

Pα050．4

0．06

O，004

O．04

O．03

O．02

Q0．10．8

3．5

O．01

O．2

O．1

O．07

T0．52

Ka処理場での臭気分析では還元性硫黄化合物で最も多いのは二硫化メチル

でついで硫化メチルである。硫化水素とメチルメルカプタンは検出限界以下

の場合が多い。Sa処理場ではメチルメルカプタンと硫化水素はかなり高い
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が，硫化メチル，二硫化メチルはKa処理場の場合より低い。分解ガス以外

はトリメチルアミン，スチレンともに検出限界以下が多く，臭気成分としては

問題とならない。このため低温加圧熱処理システムからの臭気除去としては，

従来の脱臭方式にさらにアルデヒドを除去することを考慮せねばならない。

表3．19に悪臭防止法による悪臭物質の臭気強度と規制基準値を示すが，脱

水機室では，一般の規制基準2．　5程度となっている。

5．2　反応条件と臭気成分

　従来の高温熱処理法は，汚泥の脱水性は改善されるが，臭気の問題，分離

液の悪化などを生じるといわれてきた。これは主に反応温度を190～200

°Cとするため，一部汚泥の熱分解が起こり汚泥中に分解物が生成され，汚泥

の臭気の悪化をまねいていた。低温加圧熱処理法では，反応缶に空気を吹

き込み，反応缶を酸化状態に保つことにより従来より低い反応温度で，汚泥

の脱水性の改善を行なっている。

　表3．20ua　Ka処理場で実施した1m3／hr規模のテストプラントでの高温熱処

理と低温加圧熱処理との発生臭気の分析結果を示す。低温加圧熱処理では，

反応缶より常時分解ガスを排出しているため，容易に臭気ガスを採集するこ

とができ，その発生量も正確にもとめることができるが，高温法では発生量

をもとめることができない。しかし，発生時の臭気成分を比較すると，高温

法では反応缶を嫌気性に保っているため硫化水素やメチルメルカプタン等の

還元物質が低温法に比較して多くなっている旬また高温法では反応缶に空気

を入れていないため，分解ガスは飽和水蒸気中に含まれるためアンモニアは

ほとんど蒸気の凝縮と同時に液側に移行する。

　低温加圧方式の熱処理の分解ガスは連続に，しかも量的にも他の発生源か

らの臭気より少なく濃い状態で集めることができるため，スクラバーで除湿

後焼却炉で燃焼処理できる。

　維持管理上問題になるのが熱処理汚泥自身の臭気である。汚泥は脱水機室

や，ホッパー室，等で作業員が接しなければならない。そこで汚泥自身の臭

気の比較は完全密閉状態で臭気ガスだけ採集できる，熱処理濃縮槽と分離液

一次貯槽で測定した。この比較を表3．20に示すが反応缶分解ガスの臭気の
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表3．20　高温法と低温法との比較

　　　　　臭気成分

ｭ生源

硫化

?f
g2　S

ippm）

メチルメノ

Jプタン

@MM
ippm）

硫化

＜`ル
cMS
ippm）

二硫化

＜`ル
cMMD
ippm）

トリメチ

泣Aミン
sMA
ippm）

アンモ

jア
@NH3
ippm）

アセトア

泣fヒド

q－CHO
ippm）

臭気

Z度
高　温　法

反応缶分解ガス

Z　　縮　　槽

ｪ離液一次貯槽

42．1

P4．6

k30

16．50

Q3．1

P1．1

26．7

O，740

O235

24．0

P．27

Q．73

0．00469

O．0036

mD

0，026

O，053

O，093

0，342

X，361

T，209

237，137

Q1，623

@2，371

低　温　法

反応缶分解ガス

Z　　縮　　槽

ｪ離液一次貯槽

Z縮汚泥貯槽

12．9

O，066

O」28

O．0173

29．15

O，322

O．0560

O．00965

0．62

O．0575

O．00171

O．00263

8．21

O，141

O．00491

O．0249

0．0469

O．00063

mD
n．00317

0，125

O，512

S，664

O，741

0，194

P，775

P，295

O，348

5，623

P，334

P33

Q，371

比較では，低温法は，硫化水素で高温法の1／200以下，メチルメルカプタ

ンで1／70以下となる。他の二硫化メチル，硫化メチル，トリメチルアミン

およびアセトアルデヒドは，1／5～1／10程度となり，高温法のスラッジ

のこげくさい臭気は改善されている。

　汚泥の臭気は単に悪臭8成分では比較できない。そこで3点比較式臭袋法

で測定した。臭気濃度を比較すると高温で21，623低温で1，334と1／16程

度と低温熱処理が低くなっている。これらから発生臭気の測定結果より低温

法の方が維持管理が容易であるといえる。

5．5　反応缶分解ガスの処理

ろ．5．1　実験装置

　反応缶分解ガス測定と，処理方式の検討は，0市Hi処理場に設置した1㎡

／hrの低温加圧熱処理プラントで実施した。処理方式は前述したように直接

燃焼法とバブリングによる水洗方式である。図3．53に燃焼式と水洗式の脱

臭装置の図面と主仕様を示す．直接燃焼装置は，設計処理ガス量150Nm3／

hr，燃料消費量（灯油）8L．／hr，燃焼室の有効容量0．45m3である。また水洗

装置では処理ガス量150Nmシhr，水洗水量5～10L／min，洗浄槽の有効容

量0．5m3である。
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燃 焼 式

型　　　式
処理ガス量
燃　油　量

有効容量

分解

2

直接燃焼方式

150N耐／hr
S4／hr（灯油）
0．45m『

（1020〆×2050Nm）

O吟寸

サンプリン

OO吟．N

O吟N、】

O吟oo

水 洗 式

式量量量

㌘容

　理洗効型処水有

バブリング方式

150Nmソhr
5～104／min
O．5m3

（800〆×1，200H㎜）

噴霧水ノズル

8巴

；c

　9

@讐

站p
分解ガス

図3．53　脱臭装置仕様

3．3．2　運転条件

　低温加圧方式による熱処理反応缶の反応温度条件を135（℃，145°Cおよ

び165°Cに設定して運転した際に発生する臭気を検討するために試料採取を

行なった。そのときのプラントの運転状況を表3．21に示す。

表3．21　測定時の運転条件

実　験　番　号 A－1 A－2 A－3 B－1 B－2 B－3

反応温度　　（℃） 135 145 162 136 145 165

反応圧力（㎏／㎡） 72 72 78 71 75 77

空気吹込量（1nシhr） 2．70 2．45 1．45 2．35 2．40 1．60

分解ガス量（mシhr） 135 14．7 15．0 14．0 15．0 15．0

分解ガス温度　（℃） 84 83 95 76 83 100
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5．3．5　実験結果と考察

⑤　分解ガスのガス温度，水分およびダスト量

　下水汚泥の熱処理反応温度条件を135°C，145°Cおよび165°Cに設定し

た場合の反応圧力，空気吹き込み量，分解ガス量と温度を表3．22に示す。

すなわち，分解ガスの発生量は反応温度135°Cで13．5～14．Om3／hr，145

°Cで14．7～15．0㎡／h　r，165°Cでは15．0㎡／hrで反応温度が高くなるにつ

れて発生ガス量がわずかに増加する傾向がみられる。

　これらの発生ガス量とそれぞれの反応条件についての空気吹き込み量との

差が，汚泥の熱処理によって生成したガス量でその値は，135°Cで10．8～

11．7㎡／hr，145°Cで12．3～126㎡／hr，165°Cでは10．1～13．4㎡／hr

となり，反応温度165°Cの場合がやや多いが，他の反応条件でレまほぼ同程

度のガス生成とみられる。分解ガス温度は反応温度165°Cで95～100°C

と少し高いが，他の条件では76～84°Cと大差はなかった。これは反応缶圧

力を7．2kg／cm2と一定に保ったため，反応缶圧力調整弁で7．2kg／cm2から

1kg／cm2と断熱膨張により温度が低下したためである。分解ガス中には多量

の水分ならびにダストが含まれており，各熱処理反応温度条件について測定

した結果を表3．22に示す。すなわち，分解ガス中の水分で，吸湿管（ドラ

ィライト）により捕集された量は反応温度135℃で約160g／m3，145°C

で約220g／im3，165°Cで約240g／m3となっている。

　反応缶からの水蒸気の量は

H一
焉C，×芸・・H・（）／Nm3　A・ （3－6）

で示される。ここで

　　　　Prは反応缶圧力（絶対）　　　（kg／cm2）

　　　　P1は反応缶温度時の飽和蒸気圧　（kg／cm2）

である。この理論値を表3．22のOに示す。

　ただし，本測定における試料採取は反応缶と脱臭設備を結ぶガスパイプ

（直径150mm，長さ約20m）の中間で行なった。そのため，反応缶上部か

らの分解ガスがこの採取点にいたる間に，外気による冷却のためにガス中の
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水蒸気の一部が凝縮したために理論値と測定値とに差が生じた。

⑤　悪臭5物質

表3．22　運　転結　果

A－1 A－2 A－3 B－1 B－2 B－3

分解ガス水分（g／㎡）
159．5

i395）
2189
i661）

2438
i2679） 一 一 一

〃　　温度　　（℃） 84 83 95 一 一 一

排ガス温度　　　（℃） 23 25 31 一 一 一
水

〃　水分　（9／㎡） 一 103．6 116．5 一 一 一

水洗水量（Z／min） 8．4 9．1 108 8．6 8．3 9．70

洗

排水温度　　　（℃） 24 25．2 31．0 272 33．0 38」

排　水　SS　（ppm） 850 860 2，020 一 一
塔

排ガスダスト量　（g／㎡） 一 0，756 C，642 一 一

出口温度　　　（℃） 670 700 700 670 680 600
燃

燃焼室温度　　　（℃） 750 780 775 730 735 650
焼

脱 直燃温度　　　（℃） 850 865 880 810 830 730

臭 灯油消費量　（Z／hr） 9．0 9．0 9．0 9．5 9．0 9．0

装

置
排ガス水分　　（g／㎡） 19．2 20．8 21．1 一 一 一

排ガスダスト　（g／㎡） 1．26 1．33 1．43 一 一 一

反応温度　A－1，B－1：135℃　A－2，　B－2：145℃　A－3，　B－3：165℃

　悪臭防止法（法第91号，昭和46年）に基づく規制物質である5物質（ア

ンモニア，硫化水素，メチルメルカプタン，硫化メチル，トリメチルアミン）

について，環境庁告示の方法に準じて行なった測定結果を表3．23に示す。

　測定条件1（135°C），および皿（145°C）においては分解ガス中にアン

モニア75．Oppm，硫化水素0．01ppm以下，トリメチルアミン3．92ppmおよ

び5．40ppmが検出され，測定条件皿（165°C）では分解ガス中のアンモニ

ア濃度が198．Oppm，トリメチルアミン24．1ppmを示し，反応温度135°C

および145°Cの条件にくらべて2．6倍と著しく大きい値となっている。こ

れに対して，硫化水素値はいずれも0．01ppm以下と，熱処理反応温度による

相違が認められなかったo
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表3．23　悪臭5物質

A　の　測　定 B　の　測　定

測　定　条　件
　　　　　　　　　　トリメチルアンモニァ　硫化水素　　　　　　　　　　ア　　ミ　ン（ppm）　（ppm）　　　　　　　　　　（ppm）

アンモニァ　硫化水素
ippm）　　（ppm）

　　　　分解ガス

h　l35℃　水　　洗

@　　　燃　　焼

75．0　　0．Ol以下　　3，92

O．0　　　　〃　　　　0．00

O．0　　　　〃　　　　α80

65．0　　0．01以下

O．0　　　　　〃

O．0　　　　　〃

　　　　　分解ガス

M　145℃　水　　洗

@　　　　燃　　焼

75．0　　0．Ol以下　　5．40

O．0　　　　　　　　　〃　　　　　　　　　0．15

O．0　　　　　　　　　　　〃　　　　　　　　　　　0．15

60．0　　0．01以下

O．0　　　　　　〃

O．0　　　　　〃

　　　　　分解ガス

M　165℃　水　　洗

@　　　　燃　　焼

198．0　　0．001以下　　24，1

@0．0　　　　〃　　　　0．00

@0．0　　　　　　　　　〃　　　　　　　　　0．89

160．0　　0．Ol以下

ｿ0　　　　　〃

O．0　　　　　”

但し，メチルカプタンおよび硫化メチルは他成分のピークと重複するために定量操作を行
なっていない。

　各反応温度について分解ガスの水洗または燃焼による脱臭処理結果につい

ては，この表からわかるように，アンモニアについては水洗法および燃焼法

ともほぼ完全に消失している。135°Cおよび165°Cの条件での分解ガス中

のトリメチルアミンは，水洗処理により100％除去され，145°Cの条件で

は，97．2％の除去率を示した。また，燃焼法による処理での除去率は79．6

～97．2％となり，排ガス中のトリメチルアミンのほとんどが除去されている

ものの，燃焼処理にくらべて水洗処理がより効果的であるという結果が得ら

れた。

⑥　ガスクロマトグラフ分析

　下水汚泥を反応温度135～165°Cの条件で低温加圧熱処理させた場合に

ついて，分解ガスをPlastic　Bagに採取したのちガスクロマトグラフ法（P

EGカラム，　FID）で分析した。

　相対保持容量法および追加法により，表3。24に示すとおりのメタソ，ト

リメチルアミン，n一ブチルアルデヒド，　n一ブチルメルカプタン，および

1，2プロパンジアミンの5成分が固定された。ほかのピークについては低級

炭化水素などとの重複がみられ，今回使用した分離カラムでは別個に同定す
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表3．24　ガスクロマトグラフの分析の結果

測定条件
メ　　タ　　ン

ippm）

ブチルア
泣fヒ　ド
ippm）

ブチルメル

Jプタン
ippm）

1，2プロパ

塔Wァミン
ippm）

トリメチ
泣A　ミ　ン

ippm）

分解ガス 0．46 11．2 22．6 2．40 3．92

135℃　水　　洗 0．05 8．1 23．5 0．74 0．00

燃　　焼 0．07 0．06 0．05 0．00 0．80

分解ガス 1．88 9．3 1．4 2．31 5．40

145℃　水　　洗 α04 3．5 0．92 0．18 0．15

燃　　焼 0．07 0．13 0．03 0．12 0．15

分解ガス 3．65 39．4 2．88 5．8 24．1

165℃　水　　洗 0．08 047 0．22 0．24 0．00

燃　　焼 α07 011 0．05 0．00 0．89

ることができず，極性の異なる固定相溶媒による最適分析条件を選定のうえ

検討を加える必要がある。検出感度を100倍（S＝1／4×1）に上昇させる

と出現ピークの数は24ケに達したが，それらについても同定するにはいた

らなかった。

　これらのガスクロマトグラフ分析の結果から，熱処理分解ガス中には非常

に多種の炭化水素系成分が混在しており，この分解ガスを水洗処理すること

により，4～6種の成分がほぼ完全に除去され，燃焼処理1，Cよって9～14成

分が除去されることが認められた。このようなことから，燃焼処理で除去さ

れる成分は主として比較的分裂しやすい酸化性，あるいは不安定な成分とみ

られ，水洗処理で除去されるものは主にアルコール類，アミン類および低級

脂肪酸など水に対する溶解性の大きい成分とみられるが，今回の分析条件で

はこれらの各成分を確定することはできなかった。

⑧　全炭化水素濃度

　下水汚泥処理反応条件を135～165°Cとした際に発生する分解ガス，な

らびにこの分解ガスを水洗，または燃焼処理した場合の排ガスをPlastic

Bagに採取したのち，全炭化水素分析計を用いて測定した。本測定では炭化

水素濃度はPropane換算値として表されており，測定結果を表3．25に示す。
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すなわち，反応温度135°Cの分解ガスの値は約1，410ppmで，165°Cの場

合は約1，480ppmと大差がなく，145°Cでは約1，240ppmとやや低い。　各

条件の分解ガスを水洗処理すると排

ガスの全炭化水素値は約370～380

ppmといずれも同程度の値を示す。

水洗処理による炭化水素の除去率は

135（℃73．3％，145°Cで69．6％，

165°Cで75．2％となり，ほぼ7割

が除去されることになる。一般に炭

化水素は水に対する溶解性が小さく，

このように水洗法でかなり大幅な炭

化水素が低下することから，分解ガ

ス中に存在するものは炭化水素の解

裂による部分酸化物，有機酸などと

表3．25　全炭化水素値

測定条件
全炭化水素
ippm）

除　去　率
@（％

分解ガス 1，407．5 　

135℃ 水　　洗 376．4 73．3

燃　　焼 90．9 93．5

分解ガス 1，243．5 一

145℃ 水　　洗 378．3 69．6

燃　　焼 81．1 94．5

分解ガス 1，476．0 一

165℃ 水　　洗 366．0 75．2

燃　　焼 1972 86．6

考えられる。次va　s分解ガスを燃焼処理した場合，全炭化水素は135°Cで約

90ppm，145°Cで約80ppm，165°Cで約200ppmとなっており，燃焼によ

る除去率でみると，165°C条件での86．6％がやや低いものの，他の条件では

　95％に近い値となり，分解ガス中

　の炭化水素系成分は比較的酸化しや

　すい成分が多く含まれていることが

　認められる。

⑤　ホルムア・レデヒド濃度

　各反応条件について測定した排ガ

　ス中のホルムアルデヒド濃度は表

　3．26のとおりである。135°Cで

　は0．46ppmを示すが，145°Cでは

　約4倍の1．88ppm，165°Cでは約

　8倍の3．　65　ppmと反応温度の上昇

　につれて，ホルムアルデヒド濃度

　　　　　　　　　　　　　　　　一262一

表3．26　HCHO濃度

測　定　条　件 HCHO
ippm）

除　去　率

@㈲
分解ガス 0．46 一

135℃　水　　洗 0．05 89．1

燃　　焼 0．07 84．8

分解ガス 1．88 ｝

145℃　水　　洗 0．04 97．9

燃　　焼 0．07 96．3

分解ガス 3．65 一

165℃　水　　洗 0．08 978

燃　　焼 0．07 96．6



が著しく増大している。分解ガスの水洗処理によりホルムアルデヒド値は0．

05～0．08ppmと反応温度による大差はなくなるが，これを除去率で表すと

135°Cで約90％，145°Cおよび165°Cでは約98％ときわめて大きな除

去効果が得られていることになる。また，燃焼処理後の排ガス中の濃度はい

ずれの反応温度についても0．07ppmとまったく同じ値を示しており，水洗処

理後の濃度とほぼ同程度である。

5．　4　熱処理系薄臭の処理

3．4．1　実験装置

　実験場での臭気は表3．18に示すように非常に薄く，処理効果を検討す

るには臭気成分の濃度が低すぎる。そこで図3．54の示す熱処理系薄臭

処理実験装置に示すように熱処理汚泥に空気を吹き込みこの排ガスを処理対

象臭気とした。処理方式は，前述の熱処理システムで説明したように分離液

処理用の長時間活性汚泥法による吸着処理である。活性汚泥装置は熱処理分

離液をBOD負荷1．8kg／加シ日で運転し，この活性汚泥槽の曝気用空気に熱

処理系薄臭ガスを用いた。

　活性汚泥による脱臭処理結果を表3．　27に示す。生ガスは，熱処理反応温

度165°Cにおける反応缶分解ガスである。活性汚泥は，熱処理分離液を原水

とし，BOD負荷1．　8　kg／m3・

日の長時間曝気槽の運転状

況を表3．28に示す。熱処

理分解ガスをこの長時間曝

気槽に曝気用空気として使

用することにより，アンモ

ニア以外はすべてppbオー

ダーにまで除去されており，

表3．27　活性汚泥による臭気処理結果

　　　　　　　　ガス

ｪ析項目
生　ガ　ス 処理ガス

ア　ン　モ　ニ　ァ 24　　　　ppm 10　　ppm

硫　化　水　素 0・17　　ppm 0．17ppb

メチルメルカプタン 2・79　　ppm 0．01ppb以下

トリメチルアミン 0．24　　ppm 1．29ppb

硫化　メ　チル 5．88　　ppm 153ppb
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臭気処理としては，ほぼ完全に

除去することができる。活性汚

泥処理後の臭気中のアンモニア

の濃度が高いのは，分離液中に

含まれているNH3－Nの影響で

ある。

表3．28　分離液処理成績

原　　　水 処　理　水

測　定　日 2　月17日 2　月17日

　pH

@TS
@SS
aOD

bODc，

　　6．3

Uβ00　mg／Z

X60　mg／Z

S，300　㎎／Z

T，800　㎎／Z

　　6．5

Q，100　mg〃

@62　mg〃

P30　mン4

P，500　mg〃

BOD負荷

lLSS

1．8kg／㎡・日

S・300㎎／4

処理ガス

↑

定量ポンプ

：l

l：

活性汚泥3

今亨 処理

沈

殿

槽

N

真空
ポンプ’

流
量

計

（34
mi

発生臭気

→

O
●

鴫⇔自

一

サンフツレ

くッグ
（20の

’フフレパッグ

20の

分離液処理室臭気

熱処理系
臭気ガス

ピンチコック

　　　　　　憂

；［皿；

フ

19

g

o→

熱処理汚泥（S9）

図3．54　活性汚泥による薄臭処理実験およびサンプルガス採取方法

一264一



　　　　　　　　　　　　　　　　　　（44
5．5　一般薄臭（熱処理臭）処理の検討

5．5．1　実験装置

　低温加圧熱処理系の臭気の特徴としては，アセトアルデヒドの濃度が高い

ことである。そこでアセトアルデヒドを除去するため，チオ硫酸ソーダーと

酸性亜硫酸ソーダーにより還元方式を用いた。即ちPH域8以下であれば

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　／OH
　　　CH3COH十NaHSO3→　 CH3－CH　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　＼SO3Na

の反応式によりアセトアルデヒドは除去される。図3．56にこの一般薄臭除

去用の二液洗浄方式による湿式酸化，湿式還元のフロシートを示す。

　この装置の脱臭原理は，先ず被処理ガスをプロワーで第1洗浄塔に導いて，

オゾンと次亜塩素ソーダを含む酸化性吸収液と接触させることによって，大

部分の臭気成分を酸化除去し，次いで第2洗浄塔に導いて，チオ硫酸ソーダ

と酸性亜硫酸ソーダの混合液による還元性吸収液と接触させて，第1洗浄塔

で除去できないアルデヒド類と被処理ガス中に移行した微少量の酸化剤を吸

収除去する。

’ 6

第1洗浄塔 i　．㌦ 第2洗浄塔

　　　　　　　　循
@　　　　　　　環
@　　　　　　　水

ｹ臭　　プロア

▽

充填物層

@NaClo←

　循

@環
､水

⇒

充填物層

@　Na2S203←

一＿一Q一 Qニ
@ー」：一 NaH・So4

補給水
一」ご＝＝二一＿∵　一

補給水

燥空気

@　⇒

口口
a

　　　＝二こ≒一

汕汢桝f酸ソーダ水溶液

→ 一三＝

オゾナイザ 　　　　　　　　　　温i流水

図3．56　脱臭実験装置フローシート
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35．2　実験結果と考察

　表3．29に今回実施した脱臭設備の運転条件を示す。実験は，薬品量の制

定を中心に行なった。表3．30に実験期間中の入口および出口各臭気成分濃

度，臭気濃度の範囲，平均，除去率を示す。実際のプラントと同様かなり低

い。問題になるのはアセトアルデヒドとメチルメルカブタンである。以下に

各成分ごとに除去実験結果に対する考察を行なう。

表3．29’脱臭設備運転条件

機　　器　　名 運　　転　　条　　件

第1洗浄塔

ガス速度G　　　　4，000～5，000kg／㎡・H（2．5∠／inin）

Iゾン添加率　　　0，2．5ppm

ヲ齧�t濃度CZ　O～600ppm
C　液　比　　　　1．5

第2洗浄塔

ガス速度G　　　　4，000～5，000kg／㎡・H（2．5〃㌔nin）

maHSO3（Na2SO3換算）　0～2，500　ppm
ma2　S203　　　　　　　　　0～2，500　ppm

C　液　比　　　　　　　　1．5

脱オゾン塔
ガス速度　　　　　0．3m／H

ﾚ触時間　　　　15分

表3．30　実　験結　果

臭気成分 入　口　濃　度
処理目標Φpm）
i臭気強度2．5） 出　口　濃　度

除去率
@（％

硫　　化　　水　　素

@　　　H2　S（ppm）
　　　0．0222
i0．0047～0，046）

0．02
　　　0．00389
i0．0015～0．0072）

82．5

メチルメルカプタン
@　　　MM（ppm）

　　0．0465
i0．0094～0．23） 0，002

　　　N　D
iND～0．0011）

100

硫　化　メ　チ　ル
@　　DMS（ppm）

　　　0．00705
i0．0019～0，031）

0．01 　0．00125
iNDトー0．003）

82．7

二硫化メ　チル
@　DMDS（ppm）

　0．00654
iND一〇．014） 0，009 N　D

iND）
100

トリメチルアミン
@　TMA（ppm）

　　0．00228
iND一〇．0057） 0，005

　　0．000213
iND～0，00509）

90．7

ア　　ン　モ　　ニ　　ァ

@　　NH，（ppm）
　　　0．204

i0．0165～0，537）
1．0 　　0．0677

i0．0033～0．275）
66．8

アセトアルデヒド
q，CHO（ppm）

　　1．07

i0．097～2．87）
0．05

　　0．0390
i0．00335～0．1）

96．4

臭　　気　　濃　　度 　　　660
i174～1740）

（400） 　　45
i13～67）

93．2

注（）内は（最小～最大）除去率は平均値による。
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①硫化水素（H2S）

　　低温方式の熱処理では，H2Sや二硫化メチル等の硫黄等の臭気は少ない。

　硫化水素も入口でO．OO5～O．　O　5　ppm（臭気強度で2．　8）と低い値である。

　この除去効率を図3．57に示す。硫化水素の場合オゾンの添加率による除

　去率の差が明らかで，才ゾン4．9ppm添加，有効塩素濃度400ppm程度で

　90％以上の除去率が確保できる。

②メチルカプタン（MM）

　　発生源濃度は，0．005～0．05ppmで臭気強度として4程度である。こ

　れを脱臭塔で処理すれば，

　ほぼ完全に除去され，臭

　気強度としても2以下と

　なる。　図3．58にメチル

　メルヵプタンの除去性に

　ついて示すが，オゾン

　を4．9ppmに添加するこ

　とにより，　次亜塩の添

　加がなくて，ほぼ完全に

　除去することができる。

③　硫化メチル（DMS）

　　図3．59に硫化メチル

　の除去効率を示す。オゾ

　ンだけでは90％程度し

　か除去率は得られないが，

　次亜塩の有効塩素濃度3

　00ppm以上にすること

　により100％近い除去率

　が得られる。

④　二硫化メチル（DMDS）

100

80

除

　60
去

率

　40（％）

100

除

　90
去

率

（％）80

o　　’

O

／
3・4・P pm△

｢
△ △

△

03 2．5 m

　　100　　　　　　　200　　　　　　　300　　　　　　　400
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表3．57　硫化水素（H2S）
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図3．58　メチルメルカプタン（MM）
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　　入口濃度としては，

　0．002～0．01ppmと臭

　気強度で2．5程度と悪臭　　　除

　成分としては低い。図3．　　去

　　　　　　　　　　　　　　　率
　60にこの除去効率の関
　　　　　　　　　　　　　　（％）80

　係を示す。

　　オゾンを4・　9　ppm程度　　　　　100

　添加することにより100

　％の除去率を得られるが，

　オゾン添加率が2．　5ppm

　と低い場合には，有効塩

　素濃度400ppmを必要と

　する。　　　　　　　　　　　除

　　　　　　　　　　　　　　　去
⑤トリメチルアミン（TMA）
　　　　　　　　　　　　　　　率
　　入口成分濃度で0．005　　（％）80

　ppm程度と，処理目標以

　下であり臭気として問題

　になる事はないと思われ

　るo除去効果も90％以

　上が期待でき，検出限界

　以下になる事も多い。

⑥アンモニア（NH3）　
100

　今回のアンモニア濃度

は，発生源でみても1ppm

以下となるため（臭気強

度2．5以下）除去する必

要はない。図3．61にア

ンモニァの除去効率を示

すが，オゾン2．5ppm添

一 一
00

O

O：2．5　m90
D

． 4

80

除

去
　90
率

（％）

　80

200　　　　　　　300　　　　　　　400　　　　　　　500

　　塔底有効塩素濃度（⑭／の

図3．59 硫化メチル（DMS）
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図3．60　二硫化メチル（DMDS）
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図3．61　アンモニア（NH3）

一268一

600



　加塔底有効塩素濃度400ppm以上で90％以上の除去率が得られる。

⑦アセトアルデヒド（R－CHO）

　低温熱処理では，

　反応缶を好気性状

　態に保つため，ア　　　1oo

　ルデヒドが高くな　　除
　　　　　　　　　　　90
　る。発生源でみて　　去

　　　　　　　　　　率80　もアルデヒドは，

　　　　　　　　　　（％）
　O．・1～3ppm臭気

　強度で4．5程度と

‘ o ▲

o

03：4・9ppm

03：2・5ppm

　　一k
　他の臭気成分より

　高い。

　　　　　　　　　　　図3．62
　　前述したように

　アルデヒドは，オゾンや次亜塩

　では除去できず，第2塔の環元

　　　　　　　　　　　　　　　　処　塔で除去される。
　　　　　　　　　　　　　　　　理
　　図3．62と図3．63に，この　排

　除去効率を示すが，酸性亜硫酸　　ガ
　　　　　　　　　　　　　　　　ス　

10－1

ソーダ溶液の洗浄により・95　濃

　～97％の除去率が得られ臭気　　度

　　　　　　　　　　　　　　　（ppm）　強度2．5以下に相当する濃度以
　　　　　　　　　　　　　　　　　］O－！
　下になっている。

⑧　その他

　　混合排ガスのスチレンを測定

　した結果0．088，0．09ppmと

　測定された。　スチレンの場合

　臭気強度2相当の成分濃度が

　0．2ppmであることから，成

　分として殆んど問題とならない。

1，ooo　　　　　　　　　　　2，ooo　　　　　　　　　　3、ooo

　　塔底NaHSO3濃度（ng／4）

　　　　（Na2SO3換算）

アセトアルデヒドの亜硫酸ソーダによる

除去率　　　　　　　　　pH　7．1～8．6

　　　　　　　入口濃度（㎎／4）

　　PH＝6．2～8．9

　　Na2　S203：1，600ppm（平均）

　　NaHSO3：1，500～2，500　ppm

　　　　（Na2SO3換算）

　　図3．63　アセトアルデヒドの除去率
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⑨薬注濃度と悪臭物質の除去

　　硫化水素，メチルメルカプタン，硫化メチル，二硫化メチル，トリメチ

　ルアミンについて，塔低有効塩素濃度と除去率を示したが，各成分とも除

　去率は有効塩素濃度に依存している。次亜塩素酸ソーダーの濃度は，300

　ppm以上が望ましいが，脱臭の場合成分除去性能のみで効果を評価するの

　は適切でなく，嗅覚による効果を当然考えねばならない。したがって，成

　分除去効果に及ぼす薬液濃度と臭気濃度との関連で適切な薬剤量を選宗す

　べきである。

　アセトアルデヒドについては，図3．62より酸性亜硫酸ソーダ濃度2，000ppm

　以上必要とする。その上オゾンの濃度の効果があり，酸性亜硫酸ソーダー

　濃度を1，000ppm以下にするには，オゾンを4．9ppmと増やせばよい。

⑩オゾンの除去率とチオ硫酸ソーダー濃度

　　第1洗浄塔の酸化反応で余剰となったオゾンは，それ以後のプロセスで

　処理する必要がある。

　　オゾン処理の方法として，

今回活性炭によるオゾン分解

吸着法と，チオ硫酸ソーダ

（NO2　S203）による還元吸

収液法との二方式について実

験した。

　図3．64に活性炭塔でのオ

ゾン分解特性を示す。活性炭

1層で約200日程度は吸収

能力はある。これより3層の

場合を推定すると約1年間は

脱オゾンの能力はある。

　一方，図3．65，3．66にチ

オ硫酸ソーダによる還元吸収

オ

　　1
　ゾ

　ン

　濃。1

　度。。5

（ppm）

　　001
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　　　通

図3．64

層充填量

　　　活性炭塔入ロ

[条件：
f纏；：灘言　　　　　　厚　6㎝×3層　　　　　　　　254
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活性炭二

’ ．
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1

0　　　　　50 100　　　　1 0　　　　2 0　　　　2　0　　　　3　0 3　0

気　　時　　間　　（日）

活性炭塔での分解特性

液法による除去率を示す。オゾン処理目標の0．1　PPm　Va対してNa2　S　203

1，000ppmで良好な結果が得られた。
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　図3．65　オゾンの除去率

チオ硫酸ナトリゥム濃度の依存性

　　なお，第1洗浄

　塔でのオゾンの利

　用効率は約90～

　95％である。

⑪臭気濃度の除去

　効果

　　表3．18の臭気

　成分濃度から明ら

　かなように，熱処

　理薄臭の悪臭物質

　の濃度は低く，臭

　気の質から，有機

　酸エステル，その

　他の複合臭が臭気

第　．，
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洗
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塔
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　　　　01　　　　　　　　　　　　　　　　　　10

　　　　　第2洗浄塔入ロオゾン（ppm）
　　　　Na2S203塔底濃度400～2，000　ppm

図3．66　第2洗浄塔のオゾン除去効果
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第2洗浄塔排液

　Na2S203　348（76）～1，738ppm
　Na2SO3　　126～2，570ppm
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　入口臭気濃度
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已・

図3．67　有効塩素濃度と臭気濃度比

濃度を支配していると考えられる。処理ガスの臭気濃度は13～67の範囲

にパラツキがある。図3．67にこれらの脱臭後の臭気濃度と次亜塩素酸濃

度との関係を示す。図より有効塩素濃度が40～300ppm存在する場合，

臭気濃度による除去率は80％程度になっ’ ｽ。
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　　　　　　　　　　　　　　　　　（51
第4節低温加圧熱処理の実施例

　4．1　実施プラントの概要

　　熱処理プラントは1865年にスイスで実用化された。わが国においては，

　1970年に，急激な汚泥量の増加と建設用地，処分地の確保より熱処理法が

　注目され，吹田市，堺市，札幌市，藤沢市で熱処理法の導入に踏み切られた。

　これらのプラントはいずれも反応温度200°Cの高温法であるため，表3．31

　に示す高温法の問題があった。そこで，1975年にこの高温熱処理法の種々の

　問題点を解決する試みとして低温加圧熱処理法に関する研究が大阪府の「下

　水道技術改善対策研究会」の下水汚泥の処理処分対策研究専門部会で取り組

　まれ，分離液処理，悪臭対策，焼却プロセスの位置づけに大きな成果をあげ
　（7，8
　た。その結果低温加圧熱処理法による高温熱処理の改善点を表3．31に示す。

　　　　　　　　表3．31　低温加圧熱処理による改善点

熱処
理法 高温法の運転条件と問題 低温加圧法による改良

項目

反応条件

温　度 200°C 165°C

空　気 な　し 1～2m3／m3汚泥
圧　力 18㎏／cm2 8，5～9，5㎏／cm2

時　間 1Hr 1Hr

高圧汚泥 ポンプの圧力が20～25㎏／ ポンプ圧力が12～13㎏／cm2と低く，故障頻

ポンプ cm2と高く，ダイヤフラムの 度は低く，ポンプの騒音，振動を大巾に軽減で

破損等の故障が多い。 きた。

熱交換器 高温による伝熱面の汚泥の焼 反応温度が低いため，汚泥の焼付は少ない。

付やキャビテーション腐蝕が また，反応缶を一定圧力に加温するため，熱

起る。 交換器でのキャビテーション腐蝕が起らない。

分離液の 高温のため汚泥の一部が分解 低温化すると同時に酸化反応をともなうため，

問題 溶出し分離液（熱処理濃縮槽 COD，　BODの溶出は低くおさえられる。特に

の脱水ろ液）のCOD，　BOD 色度は高温法の1／6～1／10以下となる。

が高く，濃黒褐色とする。

臭気の問題 熱作用による有機物の分解で， 反応温度が低く，酸化反応をともなうため，H2S

熱処理汚泥の臭気が強い。 等の臭気が低くなる。臭気ガスは，反応缶から

直接分解ガスとして処理ができるため，熱処

理汚泥の臭気が大巾に軽減できる。

蒸気量の 温度が高く，加温用蒸気が多 温度が低く，加温用蒸気が少なくてよい。熱処

消費量 く必要。 理汚泥の分解量が少なく汚泥の発熱量が高く，

焼却炉で多くの蒸気を回収することができる。
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このように低温化することにより，反応圧力を低くすることができ，反応缶

熱交換器等での機械的なトラブルが少なくなり，臭気，分離液の改善ととも

にエネルギー的に大きく改善することができる。熱処理の意義は，もちろん

薬剤を全く用いることなく汚泥を調質でき，含水率55％以下の脱水ケーキ化

することである。さらに，無薬注汚泥のため汚泥の燃料価値は高く，脱水ケ

ーキは焼却炉で補助燃料を全く使用することなく灰化することができる。ま

た，余剰の熱は，廃熱ボイラーで蒸気として回収し，熱処理用の蒸気として

使用することができる。

　このように熱処理法は，脱水用の薬品を用いないため，薬注脱水の問題が

解決でき，補助燃料の使用料も少なく，省資源型の汚泥処理システムとなる。

しかも設備としては，熱交換器や反応缶等にみられるように化学プラント化さ

れており，圧力と温度の自動制御により連動運転が原則となる。　その上汚泥

は熱交換と反応缶の密閉容器内で処理できるため，設備はコンパクト化され，熱

表3．32　　熱処理の意義

薬注脱水方式におけ①薬注脱水の場合，多量のまた高価な薬品を使用し，回収すること

る問題が解決できる。　もなく，全く廃棄しており，資源の労費である。

　　　　　　　　　②また，薬注では，汚泥の固形物当り30～50％の石灰を添加して

　　　　　　　　　　おり，灰の増量となっている。

　　　　　　　　　③熱処理汚泥には，石灰が少ないため，汚泥中のクロムは焼却で6

　　　　　　　　　　価にならず処分地で溶出する問題は起らない。

最終処分形態は灰化

され，安定化がはか

れる。

狭い敷地で多量の汚

泥を処理することが

できる。

①　熱処理汚泥は，加圧脱水機により55％以下の脱水ケーキとなり，

　低位発熱量で1，500Kcal／㎏と高い。

②焼却炉に廃熱ボイラーを設けることにより，この熱を回収し，熱

　処理に必要な蒸気をまかなうことができる。

③汚泥の有機物量の増加とともに，汚泥の発熱量は増加し，汚泥濃

　度4％で有機物量75％であれぱ，補助燃料を全く使用せずに汚泥を

　灰化することができる。

熱処理汚泥は焼却により灰化減量し，しかも6価クロム等の重金属の

溶出も起らない。

処理施設は化学プラント化されており，2次公害処理設備を含めて，

全て建屋内に納まり，全設備をコンパクトに，クローズド化すること

ができる。
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表3．33 低温加圧熱処理実験プラントの設計値と主仕様

A処理場 B処理場 C処理場

運　転　開　始　時 昭和54年6月 昭和54年10月 昭和56年4月

汚泥量mツ日 7075 175 640

汚泥濃度　　％ 4 2 3

基　本　数　量

固形物量t／日 28．3 3．5 19．2

有機物量　　％ 60 60 60

発熱量
@Kca1／㎏ds

3，000 3，200 3，500

爽雑物除去装置 回転ドラム式

V0m＞Hr×22kw×2 一
回転ドラム式
R6m膓／Hr×1．5kw×2

同上脱水機

怐@砂　装　置

スクリュープレス
O．5T／H×5．5kw×2台

t体サイクロン
@　　　20mシ／Hr×2

スクリュープレス
O．5T／H×5．5　kw×2台

t体サイクロン
@　　　20mシ／Hr×2

遠心濃縮機 立型遠心濃縮機
P0mシHr×2．2kw×1台

汚泥濃度　％ 5％

SS回収率％ 80％

処理量mシHr 20mシHr×2基 2．3m膓／Hr×L基 15m＞Hr×3（1）基

高圧送泥ポンプ ダイヤフラム式
Q0㎡／Hr×18kw×2台

ζ：蕪5孟盃式

@　　×5．5kw×1台

ダイヤフラム式

P5m＞Hr×11kw×3台

々1　熱交換器 二重管式水媒体

W0A×125A×332m3
二重管式水媒体

S0A×65A×37m3
二重管式水媒体

U5A×125A×285m3

面2熱交換器 同　　上 同　　上 同　　上

汚泥冷却部
　　二重管式
W0A×125Ax　140耐

な　　し
　　二重管式
U5A×125A×60m『

反　　応　　缶
竪形気液接触式
@1，800×12．5mH

竪形気液接触式

@550〆×11．5mH
竪形気液接触式
@1，500ρ×13．5mH

熱処理濃縮槽
ﾅ形物負荷
Z縮汚泥濃度

10．6m〆×4．2mH×2槽

@160㎏／m2／日
@　　8％

3．9m〆×3．OmHx1槽
@160k9／m2／分
@　　　8％

7．5mφ×4．3mHx2槽
@200kg／m2／日
@　　7．5％

処理分離液処理設備，脱臭設備と汚泥を処理することにより発生する二次公

害を防止する処理設備を含めて，同一一建屋内でおさめることができる。

　表3．32にこの熱処理の意義を要約する。つぎに，現在稼動している低温

加圧処理プラントのフローシートを図3．68に，その仕様を表3．33に示す。
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Ka処理場 Sa処理場 Sa処理場
脱　水 脱　　水　　機

?@過　速　度
Pーキ含水率

加圧脱水機
@1．5m2×4（4冶
@5．5kg／m2／日

@　55％

加圧脱水機
@　25m2×1台
@6kg／m2／日
@　　50％

加圧脱水機
@　120耐×3（1）台
@　4kg／㎡／日

@　　50％
乾　燥 乾　　燥　　機

Pーキ含水率
な　　し

複列パドル式蒸気乾燥
R00ρ×2，800L×

@　140kg／Hx1
@　　20％

な　　　し

焼　　却　　炉 多段熱分解炉
@　40T／日x2台

溶　融　炉
@　3．5T／日×1台

階段式炉
@　40T／日×1台

焼　　　却

廃熱ボイラー 水管式
Q，000kg／H×15㎏ん㎡×2

炉筒煙管式
P04kg／H×12kg／c㎡×1

水管式
S，000kg／Hx　13k易価×1

熱風発生炉 重油燃焼
@300，000Kcal／Hr

な　　　し な　　　し

サイ　ク　ロ　ン
な　　し 乾式接線式

@　　330φ
マルチ式
@　10，400Nn蛸／Hr

冷　　却　　器 気液接触
P，270〆×6，500H×2台

な　　　し 気液接触
@7，200N㎡／H×1台

吸　　収　　塔 気液接触
P，000φ×8，200Hx　2台 な　　し 気液接触

@　8，200Nn蝸／H

排ガ　ス　処　理

電気集塵機 湿　　式
R，700×7，500H×17．4kw

な　　し
湿　　式
@　6，050N㎡／H

白煙防止機 蒸気加温式
P501n3由in×18．5kw×2

な　　　し 蒸気加温式
@　250Nn蛸／Hx1

排ガス
@誘引プアン

ターボファン
P50nMnin×30kw　x　2台

ターボファン
R0mシinin×30kw×1台

ターボファン
Q50m拓nin＋30kw×1台

，分離液処理

方　　　　　式

?C槽処理水量
aOD容積負荷
?@気　時　間
ｾ殿池容積負荷

長時間曝気

@　776㎡／日
@　1．6kg／m3／日

@　　24Hr
@18㎡／m2／日

循環法による長時間曝気
@十凝沈十砂ろ過十活性炭

@　　4nヅ日
@　1．2kg／mソ日

@　　57Hr
@　14．4nfメnシ日

長時間曝気＋オゾン脱色

@　863m3／日
@　1．7kg／mシ日

@　　48且r
@　10㎡／mソ日

臭気処理 方　　　　　式

?@理　風　量

（03＋NaClO）溶液
��{（NOS203＋Na
gSO3）溶液洗浄

@　667㎡／min

な　　　し

（03＋NaClO）溶液洗

�{（Na2S202＋Na
gSO3）溶液洗浄

@　820m　／min

　Ka処理場は，合流式の流域下水道の終末処理場であり，その処理地区にメ

ッキ工場を持っており，6価クロムの問題があった。また，その処理対象人

口は，950，000人と多く，処理場敷地に限りがあり，そのため，熱処理を採

用することになった。その処理フローを図3．68のAに示す。低温加圧熱処理プラ

ントとしては，1号機で，しかもその処理能力は20m3／hrと高温熱処理も含
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　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　焼却炉へ汚泥
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めて，熱処理プラントでは最大の能力である。焼却炉は，排ガス量を少なく

する多段熱分解炉を用いている。

　Se処理場のプラントは，汚泥の最終処理形態として最も安定した溶融スラ

グ化をはかるためのテストプラントである。図3．　68のBが熱処理一溶融の処理フ

ローである溶融炉では，汚泥を1，350°C～1，400°Cの高温で焼却溶融を行うた

め，余剰の熱を蒸気として回収する必要があり，その上，炉での補助燃料を

できるだげ少なくするため，脱水ケーキの含水率を低くする必要がある。そ

のために，前段の調質脱水に低温加圧熱処理が採用された。このプラントで

．e：，熱処理のエネルギー効率化をはかるため，立型の遠心濃縮機を用い重力
｛

濃縮された1～2％の混合汚泥をさらに，5～6％にまで濃縮し，その後処

理する。そのため熱処理プラントlt　2　m3／hrであるが，固形物量としては

25T〆日となる。　Se処理場内では循環法による分離液の脱N・脱色の処理
　　　　　　　　（41
も合わせて実施した。処理フ・一は，図4．69に示す。

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　苛性ソーダ
　　　　　　　　　　　　　　　　　苛性ソーダ　　　　　　注入ポンプ

　原水ポンフ

凝集槽

苛性ソーダタンク

　　　　　図4．69　循環法分離液処理施設処理フローシート

　この方法は，曝気槽を5槽に分割し，前段2槽を嫌気性槽，後段4槽を好

気性槽とし，前段の嫌気性槽では，DOO．3mg／L以下，好気性槽で，　DOl

mg／Z以上に維持する。消化液の循環は，第6槽目の混合液を第1槽に返送

することにより行った。この方法により，BOD容積負荷1．2～1．4kg／㎡／

日でBOD98～99％，　CODM80％，　T－Nで75％以上の除去効果を得
　　　（40
ているo　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　－

　Sa下水処理場では，内陸部の都市のため，汚泥の最終処分は灰にしなけれ

ばならない。その上，県内の石油供給能力が弱く，省エネシステムとして，
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熱処理方式の採用に決定している。そのため，汚泥焼却炉は炉上部にボイラ

ーを置き，炉内の輻射熱を蒸気で回収できる階段式炉を用いている。図3．68

はSa処理場の熱処理一階段炉システムである。

4．2　実施プラントの運転結果

　表3．34Va　Ka処理場とSa処理場での1981年度の熱処理脱水の運転結果

を示す。Ka処理場では4月～10月までは汚泥濃度が4％以上であり，処理

汚泥量と固形物量が比例しているが12月～3月では，有機物量が60％以上

となり，汚泥濃度が3％以下と処理固形物量が減少する。反応缶に必要な蒸

気量は処理汚泥・量当り124．7kg／M3となっており，前年度より多くなっている。

また，熱処理汚泥濃度はいずれも8％以上となっており，安定した濃縮汚泥を

得ることができた。加圧脱水機では4月～1月まではろ過速度4㎏／㎡hr以

上と高いが，1月2月3月は有機物量の増加により3kg／㎡hrまで低下して

いる。冬期は汚泥量が少ないため処理には問題がなかったが，冬期での対応

が必要である。一方，脱水ケーキの含水率も4～12月では50％以下である

が，1～3月は55％にまで高くなっている。一方，ろ布の寿命であるが前年

表3．34　低温加圧熱処理運転例

処理場 設備名

項　　　　　目 4月 5月 6月 7月 8月 9月 10月 11月 12月 1月 2月 3月 年平均

生汚泥濃度　％ 419 394 496 508 447 520 514 302 234 249 285 397

生汚泥有機分％ 499 474 42．3 393 423 398 417 339 612 628 597 491

反応温度　℃ 162 162 163 162 163 163 162 162 162 162 162 162

反応圧力㎏／c㎡ 82 81 79 80 81 80 80 83 80 79 80 80

空　気　比　　一 1．1 14 12 14 ll 13 12 08 08 11 12 11
施処理場

熱処理汚泥濃度％ 10．2 111 146 15．0 108 124 136 99 109 111 92 ll7

炉過速度㎏ゐ㌔r 48 58 7 68 52 58 58 4．3 39 35 32 51

ケーキ含水率％ 459 435 422 412 478 441 448 519 552 542 557 479

炉出口温度　℃ 785 785 790 775 780 750 715 710 775 785 735 760

廃熱ボイラー温度℃ 845 830 830 830 830 830 830 830 825 830 830 830

灰未燃率 21 25 22 16 2．2 20 15 31 23 32 36 23

生汚泥濃度　％ 2．0 23 375 26 197 175 21 19 19 17 202

生汚泥有機分％ 735 602 643 673 718 763 689

反応温度　℃ 165 165 1645 165 165 164 164 164 164 165 165 165 165

反応圧力㎏／cm2 72 74 72 72 72 72 72 72 72 72 72 72 72

＆処理場

空　気　比　　一 12 12 1．2 12 12 12 12 12 12 12 12 12 12

熱処理汚泥濃度％ 6 63 82 79 89 64 55 57 50 50 51 54 62

炉過速度㎏／伽缶 37 41 47 43 44 τ6 58 60 53 53 34 32 48

ケーキ含水率％ 414 474 42 44．2 403 452 408 476 45 492 501 468 4．5
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度は1，600サイクルであったが，1981年には試作ろ布により2，800サイク

ルまでのぽすことができた。一方，Sa処理場は工場排水を一部受け入れてい

る一部分流式の下水処理場である。Ka処理場と比較して，生汚泥の有機物含

有率が60～75％と高く，重力濃縮槽の運転方法にも起因するが，生汚泥濃

度が1．7～2．6％と低い。そのため，熱処理濃縮汚泥濃度が4月～9．月では6

％以上であるが，10月～3月の気温の低い時期では6％以下と低くなってい

る。そのため，加圧脱水機のろ過速度は5月～1月では4kg／㎡／hr以上であ

ったが，2月～4月までは4kg／㎡・hr以下となっている。現在，　S　a処理場

では，脱水機のろ布目詰問題がありKa処理場と同様ろ布の検討を行っている。

脱水ケーキの性状については焼却編での第1章下水汚泥の脱水ケーキの性

状で述べる。

　つぎに，Ka処理場の低温加圧熱処理プラントは運転開始から4年目に入

っており，1981年度のプラントの稼動率は77％と他都市の生脱水方式より

高い稼動率になっている。表3．35に当初の設計から問題点と改善対策を示

す。プラント建設する前に約1年間テストプラントによる確認実験したので，

基本的に設計値を変更する必要はなかった。熱処理設備では，反応缶上部の

ノズル部で分解ガスの一部が凝集し，ノズルのメクラフランジに穴があいた。

表335　低温加圧プラントの改善

設　備　名 機　器　名 問　　題　　点 対　　　応　　　策

前　処　理 第1サイクロン 汚泥中の砂による摩
ﾕでピンホール発生

ゴムライニングとして1年1回ライニ
塔Oの補修。

熱　処　理 熱　交　換　器 定期検査時の内管洗 ピック洗浄装置を設置。2週間に1回
煌ﾇの洗浄を実施。

反　　応　　缶 多孔板部での腐蝕分
�Kス凝集による上
買mズル部での腐蝕

チタン溶射による腐蝕防止。反応缶上
狽�rUSに材質変更。

分解ガス凝集器 下部水槽部の腐蝕 本体および下部水槽をSUS製とする。

脱　　　水 汚泥打込ポンプ 渦巻ポンプによるフ
鴻bク破損

二段階圧入方法の採用

ろ　　　布 ろ布の破れ 試作ろ布により3，000サイクルまで運
]可能に
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　そのため，反応缶上部のドームにノズルを設けることにした。

　　また，反応缶胴部と多孔板との間に腐蝕が起ったためチタン溶射で対処し

　た。また，熱交換器では，水媒体方式の二重管熱交を採用したことと，熱交

　温度を160°C以下としたため，汚泥の焼付による閉塞は全くなかったが，定

　期検査時の清掃を容易にするため，ピック洗浄装置を設置した。現在1ケ月

　に2回程度ピソク洗浄を実施している。脱水設備ではろ布の破損問題が大き

　く，運転当初は600～700サイクルしか寿命がなかったが，P－851－9

　型の給液部に当て布を設けることにより2，000～2，400サイクルまで寿命をの

　ばすことができた。焼却炉でes　，反応缶分解ガスを廃熱ボイラーの燃焼室で

　焼却処理を行っていたが，一部この臭気がボイラー内を短絡して未処理のま

　ま排ガスとなるため燃焼室に短絡防止のチェッカレンガを積み，防止した。

第5節　低温加圧熱処理による脱水効率化のまとめ

　以上，各種下水汚泥を対象とし，従来の無酸素反応の高温法より低い反応温

度で脱水性改善が行える「低温加圧熱処理」の原理と汎用性および臭気，分

離液などの処理の検討について，20，　OOO人用実用プラントの運転データと実施

プラントを中心にのべてきたが，以下に得られた結果の要点を列記する。

1．室内実験のまとめ

　①熱処理反応は，有機物含有率60～70％の下水汚泥に対し，もっとも効

　　果的に作用する。

　②熱処理反応により，汚泥中の固形物は約30％分解し，このうち約20％

　　は溶解性固形物に，残りは分解されガス化する。

　③低温加圧熱処理反応のBOD，　COD・，溶出率は，高温熱処理反応の1／2

　　～2／3程度となる。

2．　テストプラント運転のまとめ

　①下水汚泥は，熱処理反応により有機物含有率40～46％の低有機物汚泥

　　と，有機物含有率46～70％の一般下水汚泥，さらに生し尿の混入のある

　　特殊汚泥とに分けることができる。

　②一般下水汚泥であれば，反応温度145°Cで炉過速度4kg／hぞ・hr，含水率

　　50％以下の脱水ケーキが得られる。
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　③生し尿の投入のある下水汚泥でも，反応温度を160°C程度にまで上げる

　　ことにより，炉過速度4～5　ng／㎡・hr，含水率50％以下の脱水ケーキを得

　　ることができる。

　④低温加圧熱処理プラントからの分離液の性状は，発生汚泥の種類や濃度

　　により異なるが，BODで2，000～3，000mg／4，　CODcrで4，000～

　　6，000mg／6程度である。

3　分離液処理のまとめ

　①　低温加圧熱処理の分離液の色度は，高温法の5～6倍希釈に相当する。

　②低温加圧熱処理の分離液を無処理のまま水処理系統にもどしても，処理

　　成績に何らの悪影響もおよぼさない。

　③　また，分離液を直接，単独の活性汚泥で処理した場合，BOD負荷0．6～

　　1．6㎏／㎡・日の処理条件により，90％以上のBOD除去が可能である。

　④　色度は，活性炭吸着によりほぼ完全に除去できる。しかし水処理へもど

　　る分離液量は，流入下水のO．　5％以下となるため，低温加圧熱処理のクロー

　　ズドシステムとしては，分離液単独処理後に水処理へもどす方法がもっと

　　もよい。

4．臭気処理のまとめ

①臭気強度は反応温度が上昇するにつれて大きくなる。

②低温加圧熱処理汚泥の分解ガスは非常に複雑な物質を含んでいるが，臭

　気濃度の主たる原因はアルデヒドによる。一方，高温熱処理と異なり，硫

　化水素や硫化メチルなどの硫黄等の臭気は少ない。

③　分解ガスの臭気は，焼却炉で直接処理することによりほぼ完全に脱臭す

　　ることができる。

④分解ガスを活性汚泥槽の曝気用空気として用いることにより，臭気はほ

　ぼ完全に除去することができる。

⑤　熱処理系薄臭の処理には，二液洗浄法即ちオゾンと次亜塩素酸ナトリウ

　ム300mg／Z溶液の酸化液洗浄と，チオ硫酸ナトリウム1，000mg／Zと，

　酸性亜硫酸ソーダ2，　OOO　mg／Zによる還元液の洗浄法が有効である。
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　　用水と廃水　Vol　17M・．．2（1975）

21）清水治，中村一郎，上出健一他「低温加圧熱処理による下水汚泥の処理に

　　ついて」一第一報各種下水汚泥への適用一用水と廃水Vo118Mo．7（197　）

22）平岡正勝，清水治他「低温加圧方式熱処理による下水汚泥の処理について」

　　一第2報分離液処理方式の検討一Vo120％2（1978）

23）桃井清至「下水汚泥の好気性熱処理に関する研究1」

　　下水道協会誌　Vo112Ma　136　P12　1975／9

24）桃井清至，清水治「下水汚泥の好気性熱処理に関する基礎研究皿」

　　下水道協会誌　Vol　12M。．137　P34　1975／10

25）衣笠美弘，桃井清至，清水治「下水汚泥の熱処理に関する研究一特に分離液

　　の性状改善について」第10回下水道研究発表講演集P563

26）清水治，戸田一郎，内村輝美他「低温加圧方式による下水汚泥の熱処理に

　　ついて」第11回下水道研究発表会講演集P513

27）清水治，上出健一，戸田一郎「　同　上　」第12回下水道研究発表会講

　　演集P563

28）清水治，内村輝美，西田耕之助「低温加圧熱処理法の排ガスについて」

　　第12回下水道研究発表会P591

29）西田耕之助，清水治他「下水汚泥の低温熱処理における発生臭気とその除

　　去」悪臭の研究　Vo14y1520　1975／5

30）清水治，内村輝美，」二出健一「低温加圧熱処理による汚泥処理と熱利用」

　　汚泥（ダスト，残灰）処理の新技術と効率的な再資源化・商品化対策

　経営開発センター出版部　昭和53年3月

31）桑元康雄，清水治，内村輝美，中村一郎「下水汚泥の熱処理による物性変
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　化について」環境技術研究所報告（クボタ鉄工）Vol　7　Mal　1977

32）清水治，上出健一他「低温加圧方式の熱処理による下水汚泥の処理につい

　　て」昭和50年度　下水道研究発表講演集

33）桐生市，日本下水道事業団「桐生市境野環境衛生センターにおける空気吹

　込低温熱処理パイロットプラントの技術調査報告書」昭和54年3月

34）丹保憲仁，亀井翼他「都市下水の高度高次処理ゲル」

　　土木年講　28　S48．10

35）丹保憲仁，亀井翼「水質マトリックスと水処理操作」

　　化学工学　Vol　39　％10（1975）

36）尼木敏雄，清水治他「低温加圧方式による下水汚泥の熱処理」

　　クボタ技報　Vol　l　Mal昭和53年10月

37）清水治，村田清美他「循環形エアレーションタンクについて」

　　第7回下水道研究発表会講演集　P62　S45年

38）清水治，村田清美他「循環式汚水処理プラントについて」

　　クボタ鉄工　環境技術研究所報告　Vol　6　yl5．　1　1970

39）清水治，寺岡初他「各種散気管のエアレーションの性能について」

　　第6回下水道研究発表会講演集　P281　昭和44年度

40）衣笠美弘，清水治他「循環法による熱処理分離液処理について」京都大学

　　環境衛生工学研究会第4回シンポジウム講演論文集　昭和57年8月

41）日本下水道事業団，神戸市「神戸市における熱処理分離液の処理実験プラ

　　ントの技術調査」昭和56年度報告　昭和57年3月

42）村上忠弘他「川俣処理場における脱臭プロセスの運転結果について」

　　第17回下水道研究発表会　P38　S55年

43）三浦捷他「流域下水処理における熱処理プラントの脱臭に関する実験的研究」

　　第15回下水道研究発表会　P633　S53年

44）清水治，岩見博之他「低温加圧熱処理における臭気処理について」

　　第19回下水道研究発表会　P71　1980

45）川合勝正「新しい下水汚泥処理プロセスについて」環境技術Vol　7泥5

46）奥兼美「川俣終末処理場における汚泥の低温加圧熱処理と熱分解について」
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　　汚泥研究年報1980年　環境技術研究会

47）神戸市，日本下水道事業団「神戸市における汚泥処理小規模プラントに関

　　する技術調査」昭和54年度　昭和55年3月

48）清水治，内村輝美他「低温加圧熱処理による下水汚泥の処理一一汚泥焼却炉

　　の検討一」クボタ技報　Ma　14　1983

49）稲森幸雄，船越二朗，小川敬「桐生市の場合，低温加圧熱処理方式による

　　汚泥処理システム」，月刊下水道　Vo　l　4　Ma　13

50）稲森幸雄，船越二朗，小川敬「桐生市境野下水処理場（環境衛生センター）

　　の概要」下水道協会誌　Vo120　％224　1983．1

51）平岡正勝，奥兼美，清水治他「下水汚泥の熱処理の実際と効果」

　　月刊PPM　　1983／7
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　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（4，5第4章　調質脱水プラントのエネルギー評価

　以上，無機凝集剤用の脱水機として，真空脱水機，加圧脱水機，高分子凝集

剤用の脱水機として，遠心脱水機とベルトプレス型脱水機，無薬注調質として

低温加圧熱処理システム（加圧脱水機使用）について，室内テストと実際プラ

ントでの運転成績について述べた。それぞれに特徴があり，これらの脱水機の

機種の選定については種々の制約条件に応じて決定するべきものと考える。こ

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（1
れら4機種の脱水機の原理構造や操作因子等の総合評価結果を表4．1に示す。

また前章での各脱水機の運転結果より各汚泥濃度に対する設計値を図4．1に示

すt2この脱水結果に基づき第1編と同様に処理対象人口約200，000人程度の

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3
下水処理場の濃縮一脱水設備のエネルギー効果の検討を行った。

　運転時間は，1日20時間とし，週7日間の運転である。今回は全て生汚泥

の脱水とし最終処分を脱水ケーキとした。この結果を表4．2～4．6に示す。

　薬注調質による脱水の維持管理費（ランニングコスト）は，濃縮一脱水一処

分までの費用であり，無薬注脱水の維持管理費は，熱回収を考えて濃縮一脱水

（加圧脱水）一焼却（階段炉）一処分までの費用である。

　図4．2の汚泥濃度とランニングコストの関係が示すように，石灰塩鉄脱水は，

汚泥濃度によるラソニングコストの低下は大きい。汚泥濃度が5％程度になれ

ば脱水機の違いによるランニングコストの差はなくなってくる。無薬注による

調質では薬品を全く使用しないため焼却炉を含めてもランニングコストは薬注

脱水より低くなる。次に汚泥濃度を上げることによるランニングコストの内訳

について述べる。

　図4．3に真空脱水機，加圧脱水機，遠心脱水機およびベルトプレス型脱水機

のランニングコストの内訳を示す。無機凝集剤の調質では汚泥濃度が低いと薬

品量の増加による汚泥量の増加により処分費が大きくなる。遠心脱水機では高

分子凝集剤を用いるため薬品の増加による汚泥量の増加はないが，ケーキ含水

率が高いためランニングコスト中で処分費の占める割合が大きい。汚泥濃度に

対するランニングコストの低下は加圧脱水や真空脱水機に比較して小さいが，

イニシャルコストの低下を考慮すると汚泥濃度を上げる効果は大きい。
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表41 各種脱水機の機能・比較表

番号 ベルトフィルター フィルタープレス 遠 心　脱　水　機 ベ　ル　ト　フ’レ　ス

ポリマー 汚泥

凝集汚泥 トポリマー躍L1 ケーキ 凝集
←生成機構 ＼ 1汚泥

一一一
1ケーキ

一
「 1

分離液

　↓ケーキー

分離液
分離液

ケーキ

｝；［．　分離液　一

一原液槽内に．一定の水深で投 各ろ宰のろ布の間に凝集汚 分離機は 2000－．30000桿唯 汚泥は，混和機中でボリマ
人された凝集汚泥は ドラム内 泥を流入させ， ろ布によって で高速回転し，その内部に処 一（高分s・凝集剤）と混合凝
飢一300～600㎜Hgで，ろ まずろ凋脱水する。 次第にろ 理汚泥とポリマー（高分子凝 集され，ろ布．ヒに移動する，，

布面に付着し， ケーキを十成 布間に汚泥がつま り． 汚泥ボ 集剤）が投入される。 内部で ここで汚泥の厚みを調整され，
する。 次いでドラムの回転に ンフ’の圧力が 上がってくる。 汚泥は固破分離され， 外壁に 均一にろ布上に分散される。
従って水面｝：にあがり，最後 所定の時間で打込ボン フ’ � 脱水ケーキがはりつく。 これ 同時にろ布を通Lて重力でま
にろ布はドラムを離れてティ 止し， ろ布の裏側のダイヤフ を外胴とわずかの回転差（ 差 ず遊離水を分離する。ここを
フチャージロールを通り，ろ ラムを高圧水で膨張させ，圧 動回転）をもつスクリューが 通1愚すると含水率約90％にな
布表面のケーキ（含水率約80 搾する，，一定時間後ろ布を開 円錐部に向かってすりあげ， る。次いで軽圧ゾーンに移り，
％）を剤離排出する。その後， き， エァプロー及びろ布の移 含水率約75～80％のケーキを 弱いカで圧縮脱水し，含水率
高圧水により洗浄されて再び 動によ り，ケーキ（含水率60％） ケーキ搬出口より押し出す．〕 約85％程度になる。
ドラムに戻り， 次の脱水工程 を落Fさせ， 】サイクル（約 分離液は排出出口より出る． 次に圧縮ゾーンで2枚のろ
　一ﾉ戻る。 20分）を終る。 布にはさんで脱水し，含水率

消石灰， 塩化第二鉄を凝集 ろ布は走行中に水洗浄され 約80～83％となる。
剤に用いる。従来法に対して， る。 最後に明断脱水ゾーンで更
過酸化水素水， 硫酸第一鉄を に強い圧縮力と明断力により
用いて， 脱水の改善（脱水ケ つぶすように脱水する。ここ
一キ量の増加少い ）も現在は で含水率約75％となり，排出
行なわれている。 される。

その後，高圧水によりろ布
は洗浄され，次の脱水工程に
一戻る。

2 凝集剤種類 消　石 灰40％（dsあたり） 消 石　灰 40％（dsあたり） 高分子凝集剤 0．5～1．5％ 高分子凝集剤　　o．3～LO％
及び添加率 塩化第二鉄 10％（ 〃　　） 塩化第二鉄 10％（ 〃　　） （dsあたり） （dsあたり）

3 脱　水工　程 連　　続 パソヲ． 連　　続 連　　続

．1

脱水成績1 SS〔司収率 95％ 97％ 95％ 95％
ケーキ含水率 74～84％ 55～65％ 74～84％ 70～80％

5 メノテナノス
1． ろ布交換 1、 ろ布交換 1．給 油 1．ろ布交換
2．給 ’由

2． 給　　油 2．洗 浄 2．給　　油
3 ろ布蛇行調幣 3． ろ布蛇行調整 3、　ベアリ ング等交換 3．ろ布蛇行調整
4． ろ布洗浄状態点検 4． タ’ Cヤフラム交換 4、 スクリュー交換（肉盛） 4．ろ布洗浄状態点検

5、 ろ布洗浄状態点検

6 特　　　　長 1． 磯構が単純 1、 含水率が下がる、， 1． 薬ぴ設備本体ともにコノ 1　操作が単純であり，凝集
2、 操作が単純 2 そのため燃焼時の助燃油 バク トである1， 汚泥が目視できるため，維
3 疲労を受ける部材が少い が非常に少い旨， 2、 固形物量は薬往に よって 持管理が容易である「旨
4 汚泥を目視L ながら運転 3． 排出時のケーキ鮭が少い も変らず， 発熱駄も高い。 2．固形物量は藁注によって
凋整ができる， 4． ケーキ含水率の調幣がロr 3 取扱いが最も簡単 も変らず，ケーキの発熱量1 能である、， イ． 完全密閉式であるので， も高い。

i 5 制御装置の開発が准み， 臭気が発生しないなど作業 3．脱水力川：ノ］が階段的に加
全自動が［i∫能 唄境が良い。 えられるので，含水率が低

6． 騒音源が少なし 噛o 5． 汚泥と薬、品の混和が容易 く安定している．、
6． 機構が単純 4．　ろ怖と高分子凝集剤の組
7． 補機が少い み合わせによりSS回収率
8、 ろ布等の交換部品が少い。 が安定している。

5．ロールとろ布の組み合せ
で機構が簡単，補機が少い。

6．汚泥と薬品の混和が容易
7．疲労を受ける部材が少い
8．　イニンヤルコストが安いo

9．使用電力が最も少い

7 欠　　　　点 ろ布の交換が必要
L気発生表面が大きい 機械重量が重い、，

設置面積が大きい。 1．振動，高速回転．ヒの諸問題，

@　摩耗がある。

音， 1．ろ布の交換が必要2．汚泥の剥離性の調節を要

3． 設置面積が大きい 3． 補機が多い。 2． 薬注操作コントロールを す
4 外形寸法が大き く．補修 4． ろ布の交換が必要 要す。 3．　薬注（凝集）コントロール

空間が大きく要る 5． 汚泥と薬品との混和が複雑 3． 薬品代が高い。 を要す
5． ろ布洗浄水が多い。 6． 固形物量が増え る 4．　スクリ ユー ﾌ羽根の補修 4．薬品代がやや高い。
6． 脱水ケーキの剥離が悪く， 7． 脱水ヶ一キの発生がバッ は工場でする必要がある
固形物の回収率が悪い。 チ式になる。 （定期的）

7． 汚泥と薬品と の混和が複 8、 消石灰によるろ布の目づ
雄 ま りがある。

8 ろ布洗浄水が飛散する。
9、　ケー キ量が増え るD

10．良好な脱水ケーキを生成
する運転条件の設定が難し
いo

11．使用電力が最も大きい
12．消石灰によるろ布の目づ

まりがある。

8 総　　　　評 すでに最も多くの実績を持 完全自動が可能となり，最 最近， 新しいスクリューの ベルトフィルターの石灰，
っているため， 建設費も安く 終処分を焼却処理と する場合 開発により， ケーキ含水率を 塩鉄を高分子凝集剤に変更し
安心できるプロセスであるが， ケーキ含水率を低くできる。 75％前後にまで脱水できる よ た脱水機である。
ケーキの剴雛やろ布及び機械 塩鉄， 石灰添加率が汚泥によ うになった汀 装置的にはすでに完成され
の洗浄等に手がかかる。又， っては， かなり トがる。 連続で， Lかも完全密閉方 ているが，下水汚泥への適用
徹牛トオーフ’ンになる。納入 最近の大規模 ド水処理場で 式で脱水ができ，維持管F匿が 働ま今のところ少ない。最近
実績は多いが新しい時代に合 多く用いられるようになって 容易なため， 小中規模の下水 好んで用いられるようになっ

たフ’ 宴mトとは言いにくい。 いる． 処理場では， 好んで採用され てきた．

最終処分を焼却すると，ケー ている。 高分子凝集剤を使用する脱
キ含水率が高く総合的によく 他し， 安定した脱水性能を 水磯として，薬品の使用量が
ない。 得るためには，運転中の監視 より少なくてケーキ含水率も

塩鉄， 石灰添加率が汚泥に が困難な点がある。 低下する。また，使用電力音
よっては トがるため，脱水ケ が特に少ない点など実績評価
一 キ量が非常に増す場合があ として確立されつつある、、
る。
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表4．2 真空脱水設備の維持管理費比較表

［濃縮］一［亟］一処分

　　　　　　　　　　　方式

?ﾚ
従　来　濃　縮（3％） 分　離　濃　縮（4％） 混合汚泥　濃縮　　（　5　％　）

濃　　縮　　設　　備 13m¢×3基
濃縮槽　13mφ×1基｛　立型遠心20m3／H×4台（1予）

酷蕊i㌫鷺餉予，設備概要

脱　　水　　設　　備 40m2x5台（1予） 40m3×3台（1予） 40m2×2台（1予）

薬注設備石　　　灰
@　　　　　塩化第2鉄

43∠／min　（’20％）

U＿9Z／min（10％）
25Z／min
S．8Z／min

14Z／min
S．8Z／min

建設費
士　　　木

@　　　械

d　　　気

〟@　　計
使　用　量 金　　　額 使　用　量 金　　　額 使　用　量 金　　　額

電気費　　　　／日

Q0円／kWH
4，969　　kW／日 99．387　円／日

@4．969円／Tds

5，183　　kW／日 103、668　円／日

@5．183円／Tds
4．605　　kW／日 92．107　円／日

@4．605円／Tds
工業用水　　　／日

Q0円／m3

1．886　　mユ／日 　37723　円／日 LO37　　mソ日 20．736　円／日

@LO37円／Tds

640　　m』／日 12．807　円／日

@640円／Tds
薬品石灰　　　　／日

R0円／k

12　　　t／日 360．000　円／日

@18．000円／Tds
7　　t／日 2to．000　円／日

@101500円／Tds

・1　　t／日 120．000　円／日

@6．000円／Tds
匝化　2　・　　／日
i38％溶液）
Q9円／m3

3．71mソ日 107．590　円／日

@5、380円／Tds

2．59m3／日 75．110　円／日

@3．756円／Tds

2．59mヨ／日 75．IlO　円／日

@3、756円／Tds
ユーティリテー

@　　　　合　　計
604700　円／日

@30235円／Tds
409．514　円／日

Q01476円／Tds
300、024　円／日

@15、001ト＞Tds
処分費

T．000円／m3

170m3／日　　　　　8501000　円／日

@　　　　　　　　　42，500ドレTds

113、6m3／日　　　　568．000　円／日

@　　　　　　　　　28．400円／Tds

101．6mソ日　　　508．000　Fj／日

@　　　　　　　　　25．400円／Tds
消耗費　ろ布

@器費×2～3％

τ00　0F1／日　　　　　　　　75、178　　　ド1／日

Q0．440、000円／年　　　3．75911］／Tds

3．500，000ilレ／B　　48．219　円／日

P4，100．000円／年　　2．41川Mds

11750．000｛［↓／日　　　34．384　円／日

kO80ρ〔｝0円／年　　1．719円／Tds

メンテナンス費

@　　　　合　　計

925．178　円／日

S6．259円／Tds
616．219　円／日

@30，811円／Tds

一‥L

542．384　円／B

@2τ119円／Tds

合　　　　　計
11529．878　円／日

@76．494円／Tds

1．025．733　円／日

@5L287円／Tds
842．408　円／日

@42．120円／Tds

表4．3 加圧脱水設備の維持管理費比較表

・　　　　　　　匡司一㊥一処分

　　　　　　　　　　　方式

?ﾚ
従　来　濃　縮（3％） 分　離　濃　縮（4％） 准合汚泥濃縮（5％）

重　　力　　濃　　縮
]　剰　汚　泥　濃　縮

13mφ×3基
13m¢×1基
Q0m3／hr×4台（1予）

13mφ×3基
P3m」／hr×5台（1予）

設備概要

水　　　　機 120m2×5台（1予） 120m㌢4台（内1予） 120m2×3台（1予）

注設備　　石　　灰

@　　　　塩　　鉄
43Z／min（20％）
U．9Z／min　　（　10％）

25Z／min
S、8Z／min

14Z／min
S．8Z／min

建設費

使　用　量 金　　　額 使　用　量 金　　　額 使　用　巳 金　　　額

電気費　　　　／H

Q0円／kWH
2．247　kW／日 44．949　円／日

Q，247円／Tds

3，575　kW／日 71．498　円／日

@3．575円／Tds

　．・．・－

R．797　kW／日 75．938　円／日

@3，797円／Tds

工業用水　　　／日
Q0円／mS

974　　m3／日 19．471　円／日

@974円／Tds
742　　m3／日 14β40　円／日

@742円／Tds

　　　一T85　　m3／日 Il，695　円／日

@585円／Tds
薬品　　　　　／日

@石灰
12　　t／日 360．000　円／日

@18，000円／Tds
7　　t／日 210．000　円／日

@10．500円／Tds

4　　　t／日 120．000　円／日

@6000円／rds
　　　　　　／日

俣S

3．7　mソ日 107．300　円／日

@5．365FレTds

2．6　m3／日 75．400　円／日

R1770円／Tds

2．6　m」／日 75，400　円／日

@3．770円／Tds

ユーティリテー

@合　　計

531．720　円／日

@26．586円／Tds

37｜．738　円／日

@18．587円／Tds

283，033　円／日

@14．152円／Tds

処分費
T．000円／m’

120t／日　　　　600．000　円／日
@　　　　　　　　　30．000円／Td8

95t／日　　　　475．000　円／日

@　　　　　　　　23，750円／Tds

80t／日　　　　400．000　円／日

@　　　　　　　　20，000円／Tds

消耗費

@器費×2～3％
㍑：1＝離｝12：：；ぽ旨： ；i：蒜1離｝9㌫磁1 ，＝ll嚇｝81：㍑蒜：

メンテナンス費

@合　　計

728．219　円／日

@36、411円／Tds

57L164　円／日

@28558円／Tds

480．548　円／日

Q4．027円／Tds

維持管理費

@合　　　　　計

11259．939　円／日

@62，997円／Tds

9421902　円／日

@471145円／Tds

763．581　円／日

R81179円／Tds
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表4．4 遠心脱水設備の維持管理費比較表

繭一［脱水］一処分
　　　　　　　　　　　方式

?ﾚ
従　来　濃　縮（3％） 分　離　濃　縮（4％） 混合汚泥濃縮（5％）

濃　　縮　　設　　備 13mφ×3基 濃縮槽　13mφ×1基
ｧ型遠心20m3／hr×4台（1予）

濃縮槽　13m¢×3基
ｧ型遠心13mφ／H×5台（1予）

設備概要

脱　　　水　　　設　　　備 10㎡／Hr×6基（1予） 10m3／Hr×4台（1予） 10m3／H×3台（1予）
薬　　注　　設　　備 定量フィーダー3．6m3／Hr×3台（1予）

n　　解　　槽　　10m3×2槽

定量フィータ’－2．5m3／Hr×4台（1予）

n　解　槽　　6㎡×2槽

定量フィーダー2．2m3／Hr×3台（1予）

n　解　槽　5m3×2槽
建設費

使　用　量 金　　　額 使　用　量 金　　　額 使　用　量 金　　　額
電気費　　　　／日

Q0円／kWH
4．088　　kW／口 8L765　円／日

@4．088円／tds
4，361　kW／日 87224　円／日

@4．361円／tds
4．488　　kW／日 891762　円／日

@4，488円／tds
工業用水　　　／日
Q0円／m」

195　　m3／日 3．900　円／日

@195円／tds
187　　m3／日 3、740　円／日

@187円／tds
239　　m3／日 4．780　円／日

@239円／tds
薬品　　　　　／日

P，800円
260　kg／日 468．000　円／日

Q3．400円／tds
180　　kg／日 324ρDO　円／日

@16200円／tds
160　　kg／日 288．000　円／日

@14400円／tds
／日

ユーティリテー

@　　　合　　　計
553．665　円／日

Q7．683円／tds
414．964　円／日

@20．748円／tds
382．542　円／日

@19，127円／tds
処分費

T．000円／m‘

111t／日　　　　555，000　円／日

@　　　　　　　　　27．750円／tds
100t／日　　　　500．000　円／日

@　　　　　　　　　25．000円／tds
91t／日　　　　455，000　円／日

@　　　　　　　　22．750円／tds
消耗費　　スクリュー

@器費×2～3％
1：：＝繊｝2i：㍑：聡 Il：；1＝㌫｝6i：㍑。ワ61 1；llll：ll聯｝4；：1㌶61

メノテナンス費

@　　　合　　　計
583ρ55　円／日

@29，153円／tds
　　　　　　　　562、192　円／日 504，679　円／日

Q5，234円／tds

合　　　　　計
LI36．720　円／日

@56．836円／tds
977．156　円／日

S88．576円／tds
88τ221　円／日
S4．361円／tds

表4．5 ベルトプレス型脱水設備の維持管理費比較表

㊥
一［脱水］一処司

項目

　　　　　方式

_．
従　来　濃 縮（3％） 分　離　濃 縮（4％） 混合汚泥濃縮 （5％）

設備
儂 縮　　　設　　　備

　　　一．」

P3m¢×3基 濃縮槽　13mφ×1基
ﾒ型遠心20m3／hr×4台（lf）

濃縮槽　13m¢×3基
ｧ型遠心13m3／hr×5台（1予）

概
脱 水　　　設　　　備 3m巾×6台（1予） 3m巾×5台（1予） 3m巾×4台（ 1予）

要
薬 注　　　設　　　備 薬注ボンフ’2．5㎡／hr×4台（19

n解槽　6m’×2槽
薬注ボンプ1．9㎡／hr×4イゴ（　1予）

n解槽　5m3×2槽
薬注ポンプ1．4m3／hr×3台（1予）

n解槽　4m3×2槽
建設費

機　　　　械

d　　　　気

〟@　　　計
使　用　量 金　　　額 使　用　量 金　　　額 使　用　量 金　　　額

維

丁 電気費　　　　　／日

Q0円／kWH／tds
1，424　kW／日 28．483　Fl／日

@1．424円／tds
3，353、5kW／日 67．070　円／日

@3．354円／tds
3，709　kW／日 74．179　円／日

@3．709円／tds

持

工業用水　　　／日

Q0円／mンtds
t．446　　m3／日 28鳥28　円／日

@1．4．16円／tds

1，469　　m3／日 29．380　円／日

@1．469円／tds

1．078　　m」／日 21、575　円／日

@1．078円／tds

管

テー 薬品高分子凝集斉ル日

P、800円／tds
180　　kg／日 324．000　円／日

@16．200円／tds
140　kg／日 252．000　円／日

@12．600円／tds
100　　kg／n 180、000　円／日

@9．000円／tds

理

費
　／日

^tds

費

ユーティリテー

@　　　合　　　計
38L411　円／日
@19．070円／tds

348450　円／日
@1τ423円／tds

275．754　円／日

@13．7871Ψtds
処分費

T、00011レm3
91t／日 455，000　円／日

Q2，750円／tds
83t／日 415．000　円／日

@201750円／tds
80t／日 400，000　円／日

Q01000円／tds
消耗費　ろ　布

@器費×2～3％ 1＝㌫勧 60，932　円／日

R．047円／tds

ス500，000円／年

P8．000．000円／年
　69．863　円／日p　　3493円／tds Il：ll＝離｝54・79°　　　　円／日

Q．740円／tds
メンテナノス費

@　　　合　　　計
515．932　円／日

Q5．796円／tds
484．863　円／日

@24．243円／tds
454．790　円／日

@22、740円／tds

合　　　　　計
89τ343　円／日

@44．866円／tds
8331313　円／日

@41．6661Ψtds
730、544　円／日

R6．527円／tds
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表4．6　低温加圧熱処理設備の維持管理費比較表

［麺］→匝日→圏
　　　　　　　　　　　方式

?ﾚ
従　来　濃　縮（3％） 分　離　濃　縮（4％） 混合汚泥濃縮（5％）

濃　　縮　　設　　備 13mφ×3基
廉　縮　機　13m¢×1基
ｧ殉　竜・し沼壁縮2　0m3／hr　×4チ↑（　1　予）

13m¢x3基
ｳ3m3／H×6基（1予）設備概要

熱　　処　　理　　設　　備

E　　　水　　　設　　備

ﾄ　　　却　　　設　　備

ｪ離液処理設備
E　　　臭　　設　　備

13m3／hr×（3系列）

P20m’×3台

Q0T／日×2基
P．082mソ日

T33m3／min

10m／hr×（3系列）

P20m2×3台
Q0T／Li×2基，80％
V1ハOm3／日

T33mソmm

75mコ／hr×（3系列）

P20m2×3台
Q0T／日×2基，75％

T06mソ日
T33m3／m1n

建設費 機　　　械

d　　　気
i　　　）

使　用　甘 金　　　額 使　用　量 金　　　額 使　用　鰭 金　　　額

電気量　　　　／日

Q0円／kWH
16、127kW／日 322．500　円／日

@16，125FレTds
15，233kW／日 304．700　円／日

@15．235円／Tds
13、993kW／目 280．000　111／日

@14．000円／Tds

　油　　　　　z／日

V0円／Z

3．245　Z／日 227」50　円／日

@11，357円／Tds
L720　！／B 120、400　円／日

@6．020円／Tds

76・1　ノ／日 53．480　円／日

@2、674円／Tds

L業用水　　　／日

@　　円／m3
160　mソB 25．600　円／日

@1．280FレTds
120　m3／B 19、200　円／日

@960円／Tds
96　mソ日 15360　円／日

@768円／Tds
薬品　　　　　　／日 ｜23．700　円／日

@6．】85Fl／Tds
｜236 123，700　円／日

@6」85円／Tds

123．700　円／日

@6．185FレTds
ユーティリテー

@　　合　　　計

698，950　円／日

@34、950巨レ／Tds

568．000　円／日

@28．400ドレTds

｛72．540　円／日

Q3、627円／Tds

処分費

Rρ00円／m」

16T／日　　　　　　　　48，000　早1／日

@　　　　　　　　　　2．400ド1／Tds

｜6T／日　　　　　　　　48、〔，00　　Pl／日

@　　　　　　　　　2イ00Fl／Tds

16T／B　　　　　48．000　円／日
@　　　　　　　　　　2．400円／Tds

消耗費　ろ　布

@器費×2～3％

10．100．000円／年（ろ布）97，000　円／日

Q5．000．000円／年　　　　　9，850円／Tds

10．400．000FL／年　　9｜．500　円／日

Q3ρ00，000円／年　　　　4．575円／Tds

10．400．〔｝00111／4王　　　83290　　円／日

Q0，000，0〔｝0ドレ4｜　　　　　4，165P］／Tds

メンテナンス費

@　　合　　　計

145．000　「1｜／日 139．50〔｝　円／日 1：M290　円／日

合　　　　　計

843．850　円／日

@42．190事レtds

707．5〔川　　円／日

R5，400｛1レtds

603．830　円／日

@30」90円／tds

NaC［0 265Z×70PレZ（42％），　NaOH；1，245Z／日×7引11（48％），　Na2S2（ぷ893㎏／日，IlzSO4，106㎏／日×Na2SO、298㎏／日

　ベルトプレス型脱水機の場合，汚泥濃度を4～5％にすると濃縮機の電力費

の増加をまねくが脱水機の台数の減と薬品費の低減により，ランニングコスト

は低くなるo

　表4．6に無薬注による凋質脱水の試算結果を示す。設備的には，汚泥濃度を

kげることにより，熱処理設備の処理量は，13㎡／hr～7．5㎡／hrと減らすこ

とができる。本来ならば，系列を減らす運転の方がランニングコストを低くす

る効果は大きいが，熱処理設備の反応缶，熱交換器等の圧力容器の定期検査時

の予備を考えて，2系列運転，1系列予備とした。また，熱処理以後の脱水，

焼却設備は熱処理により汚泥は安定し，熱処理汚泥濃度も8％以上となる。生

汚泥濃度を⊥げれば，熱処理汚泥濃度は⊥がるが，その効果は少ないため，計

算上，脱水，焼却設備は各汚泥濃度とも同じものとした。一方，二次公害防止

設備では，熱処理分離液量は汚泥濃度を3％から5％にまで上げることにより，

1082m3／日から，506m3／日まで減少する。

　しかし，脱臭設備は，臭気の主たる発生源が熱処理濃縮槽や，脱水機室とな
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るため，汚泥濃度に関係なく一定となった。

　ランニングコストでは電力費は汚泥濃度の変化に対しては，それ程大きな差

はないが燃料費については汚泥濃度が高くなると加温する汚泥量が少なくなる

ため，汚泥濃度を3％から5％に高めることにより，油量は1／4程度にするこ

とができた。

　脱水機の機種については，前述のように簡単には決められないが，イニシャ

ルコスト，ランニングコストとも，ベルトプレス型脱水機が最も安くなる。し

かし，高分子凝集剤の安定性や，得られる脱水ケーキの含水率が高いこと，脱

水ケーキの臭気の問題等がある為，安易に決定することは危険である。

　図4．3に汚泥濃度に対するランニングコストの内訳を示す。汚泥濃度が上が

ればいずれの項目も減少するが，熱処理法の場合生脱水と異なり電力費と燃料

費の占める割合が最も大きくなる。これを生脱水法と比べると，電気で3～4

倍に15，000円／fdsと高くなる。また，汚泥を加温処理するために汚泥の発熱

量を回収する必要がある。その一方で処分費は，汚泥を階段炉でクリンカー状

にするため，処分量が薬注脱水法の1／5～1／7となり維持管理費に占める割合

は小さくなる。

　いずれにしても，汚泥濃度を上げることが汚泥処理の安定性とコスト低減に

つながり，汚泥処理の効率化に最も寄与するものと考えられる。
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5）平岡正勝，清水浩，他「下水汚泥処理システムのエネルギー評価」

　汚泥研究年報　1983　環境技術研究会
　　　　　　　　　　　　　　　　一293一



第3編　焼却プラントのエネルギー効率化
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　　　　　　　　　　　　　　緒　　　　言

　下水道の普及により発生する汚泥の処理，処分が大きな問題となっている。

日本の場合，発生する汚泥量に対する処分地の確保や，衛生的な見地から考え

て，汚泥の最終処分形態は，基本的には灰化減量を行なわねばならない。しか

し，昨今の石油事情に端を発したエネルギー問題から，安易に多量の補助燃料

を使用する焼却処分にも多くの問題がある。

　現在・下水汚泥の焼却処理はまだ一部の処理場にしか実施されていないが，

緒論で述べたように・多段炉が主流となっている。しかし，現状の多段炉では，

排ガス中に汚泥の臭気が混入するため，排ガス処理にアフターバーナによる脱

臭が必要となり，補助燃料の増大をまねいている。その上，補助燃料の使用に

よる排ガス量の増加のため，排ガス処理費のコストアップ等必ずしも，エネル

ギー的によいプ・セスとは言えない。そのため，最近では，乾燥と焼却とを分

離・洛プ・セスの効勤・い所を用いた魂却システ。が朗されているt6

　一方，焼却炉では，前段の汚泥の脱水条件により，焼却状態は大きく異なる。

そこで第3編では乾燥機を前置することとして第2編の第3章で述べた，低温

加熱処理による低含水率の無薬注汚泥脱水ケーキを用いての噴流層炉（流動層
方式1），階段式炉（ス，一。一方㍊お、び乾燥溶融勘実用化プ，ン，に

よる焼却撒峰つく洛炉のエネルギー評価をお。なう4 U5）

参考文献　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　．

1）衣笠美弘，清水治「噴流式汚泥焼却システムについて」公害防止産業，

　vo　l　2　Ma　3，1972年3月

2）桐生市，日本水道事業団「桐生市における熱処理施設の調査報告書」，昭

　和58年3月

3）神戸市，日本下水道事業団「神戸市における汚泥処理小規模プラントに関

　する技術調査」，昭和55年3月

4）平岡正勝，奥兼美，船越二朗，清水治他「下水汚泥の熱処理の実施例と効

　果」，月刊PPM，1983年3月

5）清水治，内村輝美他「低温加圧熱処埋による下水汚泥の処理一汚泥焼却炉
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　の検討」，クボタ技報va　14，1983年

6）清水治，大島秀晴，古北克「下水汚泥の処理プロセスの評価」，京都大学

　環境衛生工学研究会・第4回シンポジウム講演論文集，1983
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第1章下水汚泥の焼却炉のエネルギー効率化

第1節　下水汚泥脱水ケーキの性状（1

　　脱水ケーキの性状は，その処理場の置かれている環境条件や分流式か合流

　式かの排除方式また，脱水機の形式によって全く異なった値となる。その上，

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　ナ
　同じ処理場でも季節により大きく変わる。各脱水機ごとの薬注脱水ケーキの燃料

　分析結果を表1．1に示す。石灰塩鉄による脱水機は，揮発性物質が少なく，汚

泥固形物当りの発熱量は，生汚泥で2，500～3，000Kca1／kgds，消化汚泥で

　2，000～2，500Kca1／kgdsと低い。　一方高分子凝集剤による脱水ケーキは，

　揮発性物質が多く，発熱量も消化汚泥で3000～3500kca1／kgds，生汚泥

　で3500～4000kcal／kgdsと非常に高くなる。そのため脱水機でできるだ

　け水分を除けば，下水汚泥はエネルギーとして使用することも可能である。

　一方，汚泥を燃料として利用する無薬注脱水ケーキの燃料分析結果を表1．2

　に示す。（表中Ka，Se，　Saは前述の処理場，　Dは住宅地域を中心とした分流

　式公共下水処理場で，高温熱処理プラントを持つ処理場である）。流域下水

　処理場のKaは，有機物含有率が少ないため低位発熱量は540kca1／kg・dsと

　低い。一方，ほぼ分流下水であるSe処理場では有機物含有率が80％近くも

　あり，高位発熱量で3460kca1／kg・dsと高く，脱水ケーキでも1684kcal

　／kg・dsと高くなるため，焼却した場合，かなりの熱を蒸気として回収する

　ことができる。また，Sa処理場では，一部分流下水であるため，有機物含有

率はSe処理場より小さいが，一部染色工場の排水が下水に流入するため，有

機物量当たりの発熱量が6500kcal／kg・vsと一般にいわれている有機物当たり

　の発熱量5000kcal／kg・vsより高く，そのため高位発熱量で3700kcal／

　kg・ds，脱水ケーキの発熱量で約2000kcal／㎏もあり，脱水ケーキはむし

　ろ燃料と考えることができる。このように熱処理脱水ケーキの性状は，各処

理場ごとに大幅に変わるが，いずれも燃料的価値は高い。

　一方汚泥の性状は，季節により大きく変わる。低温加圧熱処理の実プラント

を納入した1（a，SeおよびSaの各処理場の脱水ケーキの含水率，固形物当た

　りの有機物含有率，および有機物含有率とケーキ含水率より計算した低位発

熱量について，年間の推移を月間平均値により図1．1に示す。
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表1．1
　　　　　　　　　　　（7脱水ケーキの燃料分析値

発　生　都　市 A　　　　Ky　市 1県　　　　　　Ky市 O市 T，Sh1処　理　場　　　　　　　　M 備　　　考

脱水機の機種 真　空　脱　水　機 加　圧　脱　水　機 遠心脱水機 ベルトプレス

汚　泥　の　種　数 生汚泥 消化汚泥 生汚泥 消化汚泥 生汚泥 消化汚泥 初汚泥 混合汚泥 消化未洗 洗浄汚泥 滑化未洗

　含　水　牢　％

�ｭ生物質　梅／ワ

ﾄ却残直　　KO／梅

706

O517

O‘83

754

O513

O478

824

O494

O506

541

O463

O537

675

O514

O486

647

O436

O564

716

O68

O32

785

O516

O484

737

O806

O194

736

O746

O254

726

O576

O424

738

O551

O449

793

O594

O406

2829 2063 2453 1562 2259 2259 2725 2675 3978 3670 3153 2995 3439 元素組成から

発　熱　甘匂／㎏d8
2800 2900 2160 1840 2430 2430 3720 2790 4400 4100 3200 3000 3600 実測値

C　（K〆kgd5）

g　　　　’

r　　　　”

m　　　　〃

ｿ　　　　”

0253

O049

O019

O06

021

O038

O025

O02

0232

O04

O009

O045

019

O029

O005

O01

0231

O037

O016

O03

0253

O，049

O019

O06

0285

O044

O02

O08

0263

O0395

O01

O031

0402

O06

O009

O048

O002

0368

O056

O0114

O045

O002

0293

O047

O016

O〔〕48

O002

028

O045

O018

ｿ036

O002

0335

O043

O016

O045

229 223 260 172 243 344 294 285 ↑25 392 334 318 366 兀素相成から
理蛤空気　量
@（N㎡／kgds） 308 319 238 202 267 265 409 307 484 451 352 330 396 o　ンの式から

340 261 298 205 280 380 342 322 482 445 376 358 405 兀素級成から
理論排ガス量
@（N耐／kgds） 348 359 278 242 207 305 4イ9 317 524 491 392 370 436 ロ／ンの式から

　Ka処理場脱水ケーキの有機物

含有率は，昭和56年度平均33．4

％，脱水ケーキの発熱量513kca1

／㎏，Se処理場の昭和54年度の

年平均有機物含有率は72．6％，

脱水ケーキの発熱量は1578kca1

／kg，Sa処理場の昭和54年度の

年平均有機物含有率は59．7％，

発熱量は1891kcal／㎏であって，

いずれも都市ゴミ以上の発熱量

を持っており，焼却炉での自燃

は容易である。また図L1の各

月平均の汚泥性状が示すように，

冬期（12，1，2月）の有機物含有

率は夏期7，8，9月に比べ約10

～20％高くなり，ケーキ含水率

は夏期で45％以下と低く，冬期

には50～60％と高くなる。そ

2000

§

＞15・・

8
霊i…

魍

6　

5　

4

鱒苦

　　　　　　　oKa処理場（昭和56年度）
　　　　　　　ΦSe処理場（昭和54年度）
　　　　　　　●Sa処理場（昭和54年度）

　　456789101112123　　　　　　　　暦月
図1．1　熱処理脱水ケーキの性状変化
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のため脱水ケーキの低位発熱量は年間を通して，ほぼ一定となっている。

　図1．1に有機物量に

　　　　　　　　　　　　　5．OOO対する発熱量の関係を

示す。同じ処理場の場
　　　　　　　　　　　　　45eo

合には，有機物量と発　　発

　　　　　　　　　　　熱
熱量とは相対関係があ　　量4・…

　　　　　　　　　　（Kcal．4（gds）
る。薬注汚泥，熱処理

　　　　　　　　　　　　　3500
汚泥含めて有機物量に

対する発熱量は（1－1）　、。。。

式であらわされる。同

様に発熱量に対する理　　　2．…

論空気量と理論排ガス

　　　　　　　　　　　　　2000量の関係を図1．3に示

す。図1．2の有機物量

vsと発熱量の関係は，

　　　Hu＝5000　Vs

となる。

揮発性物質（％）ds

（有機物含有率）

ーL
001

0001

　　　　　㊦　◎㊦

　　　　　編

　　　　i，T－，。　、。　5。　6。　7。

　　　　　　　　有機物量（吻

　　　　　図1．2　有機物量と発熱量

（kcal／kgds）　　　　　　　　　　　　　（1－1）

回高分子脱水

△石灰塩鉄脱水

◎無薬注Ka

　　　Se
　　　Sa

80

図1．3の発熱量に対する燃料分析結果からもとめた，　理論空気量

と理論排ガス量はそれぞれ

　　　L。v－1・1HLα2
　　　　　　1000

　　　　　　1．1Hu
　　　　　　　　　十〇．2　　　Gav＝　　　　　　　1000

となる。

ここで　Hu；汚泥発熱量

　　　　Vs　；有機物量

　　　　　　　　　（1－2）

　　　　　　　　　（1－3）

Kcal／Kgds

kg／kg　ds
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Lav；理論空気量

Gav；理論排ガス量

Nm3／kgds

Nm3／kgds

である。

（N㎡／kgds）

Gav＝1．　l　Hu十〇．2

Lav＝1．　l　Hu－0．2

　　　　　　　　2000　　　　　　　　　　　　3000　　　　　　　　　　　　4〔，OO　　　　　　　　　　　　5〔，00

　　　　　　　　　発熱量（kca］／長9）

図1・3　低位発熱量（実測偏）と理論空気量，理論排ガス量

第2節　噴流式焼却炉による下水汚泥の焼却

2．1　噴流式汚泥焼却システムの概要

　　噴流式汚泥焼却システムは，基本的には脱水ケーキを乾燥解砕する予備処

　理工程と乾燥解砕された汚泥粒子群を焼却させる焼却処理工程からなってい

　る。本システムの中心を構成している噴流式汚泥焼却炉は，従来からある流

　動層の概念に，化学工業の分野でも比較的新しい技術の一つとして扱われて

　いる，Spouted　bedの概念を付加して，開発した装置である。すなわち，本
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装置は炉内に，供給

汚泥のみからなる循

環型流動層を形成さ

せて，乾燥及び焼却

を行う堅型焼却炉で

ある。　図1．4に噴

流層（循環型流動層）

と従来からある流動

層及びSpouted　bed

について，燃焼状態

の相違を示す。流動

層の場合には，個々

の固体粒子群は比較

的狭い行動範囲内で，

気流中に流動浮遊し

て熱の授受や反応に

あずかる。従ってこ

の場合，安定した流

動層を形成させるこ

とが極めて重要とな

り，とくに汚泥のよ

うな魁状物質を取り

扱う場合には必然的

に，流動媒体を必要

とすることになる。

いずれにしても流動

層方式め場合には，

層の密度は比較的高

表1．2 　　　　　　　　　　　　（1熱処理汚泥の焼料分析結果

処　　理 場

Ka Se Sa D 備　　　考
項　目 単　　　位

反応温度 ℃ 165 160 160 200

吹き込み N㎡／

空　気　』† ㎡汚泥
20 13 13

一

反応時間 mln 60 60 60 60

ケーキ含水ネ ％ 557 438士　55 398±40 538

強熱減景 ds％ 32 785土　25 571土　2 548

発　熱　量 kca1／kgds 1500 3464土450 3700土120 3630

〃 kcal／㎏vs 4687 4413 6480 6624
脱水ケーキ

ｭ　熱　駐
kcal／㎏ 5403 1684 1988 1354

灰　　　分 ds％ 68 215 429 452

炭　　　素 〃％ 144 40．5土12 333土12 293

水　　　素 〃％ 26 57土19 46士12 56

窒　　　素 〃％ 18 29土03 30士04 13

酸　　　素 〃％ 125 293上17 151±2．2 18

硫　　　黄 〃％ 064 068土013 079±04 06

塩　　　素 〃傷 007 一 Ol以下 一

L58 4．17 371 352 元素組成から
理論空気量 N敵㎏ds

165 381 407 399 ロジンの式から

183 471 410 397 元素組成から
理論排ガス吊 N畝kgds

205 421 447 439 ロンンの式から

発　熱　1＄1 kcal／㎏ds 1483 3888 3504 3360 元素組成から

舷輿輿：鯵

塑麹懸

　流動層　　　　　　　噴流層　　　　spouted　bed

図1．4流動層，噴流層及びSpouted　bcdの状態

くなり操作上種々の不都合を生じる可能性が強い。例えば，クリンカ発生の
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頻度が高く，安定処理上問題があると考えられる。Spouted　bed方式の場合

には，流動層方式に比べて操作的に容易と考えられるが，　図1．4にみられ

るように，　層下部のオルフィスを通じて吹き込まれる空気によって強制循

環流が生じ，中央部は上昇流となり側部は下降流となっており，個々の粒子

は前記のような流動状態を保つというよりは，むしろ全体として循環流を形

成する。

　従って，側部の下部にみられるような密なゾーンが生じ．汚泥の焼却にこ

の方式を採用すると局部的にクリンカが発生しやすい条件を与えることにな

り，致命的な欠陥となる。さらに底部がオリフィスによって構成されている

から，混入する巨大粒子の自然落下の頻度も高くなり未燃損失の増大にもつ

ながることになる。

　噴流層方式の場合には，汚泥粒子の粒度分布がある程度広くても安定した

循環型流動層の形成が可能で，前記の2方式のそれぞれの長所を合理的に組

み合わせた方式といえよう。従って，性格的には両者の中間に位置するもの

で，端的に表現すれば，噴流式汚泥焼却炉は逆円錐状の構造をもつ炉底部に

火格子を設け，ここに前記の噴流層を形成させた炉といえよう。

図1．5に富士フイルムに納入した40T／日の噴流式焼却システをフロシート

を示す。

圧搾脱水機

　ベルトフィルタ　　パーナー用プロワー

バーナーmブ・ワー @臼ユ

一空気
一一一一一

ew重油

乾燥
解砕

煙突

亡山排水…一

ホソパー

　図1．5　40t／日噴式汚泥焼却システムフローシート

　　　　　　　　　　　ー304一



乾燥解砕機

　P
脱水ケーキ

流動層炉

　　　　廃熱ボイラ
熱交換器

コンベア

循環ファン
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図1．6廃熱ボイラ付き噴流式汚泥焼却システムフローシート

表1．3　テスト用プラントの仕様

項　　　目 仕　　　　　様 備　考

焼却炉本体 ρ735×3700H 1　基

助燃用バーナ 3～54／h 〃

ターボブロワ 16’m［nシ壬nin，600㎜Aq，221W 〃

コンプレッサ 4504／血in，　10kgン偏，　2．2kワV 〃

給　泥装置 200V，0．75kW 〃

空気予熱装置 多管式　伝熱面積　8m2 〃

サイ　ク　ロ　ン 接線流入式ρ370×h1010 〃

乾燥解砕装置 容積0．26m3 〃

誘引プロワ 15．8㎡／mi　n．150舵πAq，3．7　kW 〃

制　御装置 ガス流量計　圧力計　温度計　等 1　式
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　つぎにこのフローシートによって，本システムの概要を説明する。ベルト

フィルターや圧搾脱水機などの機械脱水機で濃縮脱水されたケーキは，予備

処理用乾燥解砕装置のホッパーに搬入され，スクリューコンベヤーにて定量

的に同装置内に供給される。なお，機械脱水機については．汚泥の性質や排

出状況に応じて適宜選定すればよく，固定的に考える必要はない。

　さて，乾燥解砕装置内に供給された粘着性含水率の塊状汚泥は，空気予熱

器（熱交換装置）を経て導入された噴流式焼却炉の燃焼廃ガスの顕熱によっ

てしだいに乾燥解砕され，噴流床形成条件を具備したものとなる。この乾燥

解砕汚泥はロータリーバルブおよびスクリューコンベヤーなどを経由して噴

流式汚泥焼却炉に供給される。炉底部には前述の火格子状の支持板があり，

下部の熱風炉から，空気予熱器で予熱された熱風が炉内に吹き上げられ，汚

泥粒子群はおのずから噴流床を形成し，熱風，炉壁および助熱用バーナーか

らの熱によって乾燥，燃焼を完結する。燃焼廃ガスは微細化された灰分とと

もに炉上部より空気予熱器に移行し，ここで熱の一部をプロワーからの燃焼

用新鮮空気の予熱に消費したのち，乾燥解砕装置に導かれ，湿潤汚泥（脱水

ケーキ）の乾燥用熱源として用いられた後，サイクロソで灰分が除去回収さ

れる。灰分除去後の廃ガスはスクラバーにて水または，アルカリ液による洗

浄を受け，排風機によって大気中に放散される。

　一方，サイクロンで捕集された灰分は密閉式のコンベヤーで運び出すが，

灰の再飛散を防止するために水分による調整を行なう。また，焼却炉自体は

負圧状態で運転されるので，粉塵飛散のおそれはない。なお，図1．5のフ

ローシートにはバイパスサイクロンを設けているが，通常これは不要である。

　図1．6は熱処理汚泥の脱水ケーキを対象とした廃熱ボイラ付きの本シス

テムのフローシートである。熱処理汚泥の場合脱水ケーキの含水率が55％

以下と低いため，乾燥解砕磯は乾燥よりも解砕の機能が中心となる。また，

乾燥解砕機の排ガスは臭気が強いので，噴流炉で焼却処理される。炉からの

排ガスは900℃以上と高いので熱回収の障害になるダストをサイクロンで除

去後，廃熱ボイラーで熱を回収する。排ガス処理はアルカリ液による洗浄後

湿式の電気集塵機と白煙防止機を通して大気へ放出される。表1．3に今回

実施したテストプラントの主仕様を示す。
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2．2　乾燥解砕機の機能と装置特性

　　噴流式焼却システムに用いる乾燥解砕機は，汚泥の乾燥と解砕整形との2

　つの機能を持っている。熱処理汚泥の場合，脱水ケF－一一キの含水率40～50％

　と低いので，乾燥の機能よりも，焼却炉内で安定した流動層を形成するため

　の脱水ケーキを解砕しペレット化する機能が重要となる。

　　図1．7に乾燥解砕機の組立図を示す。　この原理は，　回転乾燥機内にドラ

　ドラム　　　　　　　熱風発生炉

．パ高速回転羽根一

　「
汚泥ホッパー

図1，7回転乾燥機

ムと同方向に高速に回転する撹拝羽根を設け，この撹拝羽根に角度をもたす

ことにより，汚泥を入口から出ロへと移送させる。乾燥用の熱源は，プラン

トに組み入れる時には，焼却炉からの排熱（400～500℃）を用いるが，今回は

乾燥機の単独解析のため，乾燥機入口での直火方式とした。特性値としては，

実測により得られる乾燥解砕機内の滞留時間（T），解砕汚泥粒子径（Dp）お

よび蒸発水分量（Hw），計算より得られる総括熱量係数（ha）および保有率

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（10
（Xo）をとりあげ，それぞれについて分散分析を行った。対象汚泥はし尿消

化汚泥である。
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　表1．4に実験計画法に基づいて実施したテストの結果を示す。

各負荷は表1．5．のようになる。　　　　　　’

この時の

表1．4　乾燥解砕実験データー

実　験　番　号 S－1 S－2 S－3 S－4 S－5 S－6 S－7 S－8 S－9 S－10 S－II S－12 S－13 S－14 S－15 S－16 S－17 S－18

ブ　イダー目盛 1／1 1／1 1／1 1／1 1／1 1／1 1／1 1／1 1／1 1／1 1／2 1／2 ｜／2 1／2 1／2 1／2 1／2 1／2

トラムini転散（r．P．m） 17 17 17 15 15 15 8．2 8．2 8．2 17 17 17 15 15 15 8．2 8．2 8．2

アノテ邦・嘱数（r．P．m） 445 380 270 445 380 270 445 350 270 445 380 270 445 380 270 445 380 270

処　押　晴K7／hr

湿　物　基　準 139．2 138．6 167．7 130．9 140．4 131．2 1143 1312 152．0 832 83．9 89．2 78．5 86．7 82．0 104 107 122

乾　物　　〃 45．7 44．9 520 42．8 44．7 43．6 36、．‘ U2 48．2 26．5 26．7 27．3 26．3 28．9 27．1 27．4 28．8 30．8

水　分　　〃 93．5 93．7 115．9 88．1 95．8 87．6 ？7．9 90．0 lo38 56．7 57．2 61．9 52．2 57．8 54．9 76．6 77．7 912

重油消費箪Kg／hr 2．84 318 2．64 2．96 3．18 2．64 6．33 6．33 6．33 2．64 2．44 2．44 2．96 2．96 2．95 8．91 8．97 147

（晦／陶・d8） 0，063 0，071 0，051 0，070 0，071 0，061 0，175 0，154 0，132 OIOO 0，093 0，087 0．U3 0，102 0．nO 0，328 0，319 0，478

ガス温度　人口　℃ 223 246 214 233 246 208 イ62 465 473 211 195 194 234 234 277 661 660 1094

■　　　出口　” 80 80 80 80 80 80 80 80 80 80 80 80 80 8〔｝ 80 80 80 80

汚泥温度入口℃ 33 37 35 31 37 35 35 35 35 35 35 35 31 31 35 33 34 35

〃　　出口〃 62 64 70 61 65 64 64 64 68 55 60 66 58 61 68 63 68 70

平均温度差℃ 72．5 74．6 58．6 76．8 73．3 66．8 123 126 ll8 77．3 67．0 59．4 81．0 77．7 65．6 ｜70 155 225

汚泥含水率入ロ％ 67．1 67．6 69．0 67．3 68．2 66．8 68．2 68．6 68．3 68．2 68．2 69．4 66．5 66．7 67．0 73．7 729 74．7

〃　　出口％ 575 58．3 57．8 55．8 58．2 55．7 55．7 57．2 55．6 イ4．8 47．6 50．1 39．0 43．9 46．4 52．3 54．4 588

蒸発水分量㎏／hr 271 30．9 44．6 34．2 33．5 32．8 31．7 44．6 42．8 35．2 33．2 34．5 35．4 36．8 31．4 46．2 42．9 46．9

ha（kacl畑・℃） 845 981 1230 992 1020 1089 557 607 804 938 lO40 1238 912 957 1020 574 592 451

熱回収効率傷 48 51 88 61 55 65 26 29 35 71 72 74 63 62 55 27 25 17

乾燥時間（min） 14 15 15 15 15 15 15 15 15 16 16 16 16 16 16 16 16 15

熱風量入口℃ 514 519 504 519 517 519 514 5U 501 515 520 518 516 517 519 471 495 482

〃　　出口 666 665 651 666 663 665 661 657 647 663 667 655 662 663 665 638 6イ2 128

保　有　率　％ 16．0 10．6 26．6 8．6 9．2 134 212 ｜5．8 20．8 15．9 125 18．5 8．1 9．9 ll．9 22．7 14．5 293

熱　　損　　失　　％ 8．0 7．3 ・　9、0 7．9 7．5 9．0 37 37 3．7 8．9 9．7 9．8 7．8 7．9 83 26 2．6 2．6

炉　内　負　荷 474 472 572 446 478 447 390 447 518 283 286 304 267 295 279 35イ 363 415

粒　子　径（min） 3．7 3．1 4．4 2．3 3．1 4．2 2．8 2．7 4．5 1．9 2．8 4．4 2．1 2．7 3．9 25 36 6．5

滞留時間（min） 4．2 2．8 4．7 2．4 2．4 4．2 6．8 4．5 5．0 7．2 4．0 7．0 3．8 4．2 5．3 8．o 5．0 9．0

アノテナ衝突回数回レmin 71．4 47．6 79．9 36．0 36．0 53．0 55．7 36．9 41．0 122 58．0 139 57．0 63．0 57．0 65．5 41．o 73．8

表1．5　実　験　負　荷

ブイーダ目盛 1 1／2

処理ケーキ量K2／hr 138．4±14．1 95．8±15．7

乾　物　〃 44．4士4．1 28．1土1．5

水分量　〃 94．0士10．2 62．81±23

容積負荷K〆mβhr
ケーキ　　〃 471．6 325．4

乾　物　〃 151．3 95．7

面積負荷K〆耐hr
ケーキ　　〃 390．3 616．3

乾　物　〃 285．6 100．7
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2．2．1　滞留時間T

　　滞留時間に影響する因子として　　　　　　　　　　　　　　　　　　　：：

汚泥の投入量（フィーダー，目盛L），滞7°

　ドラム回転数M，アンテナ回転数

　（N）であるが，特に汚泥の投入量

　による影響が大きい。いつれの場

　合も交互作用はみられなかった。図

　1．8にアンテナ回転数と滞留時間

　の関係を示す。

2．2．2　乾燥汚泥粒子径Dp

　　粒子径に影響する主効果は，

　アンテーの回転数（N）で，最小粒

子径を得るには，アンテナを445

　rpmにすればよい。この関係を図

　1．9に示す。

　これよりドラム回転数は，処理量

　の多い時にはあまり影響しないが，

　処理量が少なくなると影響がでて

　くる。またアンテナの効果は回転

　数380rpm以上あればほぼ同じ程

　度の粒子径を得ることができる。

2．2．5　蒸発水分量

　　外部から与える熱量を一定とす

　れば装置特性を把握するものとし

　ては，蒸発水分量がある。分散分

　析の結果蒸発水分量に影響する因

　子としては，ドラム回転数である。

　これは図1．10でみると，アンテ

　ナの主効果は顕著でなく，ドラム

留：：

時、。

間　3°

　　20（分）

　　】0

　　90

　　8o滞　，。

留　・・

　　50時
　　tu
間　、。

（分）2c）

　　10

粒

　　bo

子
　　i・H

径

（nnt）

アンテナ回転数（r．p．m）

　　　　ドラム回転数
　　　　　　　　処理ケーキ量
　　　　　　　　　　　95±15，7
　17rpm’x’

゜→ ｺ「一一一一iU）　　　、ω　　　　：：1・

　　アンテナ回転数（r・p・m）

　　図1．8滞留時間T

138．4±14．lhg／hr

ドラム回転数

粒
子h°H

径n°

ω烈k＿－

　　　200　　　　　　　　　　　　　tC，（：　　　　　　　　　　　　　1be　　　　　　　　　　　　　　sc）o

　　　　アンテナ回転数（r・p・m）

　　　　　図1．9粒子径Dr

アンテナ回転数（r．p．m）

　　ドラム回転数

　　　　　　　　　処理ケーキ量
　　　　　　　　95．8±15．7kg／hr
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回転数は少ない方が蒸発水分量
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　処理ケーキ量　135・141
は多い。これは，汚泥の滞留時　　　　。、

間が大きくなったことに起因す　　蒸

1／1で回転数8．2・pmの時は，入（hg／h「）L㍍　．9071－一．∴：一・r，1）。

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　アンテナ回転数（r・p・m）
　口含水率が他の実験よりも高く
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　処理ケーキ量　95．8土15．7
　また1／2で回転数8．2rpmの時
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　s2r　P・m
は，重油消費量が他の場合よりズ　k＿／
も多く・　L’つれも水分蒸発には b」一÷三ぺく
他の実験より良い条件であった。　分　　　　　　　　17，p．　nL

・か・，・ラムの回転数が小さ（∴デL

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　エ　　　　　　　　　Ic］L）　　　　　　　　ton　　　　　　　soo
　くなるほど蒸発量は大きくなっ　　　　　アンテナ回転数（r・P・m）

　ている所から考えて，ドラムの　　　　図1．10　蒸発水分量Hw

　効果が大きいと考えられる。

2．2．4　総括熱容量係数ha

　乾燥機の効率を比較するのに

総括熱容量係数が用いられる。

この実験では，重油バーナーの

直火運転であるため入口熱風温（kca1／缶・

度を正確に測定できない。そこ

で・入口温度は熱収支計算によ

り求めた。計算で求めたhaを特

性値として分散分析を行った。

これによるとhaにはドラム回転

数が最も大きく影響しており，

ドラム回転数を大きくすれば

（アンテナにぶつかる回転数を

増加させる），haは大きくなる

…　…　……刷　…総括熱容量係数㎞

㍑副市止
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200

　アンテナ回転数（r・p・m）

図Ll1　熱容量係数ha



　という結果を示している。図1．

　11は，アンテナの回転数が小さ

　いほどhaは大きくなる傾向にある

　ことを示している。この物理的な

　現象を考えると，ドラムの回転数

　増加でアンテナに当たる回数をふや

　し，アンテナの回転を小さくする

　ことにより滞留時間を増加させる

　のが最もhaを大きくする条件と考

　えられる。

2．2．5　保有率（X（））

　　回転乾燥機のスケールアップ因

子として保有率Xoがある。今回の

実験では，処理量変動が小さかっ

　たためXoに影響するのはドラムと

　アンテナの回転数であり．特にド

　ラムの回転数による効果が大きい。

　これを図1．12でみるとドラム回

　転数を小さくすると汚泥の滞留時

　間が大となり，保有率は大きくな

　る。保有率を大きくすることによ

　り，処理量を増加さすことができ

　るが，解砕能力が低下し，汚泥粒

　子径が大となり，乾燥効率は低下

　する。

2．2．6　熱処理汚泥の乾燥結果

保

有

率

　　ドラム／lo

　。17．0
2H

　A15．0
∋

LtU

‘H

Ih

1±

巳

11）

⑭L．
　　L，〔bO　　　　　　　　　　　　　　leo　　　　　　　　　　　　　S’）［，

　　　アンテナ回転数（r・p・m）

図1．12　アンテナ回転tw－一保有率

6

平均粒子径

（㎜）4

2

　　20　　　　30　　　　40　　　50　　　　60　　　70

　　　　乾燥汚泥含水率（％）

図1．13　乾燥解砕機出口の汚泥含

　　　　　水率と平均粒子径との関係

図1．13に各種汚泥の乾燥解砕機出口の含水率と平均粒子径との関係を
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示す。し尿消化汚泥は比較的高含水率でもペレット化が可能であり，次に

熱処理汚泥がペレット化しやすい（含水率が変化しても粒径の変化は比較

的に少ない）。この時の高温熱処理汚泥（D処理場）についての実験結果

を表1．6に示す。熱処理汚泥の場合，フィルタープレスで50％程度に

表1．6　乾燥解砕機運転データ

実　験　番　号 単　　位 F－1 F－2 F－3 F－4 F－5

汚泥処理量　湿物

@　　　　乾物

@　　　　水分

K〆h

j〆h

j〆h

48

Q4

Q4

114

T8

T6

227

P16

P11

298

P54

P44

293

P52

P41

灯油消費量 K〆h 0 0 11．5 10．8 9．9

汚泥入口含水率

V　出口　〃

％％

49．0

S9．0

49．0

S9．0

49．1

Q5．0

48．2

Q9．4

48．2

R00

熱風量入口

@〃　　出口

N㎡／h

m㎡／h

00 00 638

V27

555

U54

600

U94

ガス温度入口

@〃　　出口

℃℃

一一 一一 440

P65

500

P45

420

P50

対数平均温度
℃

一 一 224 222 202

蒸発水分量 Kg／h 一 一 71．5 79．3 75．4

総括熱容量係数 cal／㎡h℃ 一 一 332 379 397

平均粒子径 栃抗 4．6 5．6 3．4 34 3．7

（D処理場の高温熱処理汚泥による）

まで脱水していれば，乾燥解砕機を通すだけで，平均粒子径を5～6彿沈にペ

レット化することができる。さらに乾燥解砕機に熱風を通すと，ケーキ含水

率は30％程度にまで乾燥され，平均粒子径3．4～3．7mmと小さくなりより安定

した流動層の形成が可能となる。

　熱処理汚泥の焼却では，炉でできるだけ多くの熱を蒸気として回収する必

要がある。そのため，炉の安定運転と，蒸気回収を考慮して前段の乾燥解砕

機に熱風を通すこととする。この乾燥解砕は回転ドラムの中に解砕羽根のつ

いた撹持羽根で汚泥をかき上げるため，総括熱容量係数は300～400kcal

一312一



　／’m3h’Cと大きくとることができる。

2．5．噴流式炉の機能および装置特性

　噴流式汚泥焼却炉は，前述のように，従来の流動層の概念にSpouted　bed

　の概念を付加して新規に開発した装置であって，流動層のもつ一般特徴を汚

　泥の乾燥，燃焼に合理的に適用せしめたものである。通常，広い粒度分布や

　粘着性をもつ粒子群を安定した流動状態に導くためには，砂などの流動媒体

　が必要であるが，噴流式汚泥焼却炉の場合には，後述の安定噴流化流速Vm

　を与えることによって，汚泥粒子群のみで容易に噴流状態を得ることができ

　る。とくに，本方式の場合の吹き込み空気量の決定は，燃焼または乾燥基準

　のみで決定するのではなく，汚泥粒子の安定噴流化流速を考慮して定める必

　要がある。

　　図1．14は，このような見地から実施した透明塩ビ製装置による噴流化実

　験の結果を示したものである。実験装置の大きさは内径5　3　5m・mlzf　，高さ2，000

　nemの円筒でその下部がコニカル状になった装置であって，コニカル底部の直

　径は2　O　OmmlzSである。なお，この実験結果は，平均含水率60％，粒子径が最

　大1伽π，平均3mmのし尿消化汚泥を用いた場合のものである。　参考までに

　これの粒度分布を図1．15に示す。同様に噴流化流速と圧力・損失の関係を

　図1．16に示す。　このように安定した噴流化に必要な空気量即ち，空気流速

　は同じ汚泥粒子を用いても，その滞留量が増えるにつれて増大することがわか

　る。　　　　　　　　　　　　　　　　　　　100

雀・

竃・

＄ti

（　速
窒mh；／・ec）

　　0　　　　 5　　　　10　　　　15　　　　20　　　　25

　　　　　　滞留量（kg）

　　図1．14　噴流化流速と

　　　　　　　汚泥滞留量の関係
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　図L16　噴流化流速と圧力損失

図1．17は，汚泥滞留量とこれら粒子層による安定噴流化域における圧力損

失の関係を示したものである。また同図に滞留量と静止時の層高さHoの関

係を併せて示した。

　以上の結果からベンチスケールプラントの炉底部における噴流化条件
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（9
およびその状況を一応推定することができた。H．　A．　Beckerは穀類を用いての

実験で噴流化流速Umと流動開始速度Umfとの間に，次の関係のあることを

みつけている。

　　　Um＝1．25Umf　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（1－4）

しかしながら，我々の実験の結果によると図1．14に示したように安定噴流
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Ho　　　△P

　　　（mmH20）（Ctn）

0

　　滞留量W（k2）

　図1．17　安定噴流化域における滞留量と

　　　　　　圧力損失およびベッド高さの関係

25

化流速は，滞留量と関係があり一概に（1－4）式を適用することはできない。

図1．14の関係は，MA．Malels等が報告しているような，次式の型で整理
　　　　　　　　（10
されるものと考える。即ち，MA．Malels等は，

　　　Vm－（dpDc）（芸ナパ〔・3H・（繧ρt）〕1／2　（1－・）

穀類について（1－5）式を与えているが，これを簡略化すると

　　　Vm－M辰　　　　　　　　　 （1－6）

が得られる。ここでHo＝f（W）である。

従って，（1－6）式では，

　　　Vm－IK西　　　　　　　　（1－7）
の型で整理できるわけであるが，詳細な解析は今後にゆずるとして，とりあ

えず図1．14より実験式を求めた。これを次に示す。

　　　Vm＝0．44何　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（1－8）

　　　　　　　　　　　　　　　－315一



　今回おこなった一連の噴流化実験は，回分法でおこなったが前述の滞留量

Wは実際処理の場合，次式の関係で滞留時間に直接関係する重要な性質を有

している。即ち，滞留時間θtは

　　　θ，一旦　　　　　　　　　 （1－9）

　　　　　　L

であらわされる。ここでLは，時間当たりの処理量である。

　従って，実験的に各LにおけるWを測定すればθtが求まることになる。

滞留量Wの場合の最低必要な安定噴流化流速は（1－8）式より推定できる。ま

た，このWの測定は実際には困難であるので図1．15のW－△p線より求めた

実験式（1－10）で一応の推定ができる。

　　　W＝△p2／768　　　　　　　　　　　　　　　（1－10）

　実際の処理にあたっては，この安定噴流化流速Vmを得るに必要な空気量Aと

燃焼用理論空気量Bとの間にA≦（（1＋α）Bなる関係のあることが望まし

い。ここでαは過剰空気率を示している。

　図1．18はし尿消化汚泥を用いて行ったモデルプラントにおける処理量と

汚泥含水率の関係を示したものである。

　これより，乾燥解砕処理と

焼却処理の組み合わせに最適

条件の存在すること，すなわ

ち，システムの最適化が可能

であることがわかる。このこ

とは，処理せんとする汚泥に

対して，乾燥解砕装置ならび

に焼却炉本体について，それ

ぞれ装置特性を解明しておけ

ば，合理的なシステム設計が

可能となることを示している。

基本的には，前者については

熱容量係数haと乾燥汚泥の粒

60

40

20

　0　　　40　　　　　　　50　　　　　　60　　　　　　70　　　　　　80

　　　汚泥含水率（％）

図1．18　処理量と含水率の関係

一316一

●

供試料 し尿消化汚 泥

o

×

×

×

●

●

×吟

o



度分布を，また，後者については，熱容量係数haと燃焼室負荷Uを決定すれ

ば，装置を含むシステムを設計することができる。

　図Ll9は，モデルプラントで含水率60％のし尿消化汚泥を80㎏／hrの負

荷で処理したときの炉壁温度分布の経時変化を示したものである。供試汚泥

の性状を表1．7に，運転結果を表1．8に示す。

ガ具

34

〆
／ぷr

　　　0　　　　200　　400　　600

温　度（℃）

400　600 400　600 400　600

図1．19　炉壁温度分布の経時変化

表1．7　供試汚泥の性状

　　　　　　単位：％いずれも乾物基準

C H S N 0 Ash 　Hu
ikcaレKの

し尿消

ｻ汚泥

．31．1

4．20 1．00 1．70 23．5 38．5 2，900

　とくに炉本体については，図1．19に示した炉壁温度分布をもとに，炉内

における処理機構を推定し，下部低温部を恒率乾燥ゾーン，遷移中温部を減

率乾燥ゾーン，さらに上部高温部を燃焼ゾーンとして解析し，炉本体の装置

特性を解明した。現在，各種の処理実験に用いているモデルプランの乾燥解

砕装置の熱容量係数haは500～700kcal／㎡・hr・℃であり，炉本体乾燥ゾー

ンのhaは1．O　O　O～1，500kca1／㎡・hr・°C，燃焼室負荷Uは150，000～250，000

kca1／㎡・hrである。

一317一



表1，8　モデルプランによる運転の結果

　　　　　　（し尿消化汚泥の場合）

投入汚泥量（K〆hr） 80 100

乾燥解砕機投入汚泥含水率（％） 75．0 75．0

焼却炉投入汚泥含水率（％） 55．0 55．3

処理量（K〆hr）乾物基準（％） 36．0 44．6

75％含水基準 144．0 178．4

重油消費量（K〆hr） 3．33 2．24

吹込熱風温度（℃） 380～410 380～430

燃焼室温度（℃） 700～900 740～900

空気率　α 1．7 1．6

炉内圧力損失（舵咀20）Tota1 260 270

噴流部 65 75

　　これより，乾燥解砕装置における乾燥の程度は，噴流化条件を形成せしめ

　るに必要な解砕が行える程度の含水率までの低下にとどめて，残存水分に

ついては，炉本体で蒸発乾燥せしめるのが合理的と考えられる。

2．4　熱処理汚泥による焼却実験

　表1．9に乾燥解砕した熱処理汚泥の焼却結果を示す。　この時の温度チャ

ートと，圧力チャートを図1．20に示す。熱処理汚泥のためケーキ含水率が

　低く，補助燃料を全く必要とせず，空気比は1．1～1．7であった。

　　実プラントでは，余剰の熱はボイラで回収するが，テストプラントでは，

　炉へ水を直接噴霧して炉出温度を，700QC以下になるようにコントロールし

　た。表1．10にサイクロンで補集した灰の分析値を示すが，未燃損失がきわ

　めて微少であることが分かる。また，本方式の場合の大きな特徴の一つに，

　炉内圧力損失が極めて少ないことがあげられるが，噴流部単独で50～8（㎞mAq

炉全体として120～160mnAqとな．っている。ちなみに砂などの流動媒体を用

　いる流動床方式の場合では1000～2500mmAqとなっている。一方，流動層

　内の燃焼室負荷も200000kca1／’nfYhと高負荷運転が可能であった。
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表L9　噴流式焼却炉での運転結果

実　験　番　号 単　　　位 1 2 3 4

汚　泥　処　理　量 K〆h 40．0 80．0 80．0 80．0

固形分（S） 〃 27．6 53．6 53．4 64．0

水　分（W） 〃 12．4 26．4 26．6 16．0

汚　泥　含　水　率 ％ 31．0 33．0 33．2 20．0

水噴霧　量（Wo） Kg／h 50．0 50．0 60 80

灯　油消　費　量 K〆h 0．0 0．0 0．0 0．0

吹込空気量（G） N砿／h 300 300 300 300

吹込熱風温度 ゜C 390 460 460 490

噴　流　部　温　度 〃 800 810 815 860

燃　焼　部　温　度 〃 760 805 810 840

炉　上　部　温　度 〃 700 780 770 820

炉　出　口　温　度 〃 660 720 720 780

排ガス（熱交出口）温度To 〃 360 420 420 460
CO2 ％ 9．5 95

『 10．0

02 ％ 9．0 10．0 一 5．5

SO2 ppm 150 150 700 1000

NOx ppm 100 250 200 250

HCl ppm 1 0 0 1

NH3 ppm 5．0 0 6．0 10．0

HCN ppm 0 0 0 0

ぱいじん量 9／N㎡　‘ 52．7 89．3 89．3 118．5

温　　　　度 ゜C 350 420 420 460

炉内圧力損失 mnAq 100 150 130 130

燃　焼　室　負　荷 kcal／㎡h 119000 232000 231000 311000
過剰空気比（理論値）

一 3．09 L59 L60 1．19

（実測値）
『 L75 1．9

一 1．35

熱　回　収　率　① ％ 37．6 20．1 24．2 27．6

② ％ 44．2 27．4 31．5 35．4

酬収率（1）－W°×（576・9＋°・49×T・）一噴霧水の持ち出す熱

　　　　　3630×S　　　　　　　汚泥発熱量
熱回収率（2）－W°×（5　7・6・9＋°・49×T・）＋（G×・・35＋WX・・49）（T・－3・・）

　　　　　　　　　　3630×S
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図1．20　圧力損失経時変動
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　前述のように熱処理汚泥の場合には，炉は熱が余るため廃熱ボイラで汚泥

の燃焼熱を回収する。今回のテストプラントでは，炉に直接水を噴霧するこ

とで炉温をコントロールした。そこで，実プラントでの熱回収率を検討する

ため，汚泥の発熱量に対する炉噴霧水の持ち出す熱により熱回収効率をもと

めた。

　　　熱回収率①一W°×（H＋C・w×T・）……。．＿…＿．………（1－11）

　　　　　　　　　　　Hu×S

熱回収率②＝

　　　　W°×（H＋C・w×T・）＋（G×Cp9＋W×C・w）（T・－3°°）．…＿（、一、2）

　　　　　　　　　　　　　Hu×S

　ここで，

　　Wo：炉噴霧水量（kg／h）

　　W：汚泥の持ち込み水量（kg／h）

　　H　：水の蒸発潜熱576．9（kcal／kg）

　　Cpw：飽和水蒸気の比熱0．49（kcal／kg℃）

　　Hu：乾燥固形物の発熱量3630（kca1／㎏・ds）

　　S　：炉投入固形物量（kg／h）

　　To：熱交換器出口排ガス温度（°C）

　　G　：炉吹き込み空気量（N㎡／h）

　Cpg：乾燥空気の比熱0．35（kcal／Nm℃）

　熱回収率①は今回の実験プラントの値であり，熱回収率②は実プラントを

想定し，熱回収量をさらに高くするため排ガス温度を300°Cにまで下げた時

の熱回収率である。この結果，投入汚泥量の少ない実験1以外の，実験2，

3，4の結果より（表1．9），噴流式汚泥焼却システムでは約3ト35％の熱を，

廃熱ボイラを設けることにより蒸気として回収することができることが分か

る。

　一方，炉出口からの排ガス組成は，表1．9のデータで示したように，空

気比が低くなれば，酸素濃度が低下しNHhガスが高くなってくる。また，前

段に乾燥機を設げたことにより，排ガス中のNOx濃度が200～250　ppmと低い。
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一般の流動媒体を用いた流動層では，NOx濃度は700～1000　ppmであり（9）噴

流層炉は下水汚泥の低NOx炉といえる。　SOxは熱処理汚泥中に石灰が含ま

れていないため汚泥中に含まれる可燃性Sは全てSOxとなり，高い値を示す。

しかし，SOxはアルカリ洗浄により容易に除去できるため，　NOxほど問題に

ならない。下水汚泥を対象とした流動層炉は，都市廃棄物の場合と異なり，

焼却灰はほとんどが排ガスとともに炉上部から排出される。そのため，ぱい

じん量は90～120g，／Nm3と非常に高い値となる。このぽいじんは，サイクロン

とスクラバおよび湿式の電気集じん機で除去することができる。このサイクロ

ン灰の性状と金属分析結果を表1．10，表1．11に示す。流動層炉の場合，完

全燃焼しなければ灰として炉から排出されないため，灰中の未燃物はほとん

どない。また，炉内では

800°C以上となるため，

沸点の低い金属は灰とし

て回収はできず，スクラ

バの水より回収される。

表1．10焼却灰の性質

含水率
ｼ物基準
@（％）

熱灼減量

｣物基準
@（％）

かさ比重

iKg／㎡）

融　　　　　点

@　（°C）

0．09 0．77 760 1200～1300

表1．11　汚泥中の金属分析の結果

脱水ケーキ 回　収　率　　（％）

単位 サイクロン灰
乾燥固形物 灰分当たり サイクロン灰／脱水ケーキ×100

熱灼減量 ％ 54．8 一 0．77 一

Cd ㎎／kg 10．5 23．2 21 99．5％

Cr 〃 0．04以下 一 0．04以下 一

CN 〃 0．02以下 一 一 一

AS 〃 4．37 9．67 1．96 20．3

T－Hg 〃 0．80 1．77 0．0005以下 0

Cu 〃 380 841 1018 100

Zn 〃 2360 5223 5200 99．4

Pb 〃 218 482 495 100
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第3節　階段式焼却炉による熱処理汚泥の焼却

5．1　階段式汚泥焼却設備の概要

　　一般に階段式炉は，ごみ等の廃棄物焼却炉として多くの実績を持っている

　が，下水汚泥のように含水率の高い低カロリの脱水ケーキには適さないといわ

　れていた。しかし階段式炉では，上部に廃熱ボイラを設置し，廃ガスの熱だ

　けでなく炉内の輻射熱をも回収できる。従って，脱水ケーキを蒸気乾燥機に

　よりケーキ含水率50～60％にまで乾燥させて階段式炉ぺ投入することにより，

　省エネルギ形の汚泥焼却システムとして用いることができる。熱処理汚泥で

　は，前章で述べたように脱水ケーキの含水率が40～50％と低く，また，低位

　発熱量も1500～1800kcal／kgと都市廃棄物のそれに近く，乾燥機を用いる

　ことなく直接階段式炉で燃焼させ，炉上部に設けた廃熱ボイラで余剰な熱を

　回収することができる。

　　そこで，今回，Sa処理場に1iT／niの低温加圧熱処理プラントと階段式炉と

　組み合：わせたテストプラントを設置して焼却実験を行った10！図1．21に焼

　却設備のフローシートを，また，表1．12に焼却設備の概略仕様を示す。脱

　水ケーキは脱水ケーキパ
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　循環ガス
　ンヵから定量フィダによ　　「一一一一一一一一一一一一一一一一一一一
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　1

　　　　　　　　　　　　　　い燃焼
　れ，プッシャにより，炉　 1予燈気　一’～7空気予熱器

の上部ストーカに送り

込まれる。炉では，脱水

ケーキは燃焼排ガスと炉

壁からの輻射熱により，乾

燥，着火燃焼の工程をス

トーカに送られながら行

い，炉の出口へと移送さ

　　　　　脱鱈撒ガス（｝

　　　　　　　　　　　　　　　　　煙突
　　　　　　　　　　　「姦・灯油嫉・

　　　　　　　階段＝炉。・醐ワ

ガス再循環ファン
　　　　　　　　　　　　　　　アッシ；バンカ

　　　　図1．21　焼却設備フローシート

れ灰化する。炉内での汚泥の滞留時間は20～30分であり，上段に乾燥ゾーン

を設けるため，低空気比で汚泥の燃焼が可能となる。焼却灰は，炉出口にて
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加湿冷却され，アッ

シュコンベアにてホ

ッパへ送られる。燃

焼ガスは空気予熱器

にて，炉燃焼空気の

加温のための熱回収

を行い，さらに冷却

塔にて水の直接噴霧

により冷却した後

（実プラントはここ

までの熱を全て廃熱

ボイラで回収する）

サイクロンによりダ

ストを除去し，大気

へ放出される（実プ

ラントでは，ガス冷

却塔，吸収塔および

湿式電気集じん機を

経て大気へ放出され

る）。今回のテスト

では，特に燃焼排ガ

スの一部循環による

低空気比の運転を行

った。　次に，階段

式焼却炉のロストル

移動図を図1．22に

示す。ロストルは駆

動系のロストルと固

定系ロストルとが交

表1．12　焼却設備概略仕様

機　械　名 数量 概　略　仕　様

脱水ケーキパンカ 1基 スクリュフィーダ付定量バンカ

e量4．5㎡

焼　　却　　炉 1基 階段式焼却炉

F幅950㎜焼却量320K〆h
Xトーカー乾燥4段，燃焼6段

バ　ーナ設備 1基 灯油専焼空気噴霧式

闃i燃料消費量　55Z／h

pーナファン10η∂／面n×2．2kW

アツシュコンベア li基 フライトコンベア

掾@400蹴
E水平機長98・・硫（内水平部

S000㎜）

d動機L5kW

アッシュバンカ 1基 鋼板製　手動スライドゲート式

e量　L5脇

噴燃ポ　ン　プ 1基 ギヤーポンプ

P90Z／Hr×0．2kW

押　込通風機 1基 ターボプアン

P5励nin×1．5kW

空気予熱器 1基 シェルアンドチューブ式

Kス量ll60N砿／h

Kス温度入口850°C　出口750°C

�C量785N㎡／h

�C温度入口20℃出口200℃

ガス冷却用ポンプ 1基 うず巻ポンプ

P0∠／㎞n×20η2×1，5kW

ガス再循環ファン 1基 ブレートファン

R0砿／士ni　n×2．2kW

サ　イ　ク　ロ　ン 1基 単一サイクロン

Kス量1500N㎡／h

Kス温度300°C

誘引通風機 1基 ターボファン

T0仇〃｝ni　n×5．5kW

煙　　　　　　突 1基 スパイラル鋼管製

ﾓ500㎜×10mH

一324一



互に取りつけられており，

油圧により駆動する。脱

水ケーキはロストル上を

駆動系ロストルにより，

炉出ロへとほぐされなが

ら押し進み，ロストルの

固定フレーム

　　　　固定フレーム

　　駆動系ロストル
　／

図1．22　ロストル移動図

　空げきからの燃焼空気により乾燥燃焼し，炉外へと搬送される。このような

　燃焼方式をとることにより次のような特徴がある。

（1｝燃焼排ガス中のダスト濃度が，流動層等の炉より小さい。

②　そのため，廃熱ボイラでのブロー用の空気を少なくでき，輻射熱を蒸気

　　　として回収できるため熱回収率を高くとることができる。

（3）脱水ケーキは，多段炉や流動層炉と異なり，ストーカ上の置燃焼となる

　　ため焼却灰はクリンカ状となり，炉出口で加湿冷却により灰の飛散はほと

　　んどない。

　　本テスト設備では，炉内圧制御とガス温度制御とを行った。炉内圧制御は，

　炉内圧を検出し誘引通風機前のダンパ開度を自動コントロールする。ガス温

　度制御はサイクロン入口の排ガス温度が300°C程度となるよう，排ガス冷却

　塔の冷却水量をコントロールする。また，排ガス中のNOx濃度をできるだけ

低くするために，一部燃焼排ガスを炉内に循環させ，低空気比の燃焼実験を

　も実施した。

5．2　階段式炉の実験結果

　処理対象汚泥は，表1．2に示すSa処理場の脱水ケーキを用いた。各実験NO．

　の汚泥の性状と重金属の分析結果を表1．13に示す。前述したように含水率

は35～45％と，ケーキの可燃分は55～60％で燃料としての価格は高い。

図1。23に炉の温度チャート例を示す。また，焼却炉運転結果を表1．14に

示すが，脱水ケーキの含水率が低いため，補助燃料は全く用いる必要はない。

炉における炉床負荷は100～130kg／㎡2・hと都市ごみのそれより低い。また，

炉での滞留時間が長いため未燃残査（さ）も1％以下と安定している。
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表1．13　C処理場での熱処理脱水ケーキの性状

実　験番 号
S413 S525 S615 S712 S907

項　　　目 単　　　位

成 水　　　分 wt％ 33．9 35．7 41．0 42．4 41．3

可　燃　分 〃 62．4 58．2 59．3 57．3 51．1

分
灰　　　分 〃 37．6 41．8 40．7 42．7 48．9

高発熱量 kcal／㎏ds 3850 3720 3670 3520 3380
発

熱 低発熱量 kcal／㎏ds 一 3340 一 3130 一

量 有機分当た
閨@発熱量

kca1／㎏ds 6170 6390 6190 6140 6610

C wt％Dry 一 33．5 一 32．0 一

燃 H 〃
一 4．7 一 4．5 一

料 N 〃
一 3．1 一 3．3 一

分 燃焼性硫黄 〃
一 1．2 一 0．54 一

析 塩　　　素 〃
一 0．1以下 一 0．1以下 一

酸　　　素 〃
一 15．6 一 17．0 一

全　水　銀 mg／kgDry 一 4．0 一 4．9 2．13

カドミウム 〃
一 5．8 一 6．8 6．0

鉛 〃
一

170
一

150 231

重 6価クロム 〃

一 0．5以下 一 0．5以下 0．5以下

金 ひ　　　素 〃

一 6．9 一 8．0 8．0

属 シ　ア　　ン 〃
一 0．3 一 0．3 0．66

分 全クロム 〃
一 3300 一 2700 2000

析 亜　　　鉛 〃
一 6600 一 6800 7400

マンガン 〃
一

410
一

420 500

ス　　　　ズ 〃

一
320

一
280 200以下

銅 〃
一 1400 一 1500 1600

　今回は特に排ガス量を最小にするため，炉の排ガスの一部を循環すること

により，過剰空気比を1．0～1．2程度におさえて運転を行った。その結果，ほ

ぼ問題なく運転できており，ストーカ炉内で一部熱分解的な状態をつくるこ

とができた。ストーカ炉での汚泥の滞留時間は約20～30分であり上段に乾燥
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　　　①炉内温度
　　　②熱交出口空気

＿一＿
B熱交出ロガス

ー一＿
Cガス冷却塔出ロガス

ー一一一 D炉出ロガス温度

　　　　入＝1．02
入＝1．0　2

　　◎’②

入は空気比 実験番号S907

／

慮③

＜排戚細

　　ロヨ県田ふこ晶一蓑堅賠世　　　OOI×　脚

　田国n
　景⊃

o慾

（注）】日当たり焼却量　290侃g

　　平均焼却量　　　　　320kg／h

人＾貝杣｝し一w）vWt（ilJ

（時　刻）

OO①
ト止停燃助

＼
OO寸

OOoD

OOめ

OON

④⑤

OO卜

OOΦ

い柚・N

竃

m

図1．23　階段式炉の温度経時変化

表L14　階段式焼却炉運転結果

実　　験　　番　　号

項　　　　　　　目 単　　位
S－413 S－525 S－615 S－712 S－907

焼　却　汚　泥　量

ﾜ　　　水　　　率

ﾄ却固形物量

?D中水分量
F　床　　負　　荷

?@泥　発　熱　量

K¢／h

@％
j¢／h

j¢／h

j吻・h

汲モ≠戟^㎏ds

280

R3．9

P85

X5

P17

R850

248

R5．7

P59

W9

P03

R720

240

S1．0

P42

X8

P00

R670

291

S24

P68

P23

P21

R520

322

S1．3

P89

P33

P34

R380

空気予熱器

燃焼用空気

空　　気　　靖

?@口　温　度

o口温度⑧

N〃’h

汲b

汲b

756

P8

R80

710

Q9

R30

513

R1

R80

619

R4

R85

691

i25）

S20

空　　気　　景

?@口　温　度

o口温度◎

N㎡／h

nC

汲b

1322

X40

W70

1450

V10

T20

1323

W00

T55

1459

V80

T90

1233

W50

U30

焼却炉

循ガ

ﾂス

空　　気　　量

ｷ　　度◎

Nm6／h

汲b

一　 540

Q90

429

Q90

456

Q90

387

R00

排ガス冷却塔出ロガス⑭温度

ﾟ剰空気比　　（実測）

@〃　　　　（計算）

M　回　収　率　　　②

R　　焼　　室　　負　　荷

　゜C

@－
@　
@％
汲モ≠戟^彿・h

　300

@L30

@1．Ol

Q0．3

R56×103

　290

@1．23

@1．10

R3．2

Q96×103

　290

@1．26

@1．04

R3．7

Q61×103

290

@1．06

@LO3
R5．5

Q96×103

　300

@1．17

@1．00

@29
R19×103

⑧

排ガス
冷却塔

冷却水

⑧

⑧

◎

空気気
予熱器

◎

焼却炉

⑧

◎

ケーキ

一327一



ゾーンを設けたため，熱分解燃焼ができたものと考える。一方，排ガス温度

は炉の燃焼ゾーンでは710～940°Cと高いが，投入汚泥量の少ない時には乾燥

ゾーン出口温度が600°Cより低くなる。排ガスを低い温度で炉から出すこと

は排ガス中に臭気が残る問題を生じる。実プラントにおいては，炉出口に廃

熱ボイラを設けここで熱処理に必要な蒸気を回収するため，炉出口温度が低

い場合には補助燃料による追いだきを実施し，乾燥ゾーン出口温度を700°C

以上に保つことによりこの臭気の問題は解決できる。

　今回のテストでは，噴流式炉と同様廃熱ボイラを設けなかったため，正確

な熱回収率はもとめられないが，図1．21のフローシートで示す排ガス冷却

塔を廃熱ボイラと考えて熱回収率を計算した結果，20～30％であった。噴流

式炉と比べれば空気比が低いので熱回収率は高い。しかも，今回の炉は処理

量7t／dと小さいため，実規模での熱回収率は更に高くなると考えられる。

　表1．15に焼却灰の性状を示す。従来形のストーカの場合，汚泥を置燃焼

表1．15焼却灰の性状
月／日 定量限界 埋め立て使用 S一 413 S　～ 525 S　一 615 S　一 712 S　一 907

項　目

組　成

img／
汲№cry）

溶　出

img／Z）

廃棄材
ﾆしての
n出基準
img／Z）

組　成

i㎎／
汲№cry）

溶　出

img／L）

組　成

img／
汲№cry）

溶　出

irngr／L）

組　成

img／
汲№cry）

溶　出

img／Z）

組　成

img／
汲№cry）

溶　出

i㎎／L）

相　成

imピ／

汲№cry）

溶　出

i㎎／z）

全　水　銀 0．Ol 0．0004 0，005 ND ND 0，OI3 ND 0．03 ND ND ND ND ND

カドミウム 0．1 0．0004 0．1 ND ND 5．3 ND M） ND 2．9 ND ND ND

鉛 0．2 0．02 Lo 60．9 旧 120 M） Ioo ND 100 ND 332 ND

6価クロム 0．5 0．05 0．5 ND ND ND ND ND ND M） ND ND ND

ヒ　　　素 0．5 0，002 0．5 9．1 0．03 9．1 0，010 2．0 0．03 11 0，009 15 ND

シ　ア　　ン 0．1 0．Ol 1．0 ND ND 0．3 ND ND ND 0．2 0．01 ND ND

全クロム 0．5 0．05 8260 ND 8100 M） 2000 ND 6100 m 5400 ND

亜　　　鉛 0．5 0，001 5990 0．81 9300 0，071 9400 0．60 8オ）0 0．15 9800 0．19

マ　ンガン 0．5 0，001 1890 0．70 lloo 0．13 1100 027 980 0．19 1000 0．98

ス　　　　ズ 1 0．05 ND ND ND ND ND ND 170 ND ND ND

銅 0．5 0．Ol 5490 0．08 3600 ND 1200 0．04 2300 ND 3200 0．24

含　水　率 一 一 一 33．3％ 一 一
32．5％ 一 　

未燃残唐 0．3％ o．4％ 0．5％ 0．▲％ 0．4％

とするため汚泥の表面のみが燃焼し，中心部が未燃のまま残り未燃残渣が多

いといわれていたが，今回プッシャ形のストーカを用いることにより未燃残

渣は0．6％以下となった。また，灰からの重金属の溶出も埋立使用廃棄物と

しての溶出基準を満足している。特に，下水汚泥の場合，全クロムの含有量
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が高いが熱処理汚泥には石灰が入っていないため，石灰による6価クロムの

移行が起こらず全く問題にならない。

　表1．16に焼却炉出口の排ガス分析結果と煙道ガス出口での臭気成分分析

結果を示す。また，表1．17には窒素酸化物の連続測定結果を示す。炉出口

表1．16　排　ガ　ス　性状

実　験　番　号

試　験　項　目 単　位
S－413 S－525 S－615 S－712 S－907

焼出

@口p　ガ

Fス

ダ　　ス　　　ト

S硫黄酸化物

qf酸化物
磨@化　水　素

西ppmppmppm 1．81

P400

@300

@13

3．48

P300

@130

@45

1．84

P300

@240

@53

1．12

P100

@230

@51

4．60

P400

@240

@59

冷却塔出ロガスダスト

Tイクロン出ロガスダスト

ppm

垂垂

0．67

O．51

0．75

O．36

0．57

O．26

0．41

O．36

0．74

O．42

全硫黄酸化物

qf酸化物
磨@化　水　素

A　ンモ　ニァ

＜`ルメルカフ汐ン

ｰ　化　水　素

ｰ化メチル
j硫化メチル

gリメチルアミン

Aセトアルデヒド

X　チ　　レ　　ン

ppm

垂垂高

pmp

垂高垂

mpp

高垂垂

ppm

垂垂高

pmp

垂�

P10

　190

@38　

|　一

@一

@一

@一

@一

@一

@一

�1
Q0

　120

O　　24

@　15

O．00

ﾈ下　　19

@　－0

D00
ﾈ下0．1以

ｺ0．2以

ｺ1．0以

ｺ�100

　190

@48　

黶@一

@一

@一

@一

@一

@一
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の排ガス中のダストは，汚泥を置燃焼するためダスト量は流動層の90～120

g／Nm3に対し，最大でも4．6g／N㎡であり，それだけ廃熱ボイラを設けた時に

有利になる。また，硫黄酸化物については，脱水ケーキ中に石灰がほとんど

入っていないため1000～1400ppmと高かった。しかし，　SOxや塩化水素はア

ルカリとの反応が容易なため，吸収塔でほぼ完全に除去することができる。

NOxについては100～200ppmと噴流式焼却炉と同様に低い。これは，多段炉

と同様に乾燥ゾーンを設けた燃焼方式を用いたためである。さらに低くする

ためには，低NOxバーナを使用する必要がある。また，煙道ガスの臭気成分

について，アルテヒドがほとんどないのは炉内で空気比が1．12以上での燃焼

運転のためである。他の臭気ガスについても燃焼温度を780°C以上にするこ

とにより，ほぼ無臭ガスとすることができる。

　表1．18にサイクロン出口排ガス中のダスト性状を示す。ダスト中の重金

表118　タ　ス　ト　性状

実験日
定量限界

単　位 S－413 S－525 S－712

試験項目 （mg／kgDry）

全　水　銀 0．01 0．98 11．6 15．0

カドミウム 0．1 ll8 90 llO

鉛 0．2 2270 1100 2100

6価クロム 0．5 M） ND ND

ヒ　　　素 0．5 19．3 一
38

シ　ア　　ン 0．1 ND 0．7 11

全クロム 0．5 8680 6300 4600

亜　　　鉛 0．5 19800 18200 14100

マ　ンガン 0．5 2090 1300 1400

ス　　　　ズ 1．0 ND 810 920

銅 0．5 4020 2600 2400

含　水　率 一 一
1．4（％） 38．0（％）

属は比較的沸点の低いHg，Cd，Pb，Znの濃度が焼却灰の濃度より高くなって

いる。重金属の収支はサンプリング誤差や分析の精度等により正確に得られ
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ないが，汚泥中の灰分を100％回収するとして実験NO．　S　525，S712を用いて

計算により求めた。結果を表1．19に示す。沸点の高いCrは焼却灰としてほ

ぼ100％回収することができるが，Hg，Cd，Pb，Zn，Siの低沸点の金属は焼却

灰として回収はできず，スクラバの洗浄水で回収されることになる。いずれ

にしても実際のプラントでは，排ガス温度をスクラバで60°C以下に下げ，ダ

ストも電気集じん機によりO．05g／Nm3以下にするため，重金属が大気に拡散

される確率は低い。

　　　　　　　　表1．19　焼却灰の重金属収支

投　　入 汚 泥 焼 却 灰 ダ ス
卜 不 明

灰量 乾排ガス 664．5N㎡／丘

投入固形物 1635

強　熱　減　量 57．75％
1635×（1－0．5775）－0．24 タ’スト量 0．369／N㎡

＝68．84kε／h ダスト量 0．24kg／h

金　　属　　名
濃　　度

img／kg）
投入量
ikg／h）

率（％）

濃　　度

im㌢kg）
回収量
ikg／h）

回収率
i％）

濃　度
img／kg）

回収量
ikg／h）

回収率
i％）

不明量
ikg／h）

率（％）

Hg 4．45 0，727 100 0．0065 0．00045 0．07 13．3 0．0032 0．44 0，723 99．5

Cd 6．3 1．03 〃 4．1 0，282 27．4 loo 0，024 2．3 0，724 70．3

Pb 160 26．16 〃 110 7．57 28．9 1600 0，384 1．5 18．21 69．6

Cr＋6 ND 一 ND 一 一 一 一 一
0

T－Cr 3000 490．5 〃 7　100 488．8 99．7 5450 1，308 0．3 0 0

As 7．45 L218 〃 10．5 0．7228 59．3 19 0．00456 0．4 0，491 40．3

CN 0．3 0，049 〃 0．25 0．Ol72 35．1 0．9 0．00022 0．4 0．0316 64．4

Zn 6700 1095．5 〃 8750 602．4 55 16，150 3，876 0．4 489．2 44．7

晦 415 67．9 〃 1040 71．59 100 1350 0，324 0．5 0 0

Sl 300 49．05 〃 140 9．64 19．6 865 0，208 0．4 39．2 80

Cu 1450 237．1 〃 2950 203．1 85．7 2500 0．6 0．3 33．4 14．1

　　　（S－525，S－712の平均値で計算）（灰の回収率を100％とする）

第4節　溶融焼却炉による熱処理汚泥の焼却

4．1　溶融焼却設備の概要

　　下水汚泥の最終処分形態は焼却灰となるが，この灰の取り扱いの容易さや

　処分先での安定性が問われる。そこで，最近注目されているのが下水汚泥の溶

　融処理である」2）13）　Se処埋場に設置した熱処理，脱水，焼却溶融システム

　の結果を以下に示す8）本焼却溶融炉は含水率40％程度の熱処理汚泥脱水ケー

　キをパドル型蒸気乾燥機により予備乾燥し，その乾燥ケーキを溶融すること

　により安定化，減容化し，かつ汚泥中の有害重金属を無機物の結晶構造中に

　封じ込め，溶出しない安全なスラグとして排出するものである。
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　焼却溶融の前処理に用いる乾燥機は，噴流式炉の場合と異なり，焼却溶融

温度が1350～1400℃と高いので，汚泥水分の持ち出すエンタルピーが大き

くなるためできるだけ水を除去できるものでなければならない。実験に用い

たパドル形蒸気乾燥機を図1．24に示す。加圧脱水機により含水率40％

程度に脱水されたケーキは，定量フィーダより，乾燥機に連続的に供給され，

ジャケット付きケーシング面と中空くさび形回転加熱体の間を有効な接触を

繰り返しながら，順次

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　2
出口へ送られ，含水率

10～15％の乾燥ケー

キとなる。蒸発した水

蒸気はわずかなキャリ

ァガスにより，加熱撹

拝層の上面を通って排

気するがこの排ガスは

悪臭成分を含むためス

クラバで除湿後，焼却

溶融炉の二次燃焼室で

熱風入口

脱水ケーキ入口

　　　⑤

↑i

轡蒸気入・④①

駆動モータ　　パドル断面

　　　回転方向

焼却処理する。次いで乾燥ケー

キを焼却溶融炉へ送る。焼却溶

融炉の断面を図1．25に示す。

炉は同心の炉外筒と内筒で構成

する。炉外筒中央部に小口径の

スラグ流出口がある。その下に

は補助バーナを側面に取りつけ

た2次燃焼室があり，底部にス

ラグピットを設置してある。乾

燥ケーキ（含水率約20％）は，

投入口から炉内環状室間へ投入

する。筒はゆるやかな速度で回

　　伝熱面積．847m

　　　②

　　　①

①加熱ジャケット付きトラフ

②ヒ部カバ

③プラケノト

④回転軸

⑤中空くさび形加熱体

⑥ロータリジョイント

図1．24　パドル型蒸気乾燥機機構図

〔コ乾燥ケーキ

［＝コキャスタ

①前筒

②内筒

③主燃焼室

④2次燃焼室

⑤煙　道

⑥スラグピノト

⑦スラグコンベア

⑧脱水ケーキ入口

⑨主燃焼パーナ

⑩燃焼用空気

⑪2次燃焼パーナ

⑫スラグ流出口
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　　⑨
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図1．25　焼却溶融炉断面図



転し，汚泥をこの回転により一定量ずつ主燃焼室で焼却溶融する。

　この乾燥ケーキの側面と内筒の天井とで形成する空間が主燃焼室で，

乾燥ケーキの発熱量および主バーナーの燃焼熱量によって1300～1400℃の高

温に保持する。乾燥ケーキ中の可燃分は燃焼して排ガスとなり，灰分は溶融ス

ラグ化して二次燃焼室を通って炉外へ排出する。

　一方，排ガスは熱回収を行うため，空気予熱器を通りその後の廃熱ボイラ

により熱回収を行い，乾燥に必要な蒸気は確保し，余剰蒸気は熱処理の加温

用として利用する。表1．20にこの乾燥，焼却溶融実験プラントの主要機器

仕様を示す。

表1．20　焼却溶融炉実験プラント機器仕様

設備 機　　器　　名 数量 電動機 概　　略　　仕　　様

乾
汚泥乾燥機 1基 3．7kW

複列パドルスクリューコンベア型
ﾓ300×280L　140kg／h（50％水分）

燥
ス　　ク　　ラ　バ 1基 一

立型鋼板製
Y360×4，500H　220N㎡／h

設 スクラバ

@　循環ポンプ 1台 3．7kW
横軸渦巻ポンプ
曹T0×80〃缶in×20m

備

冷風送風機 1台 0．4kW
横軸シロッコファン
T㎡冷in静圧100㎜Aq

焼却溶融炉 1基 3．7kW
i付滞）

立型二重筒式
燗寃ﾏ1300，外筒ρ2200，高さ1500

助燃パ　ー　ナ 2台 一 内部混合高圧パーナ　30〃h（灯油）

助燃用空気圧縮機 1台 3．7kW
自動アンローダ式ベビーコンプレッサ
X．5kg／c㎡×400玩1in

クーリングタワ 1基 1．5kW 強制循環冷却方式　容量10㎡／h

焼 循環ポ　ン　プ 1台 2．2kW
渦巻ポンプ
ﾓ50×250〃fnin×20m

却 押し込み送風機 1基 5．5kW ターボブロワ15㎡パ900㎜Aq

溶 誘引排風機 1基 5．5kW ターボブロワ30㎡パ50㎜Aq

融 廃熱ボ　イ　ラ 1基 3．7kW
i付滞）

煙管式蒸気発生量104kg／h
ｳ力12kg／c㎡

設 サ　イ　ク　ロ　ン 1基 『 乾式接線流入型〆330

備 スラグコンベア 1基 0．75kW 　oGフロンコンベア　40kg／h

スラグホッ　パ 1基 一 鋼板製　15㎡

煙　　　　　　突 1基 一 φ600×15m
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4．2　蒸気乾燥機での実験結果

　　図1．24に今回のテストに用いたパドル型蒸気乾燥機の構造図を示す。長

　期間（56．4～57．8）の乾燥機運転実験結果を表1．21に示す。データは各々24

表1－21　蒸気乾燥機運転結果

㎏蒸気

項　　　目
ケーキ投入量

@（kg／h）

ケーキ含水率

@（％）

乾燥ケーキ量

@（kg／h）

乾燥ケーキ

ﾜ　水　率
@（％）

蒸　気　量

ikg／h）
kg匝0

　　X

@σn－1

ﾅ　　　大

ﾅ　　　小

122．4

Q6．9

P92．4

V9．7

40．7

Q．7

S6．1

R3．7

82．0

P6．9

|一

11．7

S．8

Q0．7

R．5

56．3

U．3

U4．6

Q8．3

1．52

O．52

R．41

O．68

時間連続運転の平均数値である。本乾燥機は蒸気による間接的な加温により

脱水ケーキ中の水分を除去し，除去した水分は加熱した乾燥空気により系外

へ順次排出する。従って，乾燥機内に脱水ケーキを連続的に供給，充填（じ

ゅうてん）しながら伝熱面に十分接触できる状態にする必要がある。図L26

～1．28に蒸気の利用効率を示す。図1．26は脱水ケーキ供給量と必要蒸気量

3．0
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2．0
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on
　50

o

o

o

脱水ケーキ供給量（kg／h）

oo

　O　　　o　o　　　　　　　く）

　Ogo　　oo　　　　　　o

　　ザ゜　。
　　88《宏　e

　　　　：　・8。
　　　o　　　　　　　o

　】00　　　　　　　 】50　　　　　　　200

脱水ケーキ供給量（kg／hr）

脱水ケーキ供給量と

　　　　　必要蒸気量

3．0

2．5

2．0

15

LO

0．5

図1．26

乾燥機滞留時間（min）

o

O
O　OO

O

O　

QU

°。

　ρ“　　°。％。

O
O

o

o

　O　　　　　　Io　　　　　　　2o　　　　　　3D
　　　乾燥機滞留時間（min）

図1．27　ケーキの滞留時間と

　　　　　　　　　必要蒸気量

の関係で，供給ケーキ量の増加とともに脱水ケーキ中の除去水分当たりの必

要蒸気量は少なくなる。既ち，乾燥機内で汚泥をできるだけ充填した運転が

一334一



蒸気利用効率を上げることになる。図1．27に脱水ケーキの滞留時間と除去

水分トン当たりの必要蒸気量の関係を示す。この乾燥機は乾燥を効果的に行

うため，ケーキの撹拝用として中空くさび形加熱体（パドル）を設けている

が，このパドルでは搬送能力がないため乾燥機本体は3°の傾斜で据え付けて

ある。この傾斜とケーキの

供給量が乾燥物の機内滞留

時間に影響し，乾燥ケーキ

水分を大きく左右する。実

験に用いた乾燥機の充填容

量は0．35㎡で，傾斜は3°と

一定である。そのため滞留

時間を短かくすると蒸気は

効果的に利用され，必要蒸

気量が低下する。図1．28

は入口汚泥の含水

率を一定（40％）に

した時の乾燥ケー

キ含水率と除去水

分当たりの必要蒸

気量を示す。供給

量の増加により乾

燥ケーキ含水率は

高くなるが，蒸発

25

20

］5

脱水ケーキ供給量（k9／h）

　　　　　　　　o（入ロケーキ含水率40％）

o

o

　80　100　］20　】40160　180　200220240

　　脱水ケーキ供給量（kダhr）

50505

図1．28　脱水ケーキ供給量と乾燥効果の関係

表1．22　乾燥ケーキ性状

項 目 最　　　大 最　　　小 平　　　均

含 水　率（％） 39．7 7．8 18．1

V S（％） 80．4 74．2 78．7

発　熱　量
ikcal／㎏・ds）

4150 3810 3990

灰 点（°C） 1210 1190 12∞

C　（％） 42．1 38．8 40．5

元
H　（％） 5．96 5．39 5．72

素
N　（％） 3．24 2．15 2．91

分

析
O　（％） 31．2 26．5 29．6

S　（％） 0．87 0．54 0．67

　水分当たりの必要蒸気量は減少し，乾燥効率は高くなる。

4．ろ　溶融焼却炉での実験結果

　　処理対象汚泥は表1．2に示すSe処理場の脱水ケーキを用いた。焼却溶融実

験には表1．22に示すように予備乾燥しない含水率39．7％のケーキから，予備

　乾燥により含水率7．8％まで乾燥したケーキと幅広く実験した。対象とした

　供試ケーキの発生源は分流式下水の汚泥で，発熱量は平均3990kca1／kg・ds
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と高く溶融処理には熱的に有利な汚泥である。供給ケーキの融点は1200°C

程度であるが，連続的に汚泥を溶融するために溶融温度を上げ．溶融物を流

動化させる必要がある。溶融温度は，ケーキ固形物中の成分によって若干異

なってくるが，今回の実験では1300～1400°Cにする必要があった。

表1．23は長時間連続運転の結果である。溶融炉における燃料消費量は供

　　　　　　表1．23焼却溶融実験結果
　　　　　項目

ﾀ験
ﾔ号

処理固形

ｨ　　量
i㎏・dya）

乾燥ケーキ

@水　分
@　（勇）

スラグ量

ikg／d）

吹き込み

�C量
iN㎡／h）

過剰空気率

@　（一）

灯油量
it／d）

廃熱ボイラ

求@水　量
i㎡／d）

燃　　比
i㎏・。iレ／

@　㎏・ds）

熱回収率

@（の

燃焼室負荷

i×104kcal

@パhり

炉床負荷

ik♂・h）

Y－908 2054 9．6 432．5
531　＊

i663）
1．49 225．4 2，645 0，088 18．6 99．8 106

Y－909 1618 9．0 340．5
542

i554）
1．61 251．8 3，207 0コ24 263 78．7 85．6

Y－　910 1500 8．2 319．0
403

i505）
1．55 196」 3，702 0，105 34．3 72．9 80

Y　－911 1956 11．2 412．0
476

i578）
L4 150．6 4」71 0，062 32．9 95．1 104

Y－912 2364 8．1 497．5
507

i609）
1．23 24．3 3，897 0，008 26．6 ll4．9 125

Y－913 2208 12．6 465．0
460

i562）
1．20 0 3，833 0 31．9 107．3 117

Y　－914 2070 7．8 440．5
433

i535）
1．⑳ 0 3，879 0 34．5 100．6 110

Y－　915 2064 9．3 434．5
430

i532）
L2 0 3，851 0 34．3 100．3 110

Y－916 1870 19．0 393．5
404

i506）
L2 30．3 3，286 0，013 31」 90．9 69

Y－1004 1783 22．7 466．3
366

i496）
1．18 314．4 5，472 0，141 36．3 86．7 95

Y－1005 2184 13．3 535．1
360．8
i458）

0．95 208．8 5，232 0，076 35．6 106．2 116

Y－1018 2220 14．6 444．0
365

i527）
0．95 0 4，032 0 33．4 107．6 118

Y－1019 1997 19．7 429．4
366

i510）
1．05 0 3，816 0 35．2 97」 106

平　　　均 1991 12．7 431．5
427

i539）
1．25 一 一 0，047 32．1 96．8 105

給ケーキの発熱量，

含水率及び供給量に

よって大きく変って

くる。図1．29はケ

ーキ含水率，供給量

を変化させたときの

熱収支比較である。

入熱として35×104

～40×104kacl／／Hカミ

必要でその内訳は汚

泥の燃焼熱量，灯油

＊上段：燃焼用空気　（下段）：燃焼用空気＋分解ガス

500

G…
…、。。

ぷ

9
5200
∂副

議i

　】00

処理熱　ケーキ水分
（kg・ds／h）（り

◎一一〇一一◇62．5　h

●＿＿●＿＿●86．5h

支収熱の炉融溶921．図
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の燃焼熱量，予熱空気熱量である。出熱の中でスラグピットの水蒸発熱量・冷却

水熱量および放熱損失が大きく，この熱量を少なくする必要がある。特にスラ

グピットの水の蒸発損失は溶融スラグの引き抜き方法を改造することにより

改善できる。また，汚泥の供給量を増やすことにより汚泥の燃焼熱量を上げ，

補助燃料を減らすことができる。図1．30に汚泥の燃焼熱量と燃料消費量の

関係を示すが，この焼却溶融炉では汚泥の燃焼量380×103kcal／h以上，す

なわち燃焼室負荷で125×104kcal／㎡・h以上であれば，補助燃料を用いるこ

となく汚泥を溶融スラグ化することができる。図L31は汚泥処理量と汚泥

トン当たりの燃料消費量を示すが，含水率が10～20％ならば90㎏／h以上の

汚泥の投入により補助燃料は不要となる。

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　400

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　汚泥水分（％）

oo3

oo2

100

　　　　　100　　　　　200　　　　　300　　　　　　400　　　　500

　　　　汚泥の燃焼熱量（×103Kcal／hr）

　　　　　　500　　　　　　　 1000　　　　　　　1500　　　　　　　　　　　　　　40　　　50　　　60　　　70　　　80　　　90　　　100

　　　　　汚泥の熱焼執量（×103kca1　／m2’－h）　　　　　　　　　　　　　　　　　　汚泥処理量（kg・ds／h）

図1・30　汚泥の焼却熱量と燃料消費量　　図1．31　汚泥処理量と燃料消費量

　　また，汚泥水分の低下で燃料消費が低下する。炉投入ケーキ含水率と燃料

　消費量の関係を図1．32に示す。含水率10％以下になれば燃料は不要となる。

　汚泥中の水分が1300～1400°Cの雰囲気で蒸発潜熱として熱を奪い，その分

　だけ燃料を消費することになる。従って，汚泥水分を下げれば燃料消費量が

　下がるが，汚泥水分は供給ケーキの乾燥に必要な熱量，溶融炉排ガスからの

　回収熱量，前段処理との熱収支バランス等を考慮して決定する必要がある。
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図1．33，1．34に炉の運転状況を示す。図L33は温度の経時変化と油消費

量である。主燃焼室温度は1400°C

前後となり，排ガスは空気予熱器に

より，汚泥の燃焼用空気を予熱し回

収するとともに（排ガス温度1000°

Cから800℃）さらに廃熱ボイラで

熱回収（排ガス温度800°Cから300°

C）し，脱水ケーキの乾燥を行い，

余剰蒸気は熱処理反応缶に供給し

ている。燃料消費量の経時変化と，

図1．34のスラグ発生量（約5倍

が供給固形物量）とを対比すると，

1500

iOOO

500

400

oo3

oo2

ooI

0

　　　　　o　　　　　2o　　　　　3o　　　　　4　o

　　　炉投入ケーキ含水率（％）

図1．32　汚泥水分と燃料消費量

図1．33　溶融炉各点温度経時変化

Y912以降燃料は零（自燃）となっている。このことは前述したように汚泥

の供給量が増加したことにより生じた結果であり，結果としてスラグ発生量

が増加していることが分かる。また，この焼却溶融炉の実験炉には，廃熱ボ

イラを設けているので，この廃熱ボイラによる熱回収効率をもとめた。計算

は前述の回収率と（1－13）式によりもとめた。

一338一



30

20

@　　15

5

　200　　　6、00　　14：00　　　毘、00　　　6　00　　　1400　　　詑〔（

　9／7rJ－　　　　　　　　9／8㈹　　　　　　　　　　　　　 9／9レ灼

18：00　　2　00　　　10：00　　　1800　　　2　00　　　1000　　　1800　　　2　00　　　10二〇〇　　　1800　　　2．00　　　1000　　　1800　　　2　〔（　　　10：00　　　1800

600 4〔〔　　　200　　　 6　00　　　】400　　　200　　　6　00　　　1400　　　22．工〔

ノIOVM　　　　　　　　　　　　　　　9／11（鍋　　　　　　　　　　　　　　9／t2tN

2　00　　　　1D（〔　　　］800　　2　（〔　　　10，00　　1800　　　2　00　　　1000　　　1800　　　　2　00　　　］000　　　1800　　　2：00
　6　00　　　　14　00　　　22．00　　　6　00　　　14『0（　　　22　00　　　　6　00　　　　14｛1　　　　2　 00　　　　6　00　　　　14　00　　　　毘　 00

　　9ノ】3rill　　　　　　　　　　　　　9／14帽）　　　　　　　　　　　　9／］5eAc）　　　　　　　　　　　　　9／16姻

図L34　スラグ発生量経時変化

　　　　　　　　St（664．1－20）
　　熱回収効率＝　　　　　　　　　　　　　　＿＿＿＿…・・…・…………（1－13）
　　　　　　　　Hh×S十F×Ho　i　l

　ここで　St：発生蒸気量（kg／h・at13kg／c㎡）

　　　　　Hu：汚泥の発熱量（35000kca1／kg・ds）

　　　　　S　：炉投入汚泥固形物量（kg／h）

　　　　　F　：補助燃料（㎏／h）

　　　　Hoil：補助燃料の発熱量（kcal／kg）

この計算結果を表1．23に示すが，平均で32％とストーカ炉と同程度となっ

ている。これは溶融炉の場合，炉の排ガス温度を高くするためと考えられる

が，先に述べたようにスラグピットの水の蒸発防止や溶融スラグの流出口の

キャスタ冷却水，さらに放熱量を小さくすることによりさらに回収率を上げ

ることは可能である。

　次に，熱交換器出口での排ガスの性状を表1．24に示す。燃焼温度が1400

　　　　　　　　　　　　　　　－339一



　　　　　　　　　　　　　　　　　　表L24排ガス性状
゜Cと高いのにもかかわらず，

NOxが平均で164　ppmと低い

のは主燃焼室で空気比を低

くし，二次燃焼室で主燃焼室

からの熱分解ガスの燃焼を起

こす二段燃焼を行っているた

めと考える。また，SOx濃度

が他方式の焼却炉より低いの

は，汚泥の二次燃焼室で燃焼

用空気を入れるため，排ガス

からの過剰空気比が1．25程度

となったためと考える。ダス

トについては溶融炉は汚泥の

撹拝をほとんど行わないため0．489／Nm3と低くすることができる。

一方悪臭ガスは，燃焼状態が熱分解に近いためアセトアルデヒドが他の炉よ

りも高い値となった。
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　表1．26　溶出試験結果

項　　　　　目 最　　大 最　　小 平　　均

温 度　（°C） 720 650 702

湿ガス量　（N㎡／h） 960 740 852

乾ガス量　（N㎡／h） 630 480 586

NOx　　（PI㎜） 166 130 164

SOx　　（ppm） 603 370 485

ダスト（9／N㎡） 0．61 0．34 0．48

水　分　　　（％） 40．2 30．1 35．5

C（h　　　（％） 14．4 12．5 13．6

02　　　（％） 5．6 3．1 4．2

CO　　　　（％） ＜0．2

N2　　　（％） 83．0 81．3 82．2

ア　ンモ　ニ　ァ 1．53 0．68 L22

メチル
　　　　　・＜泣Jフタン

＜0．01

悪 硫　化　水　素 ＜0．05

臭 硫化メ　チル ＜0．Ol

成
二硫化メチル ＜0．01

分
トリメチルアミン 0，038 0，Ol9 0，025

（
ppm アセトアルデヒド 0，112 0，005 0，029
）

ス　チ　　レ　　ン ＜0．05

項　　　　目 乾燥ケーキ 溶融スラグ
スラグの

n出液

表1．25 溶融ス ラグ性 状
単　　　　位

Cn，Zn，Fe・
ｻの他・・

・％・mg／kg
mg／Z

Cd 3．3 ＜0．4 ＜0．02

項 目 最　　大 最　　小 平　　均 CN ＜0．1 0．3 ＜0．01

VS 1．89 0．00 0．32 有機　P ＜1 ＜1 く0．01

か さ　比　重 1．35 1．ll L27 Pb 110 4．1 ＜0．2

み かけ比重 2．66 2．52 2．60

　　＋6br ＜2 く2 ＜0．02

真 比　　重 2．74 2．64 2．66
As 2．4 1．7 く0．005

T－Hg L7 0，013 ＜0．0005
Ca　（％） 6．45 4．58 5．60

アルキルHg ＜0．01 ＜0．Ol ＜0．0005

Na　（％） 1．84 0．52 1．05

PCB 2．4 〈0．1 ＜O．0005

組 Mg　（％） 0．64 0．45 0．55
フェトル類 11 6．4 く0．1

成 Si　（％） 22．1 18．1 16．3
Cu 0．04 0．15 く0．02

分 Al　（％） 6．55 5．66 6．18 Zn 0．22 0．11 0．04

析 Fe　（％） 5．59 4．71 5．10 Fe 1．39 6．83 0．27

Mh　（ppm） 660 500 570 Mn 180 820 0．ll

Ti　（％） 0．45 0．37 0．42 Cr 82 630 ＜0．02

S　　（％） ND Ni 74 260 0．37
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　表1．25に溶融スラグの性状を表1．26に溶融スラグの溶出試験結果を示

す。焼却灰のかさ比重は1．27，真比重で2．6と流動層やストーカ炉より発生灰

の容量は少なくすることができる。汚泥溶融の目的である減容化，有害重金

属の封じ込めの観点から十分にその目的を達成していることが分かる。

表1．27　焼却溶融炉の重金属収支

乾燥ケ 一　キ 溶融スラグ ば　い じ　ん ヒ　　ュ 一　　ム 不 明

量 比　　率 量 比　　率 量 比　　率 量 比　　率 量 比　　率
（9／h） （％） （9／h） （％） （♂） （％） （♂） （％） （9／h） （％）

T－Cr 5．36 100 5．26 67．6 0，107 2．0 0，073 1．4 一〇．05 一〇．9

Zn 50．7 loo 4．18 8．2 1．71 3．4 0，068 0．1 44．74 88．2

Cu 22．0 100 15．0 68．2 0，965 4．4 0，015 0．1 6．02 27．4

Hg 0．0852 100 ＜0．0028 ＜3．3 0．0011 1．3 0．0〕22 2．6 （0．0816） 92．8以上

Cd 0，162 100
一 一 0．0052 2．7 0．0023 1．2 （0．1845） （96．1）

As 0．10 100
一 一 0，016 16．0 0．0052 5．2 （0．079） （76．0）

Pb 4．78 100 0．22 4．6 0，005 0．1 0，Ol4 0．3 4，541 65．0

注　（1）乾燥ケーキ60．Okg・ds／h，溶融スラグ14．8g／h，排ガス量573N㎡・dry／hとして算出した．

　（2i不明分は，乾燥ケーキ含有量から溶融スラグ，ばいじん，ヒューム含有量を差し引いたものを示し，算出不能

　　については（　）内に示す．

　階段炉と同様，重金属の収支を表1．27に示す。CrとCuは，ほとんど

溶融スラグとして回収することができるが，他の重金属は不明のものが多く

なっている。溶融炉の場合，燃焼温度が高いので，他の形式の炉に比べて炉

から飛散する重金属は多いと考えられるが，排ガス温度は排ガス処理で他の

炉と同様60℃以下となるため，大気へ放出する金属はほとんどないと考える。
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第2章汚泥焼却プロセスのエネルギー評価

　以上，噴流式の流動層炉，階段式炉，および焼却溶融炉について，実験プラ

ントによる運転結果を中心に述べてきたが，表2．1にこれら焼却炉の原理，

髄やその特徴の要約を示す：）次に，低温力旺熱処理プラントと上記焼却炉

との組み合わせによるシステム評価を行った。処理フローとしては，入口汚

泥濃度を高く安定させるために立型遠心濃縮を設けること，熱処理は低温加

圧熱処理方式とし，反応温度165°C，反応圧力9．O　kgf／c㎡，空気吹込量13N㎡

／㎡8汚泥を用いること。また汚水処理として長時間活性汚泥法による分離液

処理，臭気処理として次亜塩素酸ソーダの酸化とチオ硫酸ソーダによる還元

と，酸性亜硫酸ソーダによるアルデヒド除去を行う二次洗浄方式を用いた。

　また，焼却炉は，ケーキ水分を50％その発熱量を4　OOOkg／kcal・dsとして

計算する。施設の規模としては処理人口20万人都市を考え，熱処理設備は予

備機を含めて15nl／h×3系列，脱水機は120㎡×3台（内1台予備）とし，焼

却炉は熱処理での汚泥の分解を考慮して40t／d　1台として設備計算を行った。

　上水の使用は，ボイラ給水と脱臭用の補給水のみとし他の冷却水，洗浄水，

雑用水等は二次処理水の砂ろ過水を用いていることとしたため，水の費用は

零となり，送水用のポンプを電力費の中で計算した。薬品は焼却炉のSOx除

去用のNaOH以外は全て脱臭用である。他の薬品としてボイラの静缶斉1」やイオン

交換樹脂があるが費用として小さいため，消耗品費の中に入れた。また，消

耗品費の最も大きいものに脱水機のろ布が入っており，年間約1千万円ほど

必要とする。焼却灰の処分費はストーカ炉と噴流層炉は，5000円／m3とし，溶

融スラグは再利用が可能なので処分費は零とした。　表2．2にその計算結果

を示す。

　電力費は階段炉，噴流炉はほぼ同程度であるが．溶融炉では乾燥磯の動力

と乾燥機用のファンや，冷風送風機，熱風排風機が加わるため高くなる。一

方，燃料費では焼却炉においては，いずれの形式の炉とも補助燃料を必要と

せず，余剰の熱をボイラで回収しているが，熱処理と燃焼用空気の加温および

白煙防止に必要な蒸気のすべてをまかなうことができず，不足蒸気を専焼ボ
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表2．1　各種焼却炉の性能比較検討書

構 造

設計数値
　炉入口熱風
　　　　温度
　炉内温　度
　炉出口温度

空　　気　　比

炉投入ケーキ

　　　含水率

炉床負荷
燃焼室負荷

炉出ロダスト

熱回収率
焼却灰

　かさ比重

比較検討
　燃焼状況

操作方法

設備容量

焼却灰の状態

点検補機

臭気関係

乾　燥　機

そ　の　他

実 績

階　段　式　炉

小出し
ホッパ煙突

フッシャ

主
ノミ

ナ

350～4000C

800～goo°C

600～7000C

　1．2

50～60％
（乾燥機が必要）

100～130kg／ff・h

80，000～13，000kca1／而3hr

1．8～4，6g／N㎡

33～35％

0，9

　燃焼室は乾燥段，燃焼段，後燃

焼段に区分される。乾燥段20〔｝～

400°C，1駿焼段80〔h－900°C向流

型であるので，乾燥行程の未燃性

ガスは燃焼及び後燃焼で，完全酸

化が可能。熱効率を高め，クリン

カ防止のため，撹拝，反転　もみ

ほぐしが必要。

　負荷変動に対する耐性は小さい

ので定量供給装置を設ける必要が
ある。

　乾燥，燃焼，後燃とフローが横

に流れるため，敷地面積を多くと

る。特にケーキが難燃焼の場合に

は，後燃焼面積を多くとる必要が

ある。通気が全平面に均一に行わ

れ吹抜現象を生じないようにする。

通気の目詰りをなくし落じん量を

少なくする。

静止したストーカ上の燃焼とな

るため焼却灰は，半溶融の軟質ク

リンカ状となる。

　複雑な機械はないのでメンテナ
ンスは比較的容易である。

　高温燃焼するため特に問題はな
いo

含水率が高い場合は必要。

　炉上部に廃熱ボイラが設置でき
る。

　多段炉ほど多くないが，比較的
ある。特に熱処理設備がある処理
場での実績は多い。

焼却溶融炉

主燃焼室

二次燃焼
　パーナ　　ニ次燃焼室

150～　200°C

1350～14000C
1000～11000C

1．25～1．55

10～20％
（乾燥機が必要）

100～110kg／統・h

1000000～1300000kca　VtTP・h

0．34～o，61g／N㎡

30～35％

1．27

　汚泥を高温状態（1350’－1400

℃）で処理し，有機物の燃焼エ

ネルギを利用して，無機物をス

ラグ化する。逆円錐形の主燃焼

室とその下部の二次燃焼室とか

らなる。

噴　流　層　炉

小出し

400～5000C

800～850°C

800～8500C
1．35～2．0

30～50％
（乾燥機がある方が有利）

640～1　000kg／frp・h

230　000～300　000kca㎡・h

90－－120g／N㎡

3〔ト32％

0．76

　乾燥，燃焼，後燃の区別がな

く短時間に3行程が同時に起こ
る。炉内温度は800・y850°Cで

ある。完全燃焼しやすいように

炉の前に乾燥解砕する予備処理

1行　を備える必要がある。1

　主燃焼室温度を溶融化に必要

な温度（1300～1400°C）に設定

する，溶融炉内は負圧とする。

　1基あたり10～100t／aの処
理能力があり，堅型であるため

敷地面積は少なくてすむ。

　スラグは，建設資材に利用可
能。

　高温であり，かつ構造が複雑
なので，メンテナンスに労力を
要す。

同 左

　供給ケーキは，エネルギ的に
含水率⑳％以下が良いので必要。

減量率が大きい。

国内での実績は少ない。

　炉の応答が速いのでスタート

アップが容易である。特に間欠

運転にはこの形式炉がよい。

　高負荷で運転できるので，設

備容量を小さくできる。流動層

を形成するため，炉径に限界が

あり100t／似下の炉が好ましい。

　燃焼効率は高く，未燃損失は
少ない。灰が排ガスとともに炉
外に出ていくため，灰の回収が
必要であり，機器に灰が付着す
る可能性がある。

　炉体内部に機械的可動部がな
いので，メンテナンスは容易で
ある。

同 左

　流動に適した平均粒子径にす
るために必要。

　高負荷処理ができるため装置
容量が小さい。

8－－50t／dの実績は比較的多い。
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表2．2　低温加圧熱処理システムと他方式のコスト比較
方式 強制濃縮・熱処埠・階段炉　　強制濃縮・熱処理・溶融炉　　強制横縮・熱処理・噴流炉 加圧脱水・多段炉個 遠’L脱水・多段炉㈹

処騨問形物量 20t・d3／d

各1’稗での水分景 人1川砺農縮汚泥毎，脱水4碑 人ロ1％，濃縮3痴脱水65％ 入［幌，濃縮踊，脱水78勇

汚　泥　の性　状 ’1燃分80傷，発熱量4000kc81／㎏・ds
一 　

投　　備　　概　　要

遠し濃縮勿㎡／hX6台（内1　f備）熱処理12㎡／hX3台（内1予備）脱水120㎡X3台（内1丁備） 剰｝．12D㎡×5台（内1ト備） 薬注Io㎡／h×4台（内1予備）

焼却炉　40ton／d炉
乾燥17．6to口／d，

@　焼却炉30t帆／d Z）t。n・ds／dの場合120ton／d 3）tds／dの場合1σOton／d炉

使　用　埴 金　　　額 使　用　景 金　　　額 使　用　壌 金　　　額 使　用　雄 金　　　額 便　用　埴 金　　　額

基本電力科金
@　　（2125円） 698．8kW 47900円／d 782kW 53600円／d 692．2kW 4745G円／d

電　　　力　　費
@（16．06μレ生W｝ 15，977k蹴 お70001▽d 17．868kW／d 287500円／d 15884kW／d 2図930円／d 517kW／td8 9151ドレtd息 455kMd8 9100円／ta8
燃　　　料　　費
@　　（70ト【レの

1914／d 13370ドレd 3797Z／d 265790円／d 9344／d 37480円／d
重1394／td8

F273〃td8
lO　272ドレtds

P9：瑞3Fレtds
1304／tds
Q904／tds

9100円／t“
Q0300円／t88

ト　　水　　費
@　（1601▽㎡）

部㎡／ロ 15360円／d 104㎡／d 16640円／d 92㎡／d 14730円／d 1304／tds 2600円／ta8

C8（OH）2 ｝
　　　一一
R19kg／td8 66991Lいds

FeCl3
一 53kg／td8 3590ドレtds

彫H・凝集剤 10kg／tds 18000円／t85
焼却用NaOH
@　　（24物） 2056z／d 49340ドレd 20564／d 49340円／a 2056Z／d 147a｝ド1／d （9．8kg／tds） （68111レtds） “lkg／tds 3500円／ta．

脱　　　臭　　用 12890円／d 】28瑚〕円／d 12890円／d

ノ ・　　　　　　計 斑5931円／d
@　　　（19800円／td8）

685763ド1／d

@　　　M300円／tds
引67U円／d
@　　　　20800円／td・ 49726円／td8 62㎜円／td8

消耗品，定屹
?zその他建設費1％

56898800円／1
@　　　　155890円／d

58883樹Ol芦
@　　　161320円／d

58036800晒
@　　　　159000ドレイd

41200000Fレ年
@　　　　121000円／d

330｛X）000Fレ年

@　　　　90000円／d

処　　分　　費
4t／d－0．9

@　　　　　22200円／d
再利用可

@　　　　　　0円／d
4t／d÷0．76

@　　　　26300円／d
1Ut／d÷0．9r2．7メ1
@　　　　63500ドレd

4t／d÷O．9＝4．4　／d

@　　　　222001【レa

メンテナンス合計 178090円／d
@　　（8905　tds）

161330円／d
@　　　（8067円／td6）

189300Fレa
@　　　（9265円／tds）

】8450ω　　d

@　　　（9225円／tds）
1122“）　　d

@　　　（5610ド凶dt）

維　持　管　理　費 574024ドレ年

@　　　（鎗700円／tds）
847093円／年
@　　　（42355円／td8）

6020UFレ毎
@　　　（301D｜円／しω 58951Fレtd8 68210ドレt由

｛19大阪府Jllza処理場の例　uθ事業団，既存焼却設備の評価より

イラにより補っている。階段式炉では，空気比が1．2と低く，また，ボイラで

の熱利用率が33％と高いため，燃料は1914／d（9．554／tds）と少ない。噴流層炉

では，階段式炉と同様に過剰空気比を少なくするため，排ガス循環を行って

いるが，空気比が1．33と高く，ボイラでの回収を30％とするため，燃料費が

5344／d（26．7X／tds）と多くなる。焼却溶融炉では，炉の空気比は1．2以下で

あるが，二次燃焼室で冷却用の空気を入れるため，全体として空気比は1．　4

程度となる。さらに炉温が高いため放熱損失を30％とするため，燃料が3797

4／d（1goe／tds）と大きくなる。

　これらの設備は全て建屋に入れることとして設計したが，いずれも49m×

40m×20mHの建屋内におさまる。そのため，悪臭の風量はいつれも18000㎡

／hとなった。

　詳細な設計計算及び配管図等は省略するが，人件費を除いた維持管理は，

階段式炉が28701円／tds，噴流炉で30101円／tds，焼却，溶融炉で42354円／

td、となった。・）

　これらの炉の形式の選定には建設費や維持管理費が大きなポイントになる

が，一方で現在のように焼却灰の処分地の問題や灰の安定性が問われる時に
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は，焼却溶融炉により灰を最も安定な状態にし，軽量骨材や土壌改良材とす

る方式が最もよいし，比較的小規模で炉の連続運転ができない場合には，噴

流層炉が優れている。いずれにしても低温加圧熱処理システムの維持管理費は，

生脱水埋立処理よりも安くなる。3）

参　考　文　献

1）　清水　治，内村輝美他「低温加熱処理による下水汚泥の処理一汚泥焼

　　却炉の検討一」クボタ技報vol　141983

2）　平岡正勝，清水　治他「下水汚泥処理シンテムのエネルギー一一・一評価」汚

　　泥研究年報　1983（環境技術研究会）

3）　清水　治，大島秀晴，古北克「下水汚泥の処理プロセスの評価」京都

　　大学環境衛生工学研究会第5回シンポジゥム講演論文集
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第4編　汚泥処理システムのエネルギー評価
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」

緒 言

　汚泥処理施設を計画するに当り，まず設計者が行わねばならないのがその処

理方式の選定である。現在，汚泥処理・処分に用いられる単位操作，装置は，

多種多様である。一方，発生する汚泥の最終形態は，その処理場の規模や立地

条件などで決定せねばならない。例えば都市部に於ては，汚泥の処分地の確保

から焼却灰による埋立処分を考えねばならない。また，山間部等の地方都市で

は，脱水ケーキの乾操処理やコンポスト化による汚泥の有効利用や，脱水ケー

キのままの埋立処分が可能となる。一方これら最終形態までに致る処理プロセ

スは多岐多様であり，それぞれあたえられた諸条件による最適計算をおこない，

システム評価をする必要がある。

　本研究では，第1，2，3編でそれぞれ濃縮，調質・脱水，および乾燥・焼

却の各単位プロセスごとのエネルギー効率化とその運転データに基づくエネル

ギー量の算出を行った。第4編では，本論文の結論として，水処理施設から発

生する，汚泥の濃縮・脱水，焼却までの一連の汚泥処理システムのエネルギー

　　　　1）
評価を行う。そのため，設計担当者が，それぞれの処理場の立地条件に合った

計算を容易に行うため，パソコンシステムを活用し，画面を見ながらそれぞれ

の汚泥処理プロセスの評価を行いシステム解析を可能とするプログラムを作成

する。即ち，処理フローを各単位操作ごとにブロック化し，ブロックごとの物

質収支，熱収支，およびエネルギー量算出のブ・グラムを作成する。これをサ

ブルーチン化しておいて，設計者が，種々の処理方式を選択しながらそれぞれ

　　　　　　　　　　　　　　　　　　2）
のtotalコストを算出できるようにする。

　各計算は前編の各単位ブ・セスのエネルギー効率化実験結果をもとに，処理

対象人口200，000人程度の下水処理場の汚泥処理の物質収支計算よりプラン

トのモデル計算を行い，汚泥濃縮効果を中心に，エネルギー効率化について単

位固形物当りの電力量，補助燃料，薬品量及び，全処理コストについての計算

を行う。
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参考文献

1）清水治，大島秀晴，他「下水汚泥の処理プロセスの評価」京都大学環境衛

　生工学研究会第5回シンポジウム講演論文集　昭和56年8月

2）平岡正勝，清水治，他「下水汚泥処理システムのエネルギー評価」汚泥研

　究年報1953環境技術研究会
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第1章汚泥処理システムのモデル化

計算を容易にするため，下水処理場の処理プラントを各単位操作ごとにプロ
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　1）
ック化する。図1．1に下水処理場のモデル化したフローを示す。水処理施設は，

劃

⑳

」閨

搬出

排気

図1．1　下水汚泥処理プロセスフロー

前処理プラントとして粗目，細目の除塵機と沈砂池およびポンプ程度の設備を

考え，水処理設備は，最初沈殿池と標準活性汚泥法による曝気槽．最終沈殿池，

および塩素殺菌を考える。これらの水処理での電力消費量は，下水道施設省資

源，省エネルギー化調査委員会の報告による流入汚水量1m3当り，約0．3kW
　　　　　　　　2）
を用いることとしlc。

　汚泥処理のブ・ックは，メインの処理プロセスである濃縮，調質・脱水，お

よび乾燥・焼却熱回収・排ガス処理を3ブロックとし二次公害プロセスとして，

分離液処理プラントと臭気処理プラントの2ブロックに別ける。

　水処理施設から，初沈汚泥が，別々に汚泥処理施設の濃縮設備に入ってくる。

今回のエネルギー評価を行うための，検討プロセスを表1．1に示す。
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表1．1　評価対象プロセス

濃　　縮
脱　　　　　水 焼　　　　　却

調　　質 脱　　水 乾　　燥 焼　　却

石灰・塩鉄
真空脱水機

ﾁ圧脱水機

重力濃縮槽

盗S濃縮機

高分子
@　凝集剤

遠心脱水機

xルトプレス

@型脱水機
蒸気乾燥機

流動層炉

K段式炉

ﾄ却溶融炉
低温加圧

@　熱処理

加圧脱水機

　濃縮プロセスは，第1編で初沈汚泥と混合汚泥用に重力濃縮槽，余剰汚泥用

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　2）
濃縮機として，立型遠心濃縮機と加圧浮上濃縮槽をエネルギー評価した。今回

のエネルギー評価では，汚泥濃度を3，4，5％に設定し，重力濃縮槽単独で

は汚泥濃度3％，初沈汚泥を重力濃縮槽で，余剰汚泥を立型遠心濃縮機を用い

る分離濃縮方式で4％，混合汚泥を重力濃縮後立型遠心濃縮機でさらに濃縮す
　　　　　　　　　　　　　3）
る二段濃縮方式で5％とする。物質収支は濃縮槽のSS回収率を40，60，80

％に対して返流水量および，固形物循環量を算出する。汚泥処理施設から発生

する返流水は水処理施設の沈砂池へもどすこととする。そのため，返流水に対

する電力消費量は前述の水処理施設の電力量と同様0．3kW／㎡となり，返流水

量に対しては，この値を汚泥処理エネルギーに加算する。

　次の調質脱水は一つのプロセスとして取り扱う。

　調質では，薬注法として石灰塩鉄の無機凝集剤と高分子凝集剤による有機凝

集剤を，無薬注法として低温加圧方式による熱処理を対象とした。脱水プロセ

スは，無機凝集剤用として，真空脱水機と加圧脱水機を，有機凝集剤用として遠

　　　　　　　　　　　　　　　　　　4）
心脱水機とベルトブレス型脱水機を用いた。また，無薬注法として，加圧脱水

機を用いる。脱水調質プロセスから発生する汚水は，従来，水処理施設へ直接

もどされていたが，水処理施設での放流水質基準が高くなるにつれ，返流水は

無視できなくなる。特に嫌気性消化法や熱処理プロセスでは，返流水のBO

D，CODは高くなる。そこで熱処理プロセスには，分離液処理施設を設け，
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BOD基準で100mg／L程度にまで処理することとした。そのため，熱処理

プロセスにはこの分離液処理のエネルギー量が加えられる。

　乾燥，焼却プロセスでは，前処理として乾燥，焼却，さらに，熱回収用の排

熱ボィ・一と排ガス処理誠を娠た焼却システムとして評価する？対象プ。

セスは前述したように，流動層炉，階段式炉および焼却溶融炉とした。流動層方式

としては噴流式炉を用い，この前処理には蒸気乾燥機を用いることとした。ま

た，従来，熱処理汚泥の焼却に用いられていた階段式炉を蒸気乾燥機と組合せ

ることにより，含水率70％以上の薬注脱水ケーキを焼却する階段式焼却シス

テムを省エネ汚泥焼却炉として検討する。さらに，汚泥の最終処分形態として，

汚泥を溶融スラグ化し，重金属の封じ込めと，汚泥の骨材化による再利用を可

能とする溶融処理システムを評価するため，蒸気乾燥機＋焼却溶融炉を加えた。

　プラントは全て建屋内におさめ各プロセスから発生する臭気は全て汚泥処理

棟内で処理することとし，建屋の大きさより臭気量を決定する。電力消費量は，

プラントの全機器を決定し，使用する機器の運転時間から算出した。

参考文献
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3）平岡正勝，清水治「各種濃縮設備のエネルギー効率化」汚泥研究年報

　1982環境技術研究会

4）清水治，松尾英介，中村一郎「下水汚泥の脱水システムの実際」環境創造
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5）清水治，内村輝美他「低温加圧熱処理による下水汚泥の処理一汚泥焼却炉

　の検討」クボタ技報yJra　l　4，1983
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第2章　汚泥処理プロセスの物質収支と返流水の算出

　エネルギー評価に先だって，汚泥処理設備から水処理設備へ返送される排水

の量および水質について，汚泥処理設備の物質収支計算を各プロセスフローご

とに計算することによって調べた。

　ここに検討するプロセスは，大きくわけて生脱水方式と熱処理による無薬注

脱水である。下記に示す0～11までの各ユニットプロセスを組み合わせるこ

とにより，各プロセスフローを構成する。なお，分離液処理と熱処理濃縮設備

は生脱水方式の場合除外される。

第1節汚泥処理プロセスの選定

　前述のように，汚泥処理プロセスを大きく3つの主プロセスと2つの二次公

害プロセスにわけた。実際に計算するには，各単位操作ごとにユニット化する

必要がある。図21に示す，汚泥処理フローの各プロセス出入の記号ごとに，

流量，固形物量及び濃度を計算する。汚泥処理のユニットプロセスとしては次

の12設備が含まれている。

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　関連ルート

　　　濃　　　縮（初沈汚泥用，余剰汚泥用）　　　　1～5

　　　薬　　　注（石灰，塩化第2鉄，高分子凝集剤）6．23．24

熱処理（低温加圧熱処理法）

熱処理濃縮（重力濃縮）

脱　　　水

乾　　　燥

焼　　　却

熱　回　収

排ガス処理

分離液処理

臭気処理

ボイ　ラ　ー
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7　33
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　これらのユニツトプロセスを用いた基本フローは，図2．2に示すように，薬

注脱水一焼却と無薬注脱水一焼却方式とになる。

返送水

②熱処理一脱水一焼却

余剰汚泥

汚　泥

2離液

図22　プロセス　フロー

　薬注方式では，プロセスに加わるのは薬品のみで濃縮槽の上澄液や，脱水ろ

液および焼却炉からの排水は返流水として直接水処理施設へもどされる。一方，

無薬注プロセスでは，設備として熱処理と熱処理濃縮槽が必要となり，熱処理

反応で発生する分離液は，薬注方式の返流水と同程度の水質とするため単独の

分離液処理装置を設ける。濃縮槽や焼却炉からの排水は．薬注方式と同じ水質

となるため直接水処理施設に返流することにする。

第2節　物質収支計算のモデル化と返流水tの算出

　物質収支の計算はそれぞれの単位操作により以下の5タイプに別けることが

できる。以下に，それぞれのタイプのモデル化した計算式を示す。
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2．1　物質収支の基本タイプ

　2．1．1　Aタイフ゜

　　Aタイプは最も一般的な計算式で重力濃縮槽や，遠心濃縮機や脱水プ

　ロセス等の固液分離操作に適用できる。図2．3に，物質収支のためのフロ

　ーを示す。図中［：］は計算機へのインプットデーターである。このプロ

回・／・

回・→
Si　tds／日

SS回収率

回
↓分離液

Qd

Cd

Sd

→鮒

Qo

回
So

口・ガ・・テー・一

　　　　　　　　　図2．　3　Aタイプ物質収支

セスは，SS回収率（［亙ζコ）により，汚泥側に回収されるものと分離液

として返流水になるものとわげることになる。計算式は図2．3の記号にし

たがい，

　　　　Si＝Qi・Ci／100

　　　　So＝Si・RC／100

　　　　Sd＝Si－So

　　　　Qo＝So／Co・100

　　　　Qd＝Qi－Qo

　　　　Cd＝Sd／Qd・loO

となる。ここで

　　　　Qは流量で　　　m3／日

　　　　Cは濃度で　　　　％

　　　　Sは固形物量で　　t／日

　　　　RCは固形物回収率％

　　　　　　　　　　　　　　－359一



を表わす。また添字のiはユニット入口，oはユニット出口，そしてdが

そのユニットからの返流水を表わしている。

2．1．2　Bタイフ’

　Bタイプは，汚泥の調質や脱臭のように薬品を用いるプロセスである。

物質収支のフローを図2．4に示す。図中には固形物回収率があるが，薬注

QCS
㎡／日

　％

tds／日

　↓分離液

Qd＝o

Cd＝O

Sd＝0

薬品1　　薬品2

Q2（0）　　　Q2（1）　　　M3／日

C2（0）　C2（1）　　％

S2（0）　　　　S2（1）　　　　tds／日

Qo

Co

So

図2．4　Bタイプ物質収支

プロセスのみを考えるため，回収率は100（％）となり，分離水の発生もな

い。以下ec　Bタィブでの物質収支の式を示す。

　　　　S2（0）＝Si・T（0｝／100

　　　　S2｛1）＝Si・T（1）／100

　　　　Q2（0）＝S2（0）／C2（0）・100

　　　　Q2（1）ニS2（1）／C2（1）・100

　　　　So＝Si十S2（0）十S2｛1）
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　　　　Qo＝Qi＋Q2（o）＋Q2（1）

　　　　Co＝So／Qo・100

　　　　Qd＝O

　　　　Cd＝O

　　　　Sd＝0

　ここでT　｛O），T（1）は，薬品1，薬品2の固形物当りの添加率（％）である。

　2．1．5　Cタイプ

　このCタイプは熱処理反応に見られる特殊のプロセスである。即ち，系

内に蒸気の吹込みがあり流量の増加があるが，一方で分解ガスとして系内

の圧力と分解ガスの温度による飽和蒸気圧の比により，蒸気が系外へ流出

する。更に系内では，反応により流入固形物の一部が溶出し，溶解性固形

物DS（Diluted　Solid）となる。図2．5にCタイプの物質収支のモデ

ルを示す。この時の計算式を以下に示す。

回㎡／・

回・
回・d・／・

蒸気匝］t／・・Q・

　　　　　　　　蒸気［R（1］

匡］・

Qd＝O
Cd＝O
Sd＝0

Qo
Co

So

　　　　図2．5　Cタイブ物質収支

So＝Si｛1－RD25／100｝：SdニO

Qo＝Qi｛1十R（o）－R（1）｝：Qd＝o

Co＝So／Qo・100　：Cd＝O

RC；So／Si・100
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ここでR（0）は熱収支から計算できる蒸気供給率（一）である。またR（1）は分

解ガス中に含まれる飽和蒸気率である。熱処理反応では後述するが（2－

1）式によりもとめられる。

　　　　　　　　PR22　　　　　　　　　　　　　（一）R（1）＝O．　804
　　　　　　　PR22－PH　22 ………… i2－1）

　ここで

　　　PR22は反応缶絶対圧力　　　　　（kg／㎡）

　　　PH22は反応温度（165℃）における飽和蒸気圧力（kg／cφ）

　またRD25は第2編の低温加圧熱処理反応で述べたSS分解率（％）である，

　2．1．4　Dタイプ

　Dタイプは乾燥や焼却のように系内で水分の蒸発や有機物の燃焼により

汚泥量の減少が起る場合に用いられる。図2．6にDタイプの物質収支フロ

ーを示す。乾燥・焼却とも汚泥の減少物は全て排ガスとして系外へ出てゆ

くため，分離液の発生はない。以下に物質収支を示す。

回㎡／・
口回回

％

　　　　→
tds／日

％

熱↓

　↓

Qd＝o

Cd＝O

Sd＝0

→

　Qo

So

CAo

図2．6　Dタイプの物質汚泥
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　　　　乾燥の場合

　　　　　　Qo　＝　So／Co／100

　　　　　　So　＝　Si

　　　　焼却の場合

　　　　　　Qo　＝　So・CAo／100

　　　　　　So＝Qo

　　　　　　CAo＝　CAi

ここでCAoは，焼却残渣（％）である。

2．1．5　Eタイフ゜

　Eタイプは生物処理のためBOD－SS転換率により固形物の増減がある。

物質収支では，曝気槽と最終沈殿池とを合せて計算する。汚泥処理設備で

適用するプ・セスは分離液処理である。そのため返流水となる分離液は，

活性汚泥の処理水で，系の出口は沈殿池からの余剰汚泥である。図2．　7に

Eタイプの物質収支のモデルフ・一を，以下に物質収支計算を示す。

　　　　　　　　分離液
［㎡／・　一

［Si］・d・／H

回・・／・（・・D）

消泡水Q46

　↓

↓

分離水

　　沈殿汚泥

　　　Qo

→回
　　　So

　Qd

　Sd

図2．7　Eタイプの物質汚泥

Si＝Si＋Qi・BO43・10－6・RB43／loo・BS43／100（BoD－SS転換後）

Ci＝Si／Qi・100

　　　　　　　　　　　　－363一



　　　　Sd＝（Co・Qi／100－Si）／（Co／Cd－1）

　　　　So＝Si－Sd

　　　　Qd＝Sd／Cd・100

　　　　Qo＝Sd／Cd・100

ここで　BO43は入口BOD濃度（mg／L）

　　　　BS43はBOD－SS変換率（％）

　　　　RB43は　BOD除去率（％）

である。

2．2　返流水による負荷計算

　計算は図2．2に示す汚泥処理プロセスの単位操作ごとに計算される。前述

した各タイプの物質計算モデル式より得られる汚泥処理プロセスごとの固形

物収支計算書を表2．1に示す。この計算書の集計より汚泥処理プロセスから

の返流水等をもとめることができる。即ち，返流水量は

　　　　　　　N
　　　　QR＝Σ⊃　Qd（K）
　　　　　　　K＝0

また，その時の返流水等固形物量は

　　　　　　　N
　　　　SR＝Σ⊃　Sd（K）
　　　　　　　K＝0

そこで返流水中の固形物濃度は

　　　　CR＝SR／QR・100

となる。しかし処理量は，各プ・セスでの回収率が影響する。回収されなか

った固形物は，水処理への返流水となるが，この返流水により水処理で発生

する汚泥量が異なる。そのため，本プロセスでは水処理で発生する固形物が

汚泥処理設備で処理する固形物質とし，例えば脱水機で処理される汚泥の固

形物量が水処理で発生する固形物量になるまで収束計算を行ない図2．7～2．9

のような物質収支図を作成する。図2．8は，分離濃縮・加圧脱水・流動層方

方式の一例である。但し，プ・セスフローが熱処理の場合には，熱処理濃縮

設備や脱水設備の分離液は，返流水に加算されない。そのかわり分離液処理

設備の処理水が返流水量に加算される。

　　　　　　　　　　　　　　－364一



　負荷分率はすべて水量と固形物量について計算する。返送水については処

理場流入水がべ一スとなるが，各設備の内訳では，返送水べ一スと処理場流

入水べ一スと2種類計算する。

　　　　返送水／流入水

　　　　水量QQ＝QR／QT・100
　　　　固形物量　　SQ＝SR／QT・100

　　　　各設備

　　　　返送水べ一ス

　　　　水量QH（K）＝Qd（K）／QT・100

　　　　固形物量　　SH（K）＝Sd（K）／ST・100

第5節　計算結果と考察

　プロセスフローが決まったら，まず最初に各設備固有の設定値（汚泥濃度，

固形物回収率，薬注率）を決めて物質収支計算を行う。計算に際して用いたフ

ローを図2．1に示す。図に於て流量をQ（m3／日），濃度をC（％），固形物量

をS（tds／日），有機物量をVS（％），固形物回収率をRC（％）とし，各ルー

トに番号を付け，変数の添字とすることによって各点の状態を記述できるよう

に配慮した。

　計算に用いた式のまとめを表2・1に示す。物質収支はごく一般的な方法で

行ったが，処理量については注意を要する。即ち，各ブ・セスフローの入口で

処理量を統一しても，全体として回収率の低いプ・セス程，水処理への返流固

形物量が多くなり水処理施設の負荷増加となる。しかも，汚泥処理施設として

の処理量は低いものとなる。従って，本計算では，水処理への流入固形物が系

外へでる量を処理固形物量とし（分解率は考慮する），この値がLOtds／日と

なるまで収束計算を行い，返流水量返流固形物量をもとめた。各編でのエネル

ギー評価と同様処理対象人口約200，000人程度（流入汚水量100，000m3／

日）の下水処理場を想定して物質収支の計算を行った。この代表例として汚泥

濃度4％，有機物含有率70％とした時の結果を図28，図2．9，図2．　10・va示
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す。図2．8が石灰・塩鉄の無機凝集剤を用いた加圧脱水機の結果である。焼却

炉は，流動層炉である。また図2．9は，高分子凝集剤を用いたベルトプレス型

脱水機と乾燥，流動層炉の結果を，図2．10は無薬注方式（低温加圧熱処理）

階段式炉の結果を示す。計算結果は全て，水処理設備での汚泥発生量をItds

に対して行った。

　前述のように脱水機で回収される実固形物量を1tとするため，汚泥処理の

入口である濃縮設備に入いる固形物量は約1．27tとなる。加圧脱水やベルトプ

レスでの返流水は濃縮槽と脱水ろ液および焼却炉からの排水となるが，返流水

の固形物負荷としては濃縮設備からの上澄液の負荷が最も大きく，次に脱水ろ

液である。一方焼却炉からの排水は，灰出の冷却水と排ガスの冷却水であるが，

有機物は含まれないため，返流水の固形物負荷は0とした。熱処理の場合は，

脱水設備でケーキ含水率を50％まで脱水するため熱処理濃縮槽の上澄水と脱

水ろ液との分離液量は他方式より多い。その上，熱処理の分離液は前述したよ

うにBODが高いため，活性汚泥による長時間曝気処理を行うため，返流水負

荷は他方式と変らない。

濃縮汚泥濃度3％のとき

「］
　　　　　　4　　　　　　　　　　　　ぶヘロロ　ロ　

L：：：逸＝返：：：：

濃縮汚泥濃度4％のとき 濃縮汚泥濃度5％のとき

　ヱ　ほ　　　

Pt　が

馴膓

：：’

：ス

濃縮槽SS回収率（％）

返
　2000

流

水150・

量

　〕OOO

（m’／日）

　5eo

分酷蔽処PP水

脱水r’稗

畠縮柄分庖椴

409e　　　　　　6070　　　　　　　　80％

濃縮槽SS回収率　（％）

図2．11　返流水量の内訳（流入汚水量100，000　m『／日）
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濃縮汚泥濃度3％のとき 濃縮汚泥濃度4％のとき 濃縮汚泥濃度5％のとき

　25
返

流

　20
固

形15

物

量］o」

（ds／H‘

　ち　　　　　　　6eあ

濃縮槽SS回収率（％）

返流固形物量W

40％　　　　　　60　u’e

濃縮槽SS回収率（％）

撫。，こ］

図2．12　返流固形物量の内訳（水処理で発生する固形物20T／日）

　次に同様の計算手法により濃縮槽での回収率に対する返流水負荷をもとめた。

汚泥濃度3．4，5％に対する薬注ブ・セスと，熱処理プロセスでの返流水量を

図2．11に，同様に返流固形物負荷を図2．12に示す。汚泥処理施設からの返流

水の内80～90％は濃縮設備からの上澄水であり，SS回収率が悪くなれば

それだけ濃縮設備に入ってくる循環汚泥量が増加する。そのため，返流水量が

増すこととなる。また濃縮設備で汚泥濃度を上げることにより返流水量は2～

5％減らすことができる。このように濃縮設備での機能向上が返流水による水

処理設備への影響を少なくすることとなり，下水処理場での省エネ化につなが

る。

参考文献

1）平岡正勝，清水治他「下水汚泥処理システムのエネルギー評価」

　汚泥研究年報1983環境技術研究会

2）清水治，大島秀晴他「下水汚泥の処理プロセスの評価」京都大学衛生工学

　研究会第5回シンポジウム講演論文集　昭和58年8月
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第3章　汚泥処理プロセスのエネルギー量の算出

　ここでは，第2章で述べた物質収支と，熱収支計算から薬品量や補助燃料や

蒸気量等のエネルギー量を算出する。一方電力消費量は，小規模の設備では動

力効率が悪く，一般に高くなる。脱水設備での電力量は4tds／日規模付近で

電力原単位の変曲点があり，これ以上の処理規模では単位処理量当りの電力量

は一定となる。そこで汚泥発生量4tds／日以下と以上とで別々の電力量の算

出式を求め適用した。以下に各プロセスごとのエネルギー量の算出方法を述べ

る。

第1節濃縮プラント

　重力濃縮槽，加圧

浮上濃縮および立型

遠心濃縮機の単位プ

ロセスごとのエネル

ギー量の比較は第1

編に実施した。ここ

ではシステム評価を

行うため，回収率

80％以上で各汚泥

濃度を3％，4％，

5％とした時の濃縮

システムを設定する。

第1編の実験結果に

基づき，各処理のフ

ローでの濃縮汚泥濃

度を図3．1のように

決定した。即ち⑧の

重力濃縮方式で3％，

⑧

初沈汚泥

　十
余剰汚泥

⑧分離濃縮方式

初沈汚泥

ft　pa］　’5　’ft

◎　二段濃縮方式

初沈汚泥

　十
余剰汚泥 止［「％

図3．1　濃縮プロセス　フロシート
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⑧の余剰汚泥に遠心濃縮を用いた分離濃縮方式で4％，◎の混合汚泥の重力

濃縮後強制濃縮機で濃縮する二段濃縮方式で5％とする。エネルギー量とし

ては濃縮プロセスでは薬品を全く使用しないため電力消費量だけを算出する。

1．1　重力濃縮方式

　　重力濃縮槽は固形物負荷60kgds／㎡／日として設備計算をする。表3．1

　に返流水による返流負荷を含めた余裕率を流入固形物当り10％とした時の

機器リストを示す。表3．1aが流入固形物量1tds／日，表3．1bは10tds

　／日に対するものである。後続の調質設備として熱処理プロセスを採用する

　場合には，ポンプや熱交換器や反応缶等での摩耗や閉塞を防止するため，除

　砂装置とし渣除去装置を設ける。電力量の算出は各機器の電動機容量に負荷率

　と1日当りの運転時間の積により計算する。濃縮プラントでの電力原単位は

　この値を処理固形物当りとしてもとめた。表3．1a，　bに各汚泥量に対する

　1日当りの電力量を示す。この結果薬注プロセスの場合の濃縮システムの電

　力消費量を表3．4のように決定した。

表3．1a　重力濃縮設備の機器リストと電力消費量（1tds／日）

重　力　濃　縮 仕　　　様 電動機
iKW）

台　数
k一）

負荷率
@（一｝

運転時間
ihr／日）

電力量
i酬／日）

濃縮槽掻寄機 4．6mφ 0．4 1 0．6 24 5．76

引抜ポンプ 0．3㎡／尻m×10m 2．2 1 0．7 2 3．08

濃縮生汚泥槽撹拝機 1．5 1 0．8 24 28．8

　　　　　　　苦汚泥スクリーン

0．75 1 0．8 2 1．2

　　　　　　xし渣脱水機
1．5 1 0．8 1 1．2

　　　　　　。×生汚泥循環ボンフ

0．3㎡／痂×101n 2．2 1 0．7 2 3．08

　　　　　　　×洗砂装置

α75
1 0．8 1 0．6

計 薬注脱水の場合 3764

熱処理の場合 43．72

苦熱処理システムの場合にのみ適用する。
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表3．1b　重力濃縮設備の機器リストと電力消費量（10tds／日）

重　力　濃　縮 仕　　　様 電動機 台　数 負荷率 運転時間 電力量
（KW） o （hr／日） （i㎜／日）

濃縮槽掻寄機 16m¢ 0．75 1 0．6 24 10．8

引抜ポンプ 3．1㎡／πm×10m 15 1 0．7 2 21

濃縮生汚泥槽撹拝機 75 1 0．8 24 144

　　　　　　苦汚泥スクリーン

1．5 1 0．8 2 2．4

　　　　　　苦し渣脱水機

2．2 1 0．8 1 1．76

　　　　　　×生汚泥循環ポンプ

3．1㎡／励×10m 15 1 0．7 2 21

　　　　　　十洗砂装置

1．5 1 α8 1 1．2

計 薬注脱水の場合 175．8

熱処理の場合 202．16

共熱処理システムの場合にのみ使用する。

1．2　分離濃縮方式（濃縮汚泥濃度4％）

　標準活性汚泥法の場合の余剰汚泥と初沈汚泥の発生率は約1対1とされて

　いる。返流水による負荷は同じ比率で余剰汚泥量と初沈汚泥量の増加とする。

　強制濃縮機として立型の遠心濃縮機を用いる。立型遠心濃縮機の場合，遠心

脱水機と異り遠心力が400Gと低いため，今までの運転実績をも考慮して本

体に対しては予備機を設け』ず，稼動率80％として台数を決定した。表3．2に，

分離濃縮の機器リストと電力消費量を示す。重力濃縮と同様表3．2aが1t

　ds／日規模，表3．2bが10tds／日規模である。また熱処理プロセス用と

薬注プロセス用とは区別した。この機器リストの結果得られた電力原単位を

表3．4に示す。
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表3．2a　分離濃縮設備の機器リストと電力消費量（1tds／日）

機　　器　　名 仕　　　様 電動機
iKY）

台数 負荷率 運転時間
ihr／日）

電力消費量
i㎜／日）

濃縮槽掻寄機 25㎎ホ。パー型 一
1

重 引　抜　ポ　ン　プ 0．2㎡／勿海×10m 1．5 1 0．7 1．2 1．26

力 濃縮生汚泥槽撹拝機 1．5 1 0．8 24 26．8

濃 汚泥スクリーン 0．4 1 0．8 1．2 0．38

縮 し　渣　脱　水　機 1．5 1 0．8 1 1．2

生汚泥循環ポンプ α2㎡／加胡×10m 1．5 1 0．7 2 2．1

洗　　砂　装　　置 0．75 1 0．8 1 0．6

小　　　計 薬注プロセス 30．1

熱　処　理 34．34

立型遠心分離機 8㎡／H 15 1 0．8 78 93．6

機 濃縮汚泥混合機 0．2 1 0．8 5 0．8

械 汚泥受槽撹絆機 55㎡ 1．5 1 0．8 24 28．8

濃 給　泥　ポ　ン　プ ～10㎡／H×20m 2．2 1 0．7 5 77

縮 濃縮汚泥移送ポンプ 10㎡／H×20m 5．5 1 0．7 2．5 9．63

床排水ポン　プ 2．2 1 0．7 10 15．4

汚　泥　混　合　槽 2 0．75 1 0．8 24 14．4

小　　　計 170．33

合　　　計 薬注プロセス 200

熱　処　理 205
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表3．2b　分離濃縮設備の機器リストと電力消費量（10tds／日）

機　　器　　名 仕　　　様 電動機
iK胃）

台数 負荷率 運転時間
ihr／日）

電力消費量
i棚／日）

重　力　濃　縮

濃縮槽掻寄機
�@抜　ポ　ン　プ

Z縮生汚泥槽撹絆機

?Dスクリーン
ｵ　渣　脱　水　機

ｶ汚泥循環ポンプ

�@　砂　　装　　置

8．4m¢

P．2㎡／加胡×10m

P．2㎡／励×10m

α4

T．5

T．5

O．75

P．5

T．5

P．5

0．6

O．7

O．8

O．8

O．8

O．7

O．8

24 　5．76

@77
P05．6

@1．2

@1．2

@77
@1．2

小　　　計 薬注プロセス

M処理プロセス

119．06

P3036

機　械　濃　縮

立型遠心濃縮機

Z縮汚泥混合槽

?D受槽撹拝機
求@泥　ポ　ン　プ

Z縮汚泥移送ポンプ

ｰ排水ポン　プ
?@泥　混　合　槽

20㎡／H

T㎡

S6㎡

`30㎡／H×20㎡

R0㎡／H×15m
??|ンプ　　0．3㎡／π抗

Q3㎡

45

O．75

T．5

P1

V5

Q．2

R．7

0．8

O．8

O．8

O．7

O．7

O．7

O．8

14 100．8

@4．8

P05．6

P54

S8．3

R0．8

V1．04

小　　　計 1422．54

合　　　計 薬注プロセス

M処理プロセス

1541．6

P552．9

1．3　二段濃縮方式（濃縮汚泥濃度5％）

　二段濃縮は，混合汚泥を重力濃縮後遠心濃縮機で再濃縮する。重力濃縮で

は汚泥は3％にまで濃縮されるため，濃縮汚泥量が少なくなるが，遠心濃縮

機1台当りの処理量が余剰汚泥量に対して6割程度に減少する。そのため，

システムとしての電力消費量は高くなる。表3．3に二段濃縮方式の機器仕様

　と，電力消費量を示す。この結果薬注プロセスと熱処理プロセスの場合の電

力消費量は表3．4になる。

　他のエネルギー消費としては，ポンプの軸封水や遠心濃縮の洗浄水等の工

業用水があるが，下水処理場の場合，二次処理水を使用することとし，ユーテ
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イリティー設備の電力費で加算する。そのため，工業用水については量だけ

で，コスト計算には入れなかった。

　　　　　表3．3a　二段濃縮設備の機器リストと電力消費量

機　　器　　名 仕　　　様 電動機 台数 負荷率 運転時間 電力消費量
（KW） （一） （hr／日） （㎜／日）

濃縮槽掻寄機 46mφ 0．4 1 0．6 24 5．76

重 引　抜　ポ　ン　プ 0．3㎡／勿m×10m 2．2 1 0．7 2 3．08

力 濃縮生汚泥槽撹拝機 1．5 1 0．8 24 28．8

濃 汚泥スクリーン 0．75 1 0．8 2 1．2

縮 し　渣　脱　水　機 1．5 1 0．8 1 1．2

生汚泥循環ポンプ 0．3㎡／㎞×10m 2．2 1 0．7 2 3．08

洗　　砂　　装　　置 0．75 1 0．8 1 0．6

小　　　計 薬注プロセス 3767

熱処理プロセス 43．7

立型遠心濃縮機 3㎡／H 15 1 0．8 ll．1 133．2

機 濃縮汚泥混合槽 0．2 1 0．8 3 0．48

械 汚泥受槽撹絆機 3㎡ 0．75 1 0．8 24 14．4

濃 給　泥　ポ　ン　プ ～5㎡／H×20m 2．2 1 0．7 10 15．4

縮 濃縮汚泥移送ポンプ 5㎡／H×20m 15 1 0．7 3 3．15

床排水ポンプ 2．2 1 0．7 10 15．4

小　　　計 182．03

合　　　計 薬注プロセス 220

熱処理プロセス 226
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表3．3b　二段濃縮設備の機器リストと電力消費量

機　　器　　名 仕　　　様 電動機 台数 負荷率 運転時間 電力消費量
（KW） o （hr／日） （㎜／日）

濃縮槽掻寄機 16m¢ 0．75 1 0．6 24 10．8

重 引　抜　ポ　ン　プ 3．1㎡／㎞×10m 15 1 0．7 2 21

力 濃縮生汚泥槽撹拝機 2．2 1 0．8 24 42．24

濃 汚泥スクリーン 0．75 1 0．8 2 1．2

度 し　渣　脱　水　機 1．5 1 0．8 1 1．2

生汚泥循環ポンプ 3．1㎡／♪斑×10m 15 1 0．7 2 21

洗　砂　　装　　置 15 1 α8 1 1．2

小　　　計 薬注プロセス 74．04

熱処理プロセス 98．54

立型遠心濃縮機 20㎡／H 45 2 0．8 15 1080
機 濃縮汚泥混合槽 0．75 1 0．8 4 2．4

械 汚泥受槽撹拝機 31㎡ 3．7 1 0．8 24 7LO　4

濃 給　泥　ポ　ン　プ 5～30㎡／H×5m 3．7 2 α7 15 777

縮 濃縮汚泥移送ポンプ 30㎡／H×20m 75 1 0．7 3．7 19．5

床排水ポンプ 2．2 2 0．7 0．7 10

小　　　計 1260．64

合　　　計 薬注プロセス 1334．68

熱処理プロセス 1359．2

1．4　濃縮プラントの電力量のまとめ

　以上のように濃縮設備の所要電力量を処理規模1tds／日および10tds／

　日について求めた。

　一般に実プラント規模の処理量は最低4tds／日程度である。また脱水設

備での電力量積算でも，4tds／日付近に電力原単位の変曲点があり，これ

　より処理規模が大きくなれば，単位処理量当りの電力量は最低値で一定とな

　る。図3．2に汚泥処理量に対する各濃縮方式の電力原単位を示す。汚泥処理

規模1tds／日以下と4tds／日以上とは電力原単位はほぼ一定となるため1

　tds／日と4tds／日　の間に変曲点があるとして汚泥量に対して一次式とし

た。この結果，濃縮設備の電力原単位を表3．4のように決定した。
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　電
　力
　　原

　単
　位
（蹴／tds）

　　混
　　合
　　濃
　　縮

蜘拠…㎝…川川

…　…

　　　副

50

　　5　　　6　　　　7　　　　ti

処理規模（tds／日）

1
⑪

濃縮設備の電力原単位図3．2

濃縮プラントの電力原単位表3．4

電力原単位　　P（㎜／tds）

濃縮方式 処　理　規　模　S（tds／日）

調質方式 1tds／日以下 l　tds／日～4　tds／日 4tds／日以上

重力濃縮

薬　　　注

M　処　理

P＝376
吹≠S3．7

p＝－6．67・S十44．3

o＝－783・S＋　5L6

P＝　176

o＝　20．2

分離濃縮

薬　　　注

M　処　理

P＝200

o＝205

P＝－11．3・S＋212

o＝－12・7・S＋218

P＝166

o＝167

二段濃縮

薬　　　注

M　処　理

P＝220

o＝226

P＝－127・S＋233

o＝－13．7・S十240

P＝182

o＝185

（単位醐／tds）
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脱水設備の性能結果表3．5
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第2節　調質脱水プラント

2．1　脱水性能

　　調質の方法には大きく3つの方

　法にわけてエネルギー量をもとめ

　た。即ち，無機凝集剤の石灰，塩

　化第2鉄による脱水，高分子凝集

　剤による脱水および熱処理方式に

　よる無薬注脱水である。各調質に

　対する薬注量やろ過速度等の設計

　因子については第2編の実験編で

　述べたので，ここではこの実験結

　果に基づき，入口汚泥濃度に対す

　る脱水性能のモデル化を行う。表

　3．5に第2編で得られた各種脱水

　機の性能結果を示す。

　　90
脱

水
ケ

　　801

キ

含

水
率　70

W
（％）

　　60

50

遠心　W＝－2C5十88

真空　W＝－2．4　Cs＋86・5

BP　W＝－1．5（㌔十82．3

FP　W＝－2（ら＋73

戸一

△＼△

　　＼△＼

　　　　　　　　　　　　　図3．3

図3．3により汚泥濃度に対する脱水ケーキ含水率の関係式をもとめる。

　真空脱水

　　W＝－2．4C5十86．5（％

加圧脱水

　　W＝－2C5十7．　3（劾

遠心脱水

　　W＝－2C5十88（⑨

ベルトフレス

　　W＝－1．5C5十82，3（殉

0　　1　2　3　4　5
　　　　　汚泥濃度C5（％）

汚泥濃度と脱水ケーキ含水率の関係

（3－1）

（3－2）

（3－3）

（3－4）

同様に図3．4に真空脱水機と加圧脱水機の汚泥濃度とろ過速度の関係を示す。

また図3．5にベルトプレスに対するろ過速度の関係を示す。これらの図より
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　　ろ

　　過

　　速20
　　度

　　F

㎏ds／mt／Hr

10

真空　F＝6．5C5－11．05

FP　F＝1．26Cs－1．26

　　　　　　ん

　　　　／

　　　　　　　△／

　　　　　．A＜加圧

　　　　1　2　3　4　5
　　　　　　　汚泥濃度Cs（％）

図3．4　汚泥濃度とろ過速度の関係

　　ろ

　　過

　　速

　　度

　　F
　　　150

㎏ds／㎡／Hr

100

50

0　　1　2　3　4　5　6

図3．5

　　　　汚泥濃度Cs（％）

汚泥濃度とろ過速度の関係

ベルトプレス型脱水機

汚泥濃度に対するろ過速度の関係をもとめた。

　　真空脱水機

　　　　F＝6．5C5－11．05（㎏ds／㎡・hr）　（3－5）

　　加圧脱水

　　　　Fニ126C5－1．26（㎏ds／㎡・hr）（3－6）

　　ベルトフレス

　　　　F＝30C5十16（㎏ds／m・hr）　　（3－7）

　遠心脱水機の場合には，汚泥濃度3～5％の範囲では汚泥濃度にほぼ関係

なく，一定量処理できる。

　ここで，

　　F　　；ろ過速度　（㎏ds／㎡・hr）　または（kgds／m・hr）

　　C5　；汚泥濃度　（％）
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　W；脱水ケーキ含水率
　次に無薬注脱水法であ

る低温加圧熱処理法にお

ける投入汚泥濃度と熱処

理濃縮槽からの引抜汚泥

濃度の関係を図3．6に示

す。この図より，（3－

8）式が得られる。

C7＝2．05C5　十2．15

（％）

熱

処

理

汚

泥

濃

度

Cv

（％）

　　　　1　　　2　　　3　　　4　　　5　　　6

　　　　　反応缶打込汚泥濃度C5（％）

　　図3．6　反応缶打込汚泥濃度と

　　　　　　熱処理汚泥濃度の関係

吻　　　（3－8）

　ここでC，は熱処理濃縮槽引抜汚泥濃度㈲である。

　一方，熱処理汚泥の濃度に対する加圧脱水機の脱水性能の関係を図3．7，8

に示す。データはKa処理場と，　Sa処理場の日報より，月平均値を用いた。

図3．7が脱水ケーキ含水率，図3．8がろ過速度である。熱処理汚泥の濃度が

6％以上になるため脱水ケーキの含水率は，汚泥濃度に関係なく50％程度

となる。一方ろ過速度に対しては，図より（3－9）式が得られた。

F＝0．24C，＋2．8　（㎏／㎡・hr）　（3－9）
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脱6・

水

ケ

　　50｜

キ

含

　　40
水

率

　　30
（％）

o

5

図3．7

o

6　7　8　9　10　U　12

　熱処理汚泥濃度（％）

熱処理汚泥濃度と

脱水ケーキ含水率の関係

Iu

　ろ
　過
　速
　度　　51
　F
4（9／fri2・hr）．

　　31
　　　L

　　　　5　　　　　　　　　　　　　　le　　　　　Iz

　　　　　熱処理濃縮引抜汚泥濃度C7（％）

図3．8　汚泥濃度とろ過速度の関係

　　　　　　　　（熱処理）

2．2　薬品量の算出

　　2。1で述べた脱水性能に

　基づいて調質脱水プロセス

　のエネルギー量を算出した。

　図9．lO，11に薬注による

調質脱水の汚泥濃度に対す

　るエネルギー消費量の関係

を示す。　図2．10は無機凝

集剤の添加率，図3．11は高

分子凝集剤の添加率である。

　この図より汚泥濃度に対す

　る各薬品の添加率の関係式

を以下に示す。

60

　　50　無

　機

　凝40
　集

　剤

（％）30

（V／tdS）

　　20

10

　　　　　o
ZC＝－187C5＋1120（㎏／tds）
ZF－－20C5＋155（㎏／tds）
　　　　　　　＼1°°％濃度

＼o＼怠

　　　0　　1　2　3　4　5　6
　　　　　　　　汚泥濃度（％

図3．9　汚泥濃度と無機凝集剤の添加率
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％
（

1．2

LO

0．5

0

図3．10

遠心ZP　一一L88C5十17．4

BP．　ZP＝＝－2C5十1．5

0

1　2　3　4　5　6
　　　　汚泥濃度（％

汚泥濃度と高分子凝集剤添加率

真空脱水と加圧脱水の石灰と塩鉄

　石灰　ZC＝－187C5十1120　（kg／Tds）（3－8）

　塩鉄　ZF＝－20C5十155　　　（kg／Tds）（3－9）

遠心脱水の高分子凝集剤

　　　　ZP＝－1．88C5十17．4　　（kg／Tds）　　（3－10）

またベルトプレスの高分子凝集剤は

　　　　ZP＝－2C5十15　（㎏／Tds）　　　（3－11）

　一方熱処理プロセスの場合には薬品は用いないが反応缶を加温するための

蒸気が必要となる。そこで薬品のかわりに反応缶で必要蒸気量を熱収支によ

り算出する。必要蒸気量は流入lm3汚泥当りで計算する。
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　　基準温度　　　　　20℃

　　反応温度　　　　　　165℃

　　反応圧力　　　　　Pr　kg／cm2　abs

　　空気吹込率　　　　A22　Nm3／m3

　　反応分解率　　　　RD25　％

　　流　　量　　　　　1㎡

　M1熱交出口汚泥温度　　　125℃

　空気吹込量　　L＝1×A22＝　A22（Nm3）

　分解ガス量　　g（Nm3／H）＝L（1十H）

　　　　　　　　　　　H・・＝，三Pr1（N㎡H・・／N㎡D・y）（・－12）

　　　　　　　　　・－A22×（　　Pl1十　Pr－Pl）（湿諮／㎡）（・－13）

ここでP1は反応温度（165℃）における飽和蒸気圧力（㎏／cm2　abs）

　分解ガス中の水蒸気含有率

　　　　H－，芸、・P三≒1－（㎏一H・・／N㎡一D・y…）（・一一14）

　分解ガス中の水蒸気量

　　　W－、⊆84・PiltPEp×A22－…4・P三≒1×A22（㎏／㎡）（・－15）

　以下に，熱収支計算を示す。所要蒸気量　　S（㎏／m2）とする。

（入熱）

蒸気保有熱　　　S（663．2－20）＝643．2S（翻／m3）

汚泥保有熱　　　1×103×1×（125－20）＝105×103（Kl　al／m3）

圧縮空気保有熱　A22×0．31×（50－20）＝9、3×A22（Kbal／m3）

入熱計　 643．2S十105×103十9．3×A22（回／m3）

（出熱）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　P1　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　×（659．9－20）｝分解ガス保有熱　A22×｛0．31×（165－20）十〇．804×
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　Pr－Pl
　　　　　　　　　　　　　　　　　Pl　　　　　　　　　　　　　　　　　　　）A22（品／m3）　　　　　　　　　＝（45．0－L514×
　　　　　　　　　　　　　　　　Pr－P1
汚泥保有熱　｛1・1・3×1＋S－…4・P三≒1×A22×1｝・（165－・・）

　　　　　　　　　一｛1・3＋S－・・…4・P；≒1×A22｝・145（Ki］al／㎡）

熱損失（入熱の3％）　19．3S十3．15×103十〇．279×A22（陶／m3）
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出熱計　（・5・・297＋397P芸P1）A22＋14＆15・1・3＋16・・S

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（Ki，al／m3）

入熱＝出熱　　　643．2S十105×103十9．3×A22

　　　　　　　　－（・5・297＋397P：≒1）A22＋14＆15・1・3＋16・・S

　　　　　　　　　　　　　　　　Pl　　　　　　　　　　　　　　　　　　　）A22（㎏／㎡）　　　（3－16）よってS＝90．1十（0．0752十〇．829
　　　　　　　　　　　　　　　　Pr－P1

2．5　電力消費量の算出

　　遠心脱水機以外のろ布を用いるろ過方式の脱水機は図3．4と図3．5に示す

　ように，汚泥濃度によって脱水機のろ過面積が求まる。脱水設備の電力量（

　単位ろ過面積当り）は設備規模が大きくなる程，小さくて済む。従って所要

　ろ過面積やろ布巾または処理汚泥量ごとにランクを決めて電力量を算出する

　必要がある。

　①　真空脱水設備

　　電力消費量は真空脱水機のろ過面積ごとに設備計算を行い，脱水設備全体

　の所要電力量をろ過面積で除した電力原単位としてもとめる。設備計算は真

　空脱水機本体のろ過面積2．5，10，21，50㎡について行った。真空脱水機

　設備は薬品設備，脱水機本体，真空ポンプ等のポンプ設備およびコンベアで

　ある。その結果を表3．　6に示す。図3．11に真空脱水機のろ過面積に対する電

　力原単位を以下のように決定した。

　電力原単位P（珊／M2・H）真空脱水機のろ過面積RF（㎡）とする。

　　RF〈2．5㎡

　　　　　　P＝3．36　　　　　　　　　 （3－17）

　　2．5≦RF≦13㎡

　　　　　　P＝－0．143・RF十3．72　 （3－18）

　　RF＞13m2
　　　　　　P＝1．85　　　　　　　　　 （3－19）

となる。
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表3．6　真空脱水設備の電力量積算表

実 ⑤2．5㎡ ⑤10㎡ ⑥21㎡ ⑥50㎡
負　荷　名　称

勲口

凧 ㎜ 凧 ㎜ 凧 ㎜ 脳 ㎜
数 動力 電力量 動力 電力量 動力 電力量 動力 電力量

真空脱水機 1
ドラム

ｿ4 0．4 0．75 0．75 1．5 1．5 3．7 3．7

アジテータ
0．2 0．2 075 0．75 1．5 1．5 3．7 3．7

ローノレ

0．2 0．2 0．2 0．2 0．4 0．4 0．75 0．75

真空ポンプ 1 5．5 5．5 22 22 37 37 95 95

炉液ポンプ 1 1．5
α875

1．5
0・8．75

2．2

0．5　1．1

3．7
α185

ろ布洗浄水ポンプ 1 0．75 0．75 1．5 1．5 1．5 1．5 3．7 3．7

汚泥供給ポンプ 1 1．5 1．5 1．5 1．5 1．5 1．5 3．7 3．7

凝集混和槽（撹枠機） 1 0．1 0．1 0．2 0．2 0．4 0．4 0．75 0．5

消石灰コンベア 1
　 一 一 一 0．4 0．4 0．75 0．5

〃　フィーダー 1 0．1 0．1 0．1 0ユ 0．2 0．2 0．4 0．4

〃　溶解槽（撹拝機） 1 0．1 0．1 0．1 0．1 0．2 0．2 0．4 0．4

〃　注入ポンプ 1 0．1 0．1 0．2 0．2 0．2 α2 0．4 0．4

塩鉄希釈槽　（撹絆機） 1 0．1 0．1 0．1 0．1 0．1 0．1 02 0．2

〃注入ポンプ 1 0．1 0ユ 0．1 0．1 0．1 0．1 0．2 0．2

ケーキコンベア 1 0．2 0．2 0．2 0．2 0．4 0．4 0．75 0．75

〃　　　（搬出用） 1 0．4 0．4 0．4 0．4 0．75 0．75 2．2 2．2

計 ㎜／H
P05

醐／H
Q8．85

㎜／H
S725

㎜／H
P18．45

負　荷　率 ×0．8＝ ×0．8＝ ×0．8＝ ×0．8＝
8．4 23．08 378 94．8

㎜／H ㎜／H ㎜／H ㎜／H

電力原単位 ＝3．36
P㎜／m2・H

＝2．31

增^m2・H
＝1．8

o／㎡・H
＝1．90
o／mZ・H
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　電
　力
　原
　単
　位　　3

（珊／m2

　・H）

　　　2

1

0
　10　　　　　　　　　20　　　　　　　　30　　　　　　　　40

　　　処理規模（所要ろ過面積M2）RF

図3．11　真空脱水設備の電力原単位

50

②加圧脱水設備

　加圧脱水機は無薬注方式の熱処理設備と，塩鉄・石灰の無機凝集剤による

調質の場合に用いる。2．1でもとまった必要ろ過面積に対し，50㎡機1台，

120m2機1台，および120m2×4台の場合について，脱水機に必要な油

圧ポンプや圧泥ポンプ等の設備と薬注方式の場合の塩鉄，石灰等の薬品供給

設備および脱水ケーキ搬出用のコンベアー関係の設備を決定する。表3．7に

加圧脱水機の台数に対する附帯設備の機器リストとこの各機器の運転時間を

示す。表中＊印は薬注プロセスの場合にのみ用いる設備である。この電力量

の集計により脱水機のろ過面積に対するろ過面積当りの所要電力量の関係を

図3．12に示す。この回帰式より加圧脱水機に対する電力原単位P（㎜／m2）

を以下のように求めた。

　薬注方式の場合
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　　　RF≦50m2

　　　50＜RF＜150m2

　　　RF≧150m2

　無薬注方式の場合

　　　RF≦50m2

　　　50＜RF〈150m2

　　　RF≧150m2

　　　　　0．7

　　　　　0．6

　　電
　　　　　0．5

　　力

　　原

　　単　　0・4

　　位

　　P　　　　　O．3

（醐／m2・H）

　　　　　0．2

　　　　　0，1

　　　　　　0　　　　　100

　　　　　　　　図3．12

P＝0．524（㎜／㎡・H）　　（3－20）

P＝268×RF－o’418（珊／㎡・H）　（3－21）

P＝0．363　（㎜／m2・H）　　　　　　（3－22）

P＝0．494　（珊1／m2・H）　　　（3－23）

P＝250×RF－o’418（m／㎡・H）　（3－24）

P＝0．342　（m／m2・H）　　　　　　　（3－25）

　　　　　　　　　　　　　　　　　（三）薬注プ・セス

@　　　　　　　　　　　　　　　　［ヨ熱処理プ・セス
O．524　　　　　　　　　　　　　　（無薬注）

0，494

0，363

0342

回帰式 薬注プロセス 熱処理プロセス

50【が以下 0．524（醐／m3・H） 0494（酬／ni・H）

50～150m2 　　　一〇．4鵬Q68・RF　　（酬／m3・H） 　　　一〇・418Q50・RF　　（酬／m㌔H）

150耐以上 0，363 0，342

　200　　　　　300　　　　400

　所要炉過面積RF（m2）

加圧脱水機の電力原単位

　　　一391一
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表3．7　加圧脱水機電力量

（i！li）　＊印は薬注プロセスのみに要する機器である。

　　O内に特記したのは熱処理プロセスの仕様である。

50m‘×1台 120m’X1台 120m‘×4台

負荷名称 要　　項
動力

ikW）

実働台数

運転

條ﾔ
i蹴／H）

電力量
i酬／H）

動力
ikW）

実働台数

運転

條ﾔ
i醐／H）

電力量

vH）
動力
ikめ

実働台数

運転

條ﾔ
翼VH）

電力量
i酬／日）

脱　　　水　　　機

単式炉布走行式フィル

^ープレス

箞ｳユニットを含む

1．5

P1
1

4．2

R0
0，105

T．5

1．5

P8．5

1 4．8

R0
0．12

V25

1．5

P8．5
4

4．8

R0
0．43

R7

汚泥打込ポンプ
　汚泥ポンプ
i一軸ネジ式ポンプ）

18．5

i18、5）

1 15 4．63

i4，63）

37
i37）

1 15
9．25

i9．25）

37
i37）

4 15 37
i37）

圧搾水ボンプ 渦　巻　ポ　ン　プ 11 1 30 5．5 18．5
1 30 9．25 18．5 4 30 37

炉布洗浄水ボンプ
渦　巻　ポ　ン　プ

i高圧渦巻ポンプ）

5．5

i30）

1 4．2
0．39

i2．1）

75
i37）

1 4．8

0．6

i296）

7．5

i37）

4 4．8
2．4

i118）

ブロー用コンプレヅサ 往復動空気圧縮機 11 1 60 11 18．5
1 60 18．5 37 2 60 74

ケーキコノベア類 ベルトコンベア 1．5
1 15 0．75 2．2 2 15 1．1 2．2 5 15 2．75

＊凝集混和槽 二槽交年運転 0．75×
1 45 1．13 2．2×2

1 45 33 2．2×2 4 45 13．2

＊消石灰コンペァ フ　ローコンベァ 0．4
1 5 0．0333 0．75

1 5 0．0625 15 2 5 0．25

＊　　〃　ブイーダー テーブルフィーダー 0．75
1 45 0，563 1．5 1 45 1．13 1．5 2 45 2．25

＊　〃溶解槽 二槽交互運転 0．2×2
1 30 0．2 0．2x2

1 30 0．2 0．2×2 2 30 0．4

＊　〃　注入ポンプ 一軸ネジ式ポンプ 0．4
1 15 0ユ 0．4

1 15 0．1 0．4 4 15 0．4

＊塩鉄希釈槽 0．2
1 60 0．2 0．2

1 60 0．2 0．4
1 60 0．4

＊　〃　移送ボンブ マグネソトポンプ 0．2
1 40 0，133 0．2

1 40 0ユ33 0．2
1 40 0，133

＊　〃　注入ポンプ ダイヤフラムポンプ 0．2
1 15 0．05 0．2

1 15 0．05 0．2 4 15 0．2

＊給泥ポンプ 汚泥　ポ　ン　プ 3．7 1 15 0，925 37 1 15 0925 3．7 4 15 3．7

計装用コンプレツサ オイルフリーコンプレッサ 1．5
1 40 1．0 1．5

1 40 1．0 3．7 2 30 3．7

同上用除湿器 05 1 40 0，333 0．5
1 40 0，333 1．0 2 30 1．0

消石サイロ＊　ロータリーバルブ 薬注プロセス
@　　（＊含む）

1．5 1 5 0，125 1．5 1 5 0，125 2．2 2 5 0，367

合　　　計
薬注プロセス
@　　（＊含む）

32．7 55．6 217

熱処理プロセス
@　（＊含まず）

30．9 51．8 205

負　　　荷　　　率 0．8

薬注プロセス
26．2

@H
44．5 174

熱処理プロセス
24．7 414 164

電　力　原　単位 薬注プロセス
0．524㎜

^㎞」H

0．371㎜

pf・H
0363酬
^耐・H

熱処理プロセス
0．494酬

ｿH
0．345酬

^耐・H

0．342㎜

^n‘・H

一一 R92一



③遠心脱水設備

　遠心脱水機の場合，その能力を1時間当りの汚泥処理量であらわす。その

ため，遠心脱水機の電力原単位は処理汚泥1m3に対する電力量とする。遠心脱

水設備に用いる脱水機の能力は，1，7，19m3／hrとし，それぞれの設備計

算を実施した。その結果各処理能力に対する機器リストを表3．8に示す。用

いる設備は，高分子凝集剤の溶解装置を含めた薬品供給設備，脱水機本体，

汚泥供給設備および脱水ケーキ搬出設備である。表3．8の機器リストより各

機器の実運転時間および負荷率より処理能力に対する所要電力量をもとめた。

表3。8　遠心脱水設備の電力量積算表

実 ⑤1㎡／H ⑤7㎡／H ⑥19㎡／H

負　荷　名　称 要　　　　項
勲口

動力 電力量 動力 電力量 動力 電力量
数 （KWノ （㎜） （KY） （醐） （Kの （㎜）

遠　心　脱　水　機 遠心分離機 1 75 75 18．5 18．5 55 55

汚泥供給ポンプ
モーノポンプ
@（パッケージ内）

1 0．75 0．75 2．2 22 5．5 5．5

薬　注　ポ　ン　プ
モーノポンプ
@（パッケージ内）

1 0．4 0．4 1．5 1．5 2．2 2．2

調　質　プ　ロ　ワ
ターボファン
@（パッケージ内）

1 0．05 0．05 0．05 0．05 一 一

混　合　タ　ン　ク 撹絆機付 1 0．1 0．1 0．2 0．2 0．4 0．4

ポリマーフィーダー テーブルフィーダー 1 0．1 0．1 0．2 0．2 0．4 0．4

ポリマー溶解槽 2槽交互運転 1 0．2 0．2 0．4 0．4 0．75 0．75

ケーキコ　ンベァ ベルトコンベア 1 0．2 0．2 0．4 0．4 0．75 0．75

〃　（搬出用） 〃 1 0．4 0．4 0．75 0．75 2．2 2．2

計 　㎜
X．7

　㎜
Q4．2

　㎜U72

負　荷　率 0．8 0．8 08

蹴 蹴 蹴電　力　量 ㎜／H 776 19．4 53．8

電力原単位酬／㎡ ＝776
裸u

＝2！77

o／㎡
＝283

oレ袖3

（備考）　ケーキホッパは乾燥設備とする。
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その結果を図3．13に示す。この図より遠心脱水機の電力原単位P（㎜／㎡）

を次のようにした。

　　Q≦1㎡／hr　P＝7．76　（酬／m3）

　　1＜Q＜4．6　　P；－1．38Q十9．14

　　Q≧4．6　　　　P＝2．8　㎜／m3

Qは遠心脱水機給泥量（m3／hr）である。

　　　　（3－26）

（酬／m3）　（3－27）

　　　　（3－28）

　電
　力
　原
　単
　位
　P
（㎜／m3）

987

543210

　　5　　　　　　　10　　　　　　　15

　　　　　　処理規模Q（㎡／H）

図3、13　遠心脱水設備の電力原単位

20

④ベルトプレス型脱水設備

　ベルトプレス型脱水機の場合の処理能力はろ布巾当りの処理固形物量（㎏

／m）で表示されている。また脱水機の大きさもろ布巾で表示する。そこで，

ベルトプレスではろ布巾3m機を用いて3m巾×1台，2台および3台につ

　　　　　　　　　　　　　　一394一



いての設備計算を行った。それぞれ機器リストを表3．9に示す。設備内容は

遠心脱水機と同様，脱水機本体，汚泥供給設備，薬品供給設備，脱水ケーキ

搬出設備である。この各設備に対しての実運転時間と負荷率より電力量を算

出した。その結果を図3．14に示す。この図よりベルトプレス型脱水機の電
　　　　　　　　＼
力原単位P（酬／m）を以下のように決定した。

　　RF≦3輌　　P＝8．91　（㎜／m・H）　　　　（3－29）

　　3＜RF＜9　　P＝0．0375RF2－0．686RF十10．6　（肌／m・H）（3－30）

　　RF≧9　　　P＝7．42　（IMし／m・H）　　　　（3－31）

ここでRFはベルトプレス脱水機延ベベルト巾（m）である。

表3．9　ベルトプレス電力量

3m×1台 3m×2台 3m×3台
機　器　名　称

動力
運転
苣

運転

條ﾔ
電力量

運転
苣

運転

條ﾔ
電力量

運転
苣

運転

條ﾔ
電力量

（凧） （台） ＠π／H） （㎜／H） （台） ＠況／H） （㎜／H） （台） ＠カ／H） （酬｛／H）

ベル　ト　プ　レ　ス
（3．7＋

O．4）
1 60 4．1 2 60 8．2 3 60 12．3

汚泥供給ポンプ 5．5 1 60 5．5 2 60 11 3 60 16．5

薬品供給ポンプ 0．75 1 60 0．75 2 60 1．5 3 60 2．25

汚泥サービスタンク
ミキサー

3．7 1 60 3．7 1 60 3．7 1 60 3．7

定量フ　イ　ダー 0．75 2 10 0．25 1 10 0．25 1 10 0．25

薬品溶解タンク

@　　　　ミキサー
2．2 2 50 3．7 1 50 3．7 1 50 3．7

炉布洗浄ポンプ 5．5 1 60 5．5 2 60 11 3 60 16．5

コ　　ン　　ベ　　　ヤ 3．7 2 60 74 2 60 14．8 3 60 22．2

コ　ン　プ　レ　ッ　サ 55 1 20 1．8 2 20 3．6 3 20 5．4

排　水　ポ　ン　プ 2．2 1 20 0．7 1 20 0．7 1 20 0．7

計 33．4 58．45 83．5

負　荷　率 0．8 0．8 0．8

電　力　量　㎜／H 26．7 46．76 66．8

m当り電力量㎜／m・H 8．91 779 742
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9

　m　当
　　り

　所
　要
　電
　2
　里
P（㎜／m・H）

0

図3．14

ベルトフレス

3m巾機使用

所要ろ布巾3m未満　　P・一・　8．9・1　　　　　　　　（醐／m・H）

　　　3m～9m　　P＝0．0375・RF2－0．686・RF十10．6（〃）

　　　3mをこえるP＝　7．42

　　　　1台　　　　　　　　2台　　　　　　　　3台
　　　　3　m　　　　　　　　　　6　m　　　　　　　　　　　g　m

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　3m巾機
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　実働台数
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　所要ろ布RFm

脱水設備のろ布巾当りの所要電力量（ベルトプレス）

⑤　熱処理設備

　熱処理設備は汚泥濃度に関係なく汚泥量に対して設備容量が決定される。

そのため処理規模としては，5m3／hr，10㎡／hr，15m3／hrのものを考えて

それぞれの設備計算を実施し，表3．10のような機器リストをもとめた。

熱処理の処理フローは第2編の第3章で述べたが，反応缶へ打込む高圧送泥

ポンプ設備，熱交換器，反応缶および熱処理汚泥濃縮設備である。一方熱処

理汚泥の脱水には加圧脱水機を用いるが薬注設備が不要となるため表3．7

に示した機器リストになる。熱処理処理プラントの汚泥処理量に対する電力
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表3．10　熱処理プラントの電力量

100耐／日 240m3／日 360m3／日
負荷名称 要　　　項

実働台数

動力
運転

條ﾔ
電力量 動力

運転

條ﾔ 電力量 動力
運転

條ﾔ 電力量

　（熱処理設備）

j　　　　砕　　　　機 破砕　ボ　ン　プ 1 1．5

　・

Q4 36 5．5 24 132 5．5 24 132

反応缶打込ポンプ
一局　圧　ダ　イ　ヤ

t　ラムポン　プ
1 7．5 24 180 15 24 360 22 24 523

熱媒体循環ポンプ 渦巻ポン　プ 1 11 24 264 11 24 264 175 24 420

汚泥冷却水ポンプ 〃 1 75 24 180 15 24 360 15 24 360

反応缶用コンプレッサー 往復動空気圧縮機 1 5．5 18 99 11 21 231 22 21 462

熱処理濃縮機掻寄機 中心駆動式
?D掻寄機

1 0．4 24 9．6 0．4 24 9．6 0．4 24 9．6

汚泥　引　抜　ボ　ンプ 一軸ネジ式ボンプ 1 2．2 5 11 3．7 6 22．2 75 4 30

除砂洗浄移送機器
フライトコンベア

y　び　ボ　ノ　ブ
1 4．1 1 4．1 4．45 1 4．45 4．45 1 4．45

スカム破砕ポンプ 破砕ポ　ン　プ 1 2．2 1 2．2 5．5 1 5．5 5．5 1 5．5

小　　　　　計 785．9 1389 1952

そ　の　他　補　機　類 5％ 39 69 98

計 824．9 1458 2050

電　　　　力　　　　量 負荷率　0．8
660
@Ψ日

1166

@酬／日
1640

@酬／日

電　　力　原　　単　位 m3　　当　　　り
6．6

@闘／㎡
4．86

增^m3
4．56

V／m3
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原単位（ICVVH／㎡）を図3．15に示す。この図の回帰式より熱処理設備の電力

原単位は以下のように決定した。

7

6

　電
　　　　　5
　力

　原

　単　　　　4

　位

　P　　　　　3
（酬／m3）

2

1

0 100

100m3／日未満

100～360m3／日
360m3／日をこえる

200 300

　m　Ψ
　2

酬㌫
624

二＝＝
PPP

400 500 600

　　　処理規模Q（m3／日）

図3．15　熱処理設備の電力原単位

処理量

処理量

処理量

100㎡／日未満の場合

　　　P＝6．6（㎜レ／m3）

100～360m3／日の場合は

　　　P＝298／Q5十3．62（KW／m3）

360m3／日以上で

　　　p＝4．56　（㎜／m3）
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　ここでQ5は処理汚泥量（m3／日）である。

1．2．4　ろ布洗浄水量

　　　ろ過方式の脱水設備ではろ布を常時洗浄しながら脱水を行うため，多量

　　の高圧水が必要となる。また用いる水はノズルのつまりを考慮して工業用水

　　を用いる。加圧脱水機や真空脱水機のろ布洗浄水量は，単位ろ過面積1時

　間当りで求める。またベルトプレスについては単位ろ布巾，1時間当りで

　求める。過．去のテーターよりこのろ布洗浄水量を表3．11に示す。この結

　果ろ布洗浄水量をq（㎡／㎡H），1日の処理固形物量をS（tds／日）とす

表3．11　ろ布洗浄水量

真空脱水機 　　　　　otィルターフレス ベルトプレス

ろ　過　速　度 FR　kg　ds／㎡・H FR　kg　ds／m2・H FR　kg　ds／m・H

所要ろ過面積 RF　m2 RF　m2 RF　m（ろ布巾）

洗浄水量（瞬時）

@〃　（平均）

0．3　m3／㎡・H

n．3　m3／㎡・H

0．04　　m3／㎡・H

n．0］　　㎡／m2・H

6　m3／m・H

U　m3／m・H

1日洗浄水量 0．3×RF×Hm3／日 0．Ol×RF×Hm3／日 6×RF×H　In3／日

洗　浄　条　件 連　続　洗　浄
1サイクル20〃zπ中

@　　　5励洗浄
連　続　洗　浄

稼　動　条　件 8　　H／日

ると1口のろ布洗浄水量Q2e（m3／日）は

　　　　1000S　Q26＝　FR　’q （3－29）

　　となる。遠心脱水機の場合の洗浄水は連転終了時の洗浄だけであり，さら

　　に用いる水は処理水程度であるのでポンプ等の軸封水と同様，ユーティリ

　　ティー設備の電力量として算出する。

第5節　乾燥焼却プロセス

　焼却処理は，熱回収および灰の埋立処分を前提とした減量化，安全化の最終

処理として，各所で採用されつつある。乾燥焼却プロセスとしては図3．16の
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6フローを考えた。各炉の設計値や廃熱ボイラーでの熱回収率については，前

章で述べた熱処理汚泥を対象とした実験データに基づく。薬注プロセスの場合，

汚泥濃度や有機物含有率により，脱水助剤の量やケーキ含水率が変動し，炉の

安定運転ができない。さらに省エネにするには，低空気比の運転が必要であり，

これを可能にするのは前段での汚泥の乾燥である。そのため，熱処理プロセス

を除いて焼却炉には全て前段に蒸気乾燥機を設ける。流動層炉の場合は，乾燥

機で脱水ケーキを自燃限界まで乾燥するという条件でエネルギー量を算出する。

この自燃限界は，汚泥の有機物量にもよるが，下水汚泥の場合には，65～75％

程度である。一方現在の乾燥技術では，65～75％の乾燥ケーキを直接得る

ことは，困難である。そこで今回のエネルギー算出には，図316に示すよう

に，脱水ケーキの一部を乾燥機で乾燥し，乾燥ケーキの一部を乾燥機入口に返

送することによって，自燃限界のケーキ含水率になるように調節する。

薬注プロセス

蒸気

流鵬炉一酬イラー

　　　　　　　　蒸気

　　　　　　　　　階段炉一一一酬イラー

　　　　　　　　　　　　灰　　　　　　　　蒸気

　　　　　　　　　溶融炉　　廃彗イ＿

　　　　　　　　　スラグ
熱処理プロセス　　　　　　蒸気

ゼコー一一排・・処理…曇

　　　　　　　　　　　ス
　　　　灰

排ガス

｛
理処スカド抄

脱

ケ’　流動層炉

1

　　　　　　　　　　蒸気
　　　　　　　　司嘩■一　＾一一一　一脱

i一匡吾｝一一一

キ　　　　　灰
　　　　　　　　　　蒸気
脱　　←’一

燐　乾燥機
キ

q頃←　．一一一一

廃熱ボイラー一一 熱　交

排ガス　一

理処スカ排父熱

灰

　　　　　　排排カス処理　一一一〉ガ

　　　　　　ス

廃熱ボイラー

排ガス

→
理処スカ排

溶融炉

スラグ

廃納ラー・o｝排・・処理…曇
　　　　　　　　　　　　　　　ス

図3．16　焼却システム処理フロー
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5．1　乾燥プラント

5．1．1　乾燥ケーキ返送率

　　　乾燥プラントは，第3編の溶融炉の乾燥に用いた蒸気式パドルドライヤ

　　ーを考える。この場合，投入汚泥の含水率は50％程度にまで調整する必

　要がある。含水率が50％以上であるとパドルに汚泥が付着し，ドライヤ

　　ーの閉塞の原因となる。入口含水率W、（一）出口含水率W2（一），乾燥ケーキ返

　　送率η（一、，混合ケーキ含水率50％とすると物収収支より

　　　　（1－Wl）十η（1－W2）
　　　　　　　　　　　　　＝0．5
　　　　　　　1十η

　　これより返送率ηは

　　　　・－i芸1嘉i　　（・－36）

となる。（3－36）式より入口脱水ケーキ含水率に対して，返送汚泥の含

水率と返送率（η）の関係を図3．17に示す。

3

2

返送率η一

1

0

混合ケーキ含水率　50％

η＝（W1－0，5）／（0．5－W2）
入口含水率Wl

80％

　20　　　　30　　　　40

　　出口含水率（％）W2

図3．17　乾燥ケーキ返送率

50

5．1．2　電力量の算出

　　　蒸気乾燥機は前述のように入口脱水ケーキの含水率により返送率が異な

　　るため装置の大きさも異なる。そこで表3．12に示す9ケースについて電
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力量の回帰式を求める。乾燥プラントに用いる機器は図3．18に示すよう

に脱水ケーキのホッパーと給泥設備，乾燥機本体，返送汚泥用コンベアー

設備，および乾燥用空気循環設備である。汚泥処理量は1tds／Hとして，

各機器の容量を決定した。

排ガス
循環プアン

ia6　2　．、

　　　　焼却ヘ

ー／／

図3．18　蒸気乾燥プラントフロシート

表3．12　蒸気乾燥機の設計条件

ケース 入口含水率
i100－C8）％

入ロケーキ量

i㎡／H）
出口含水率
i100－C・）％

返　送　率
@（一）

干㎡う。テ

① 80 5 20 1 5

② 30 1．5 75

③ 40 3 15

④ 70 3．33 20 0．7 2．33

⑤ 30 1．0 333

⑥ 40 2．0 6．66

⑦ 20 03 0．75

⑧ 60 2．5 30 α5 1．25

⑨ 40 1．0 2．5
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①脱水ケーキ給泥設備

　　脱水ケーキのホッ

　パーとその定量フィー

　ダーは入口脱水ケー

　キ量により決定され

　る。　その結果を表

　3．13に示す。

表3．12　脱水ケーキ給泥設備の電力量

ケース 入ロケーキ量（㎡／H） 動　　　　力

①②③

5 15酬×4台＝60㎜

④⑤⑥

3．3 11㎜×4台＝44㎜

⑦⑧⑨

2．5 75㎜×4台＝30㎜

②　乾燥本体

　乾燥汚泥の返送により乾燥機本体に入る脱水ケーキの含水率は50％と

なり，機械の選定により必要機器の動力は表3．14のようになる。

表3．14　乾燥機本体の必要動力

ケース 返送量（㎡／H） 実処理量（㎡／H）
蒸発水分量
@（t／H） 機　器　動　力

① 5 10 3．75 45冊×2×3台一270脳

② 75 12．5 3．58 45凧×2×3台＝270凧

③ 15 20 3．33 30凧×2×3台＝180W

④ 2．33 5．66 2．08 30脳×2×2台＝120凧

⑤ 333 6．66 1．90 30脳×2×2台＝120凧

⑥ 6．66 10 1．67 15凧×2×2台＝　60酬

⑦ 0．75 3．25 1．25 45凧×2×1台＝　90㎜

⑧ 1．25 3．75 1．07 30凧×2×1台＝　60凧

⑨ 2．5 5．0 α83 15即×2×1台＝　30凧
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③乾燥ケーキ返送用コンベアー

　　乾燥ケーキの含水率は40％

　以下になるため，スクリューコ

　ンベアーを用いる。コンベアー

　の揚程を2mとし，水平長さ5

　mとして，表3．15のようにな

　る。

表3．15　返送用コンベアーの動力

ケース 叱1＆Nα2コンベァ動力

① 0．75×2＝1．5酬
② 1．5　×2－3　1酬

③ 2．2　×2＝4．4醐

④ 0．75×2－1．5『附

⑤ 0．75×2＝1．5醐

⑥ 1．5　×2＝3　醐

⑦ 0．75x2＝1．5㎜
⑧ 0．75×2－1．5酬

⑨ 0．75×2－1．5酬

④乾燥用空気循環設備

　乾燥用空気は，乾燥機内で蒸発した水分を除去するために用いるが，排

ガスは，臭気が強い。臭気ガス量をできるだけ少なくするため排ガスの循

環をおこなう。そのため排ガスを冷却して除湿する必要がある。

　1tdsに対する蒸発水分量は

　　入口含水率Wl

　　　出口含水率W2

　　入口水分量Xl

　　　出口水分量X2

とすると蒸発水分量は

　　　　　　　　W1

（一）

（→

（ton／ton　ds　）

（ton／ton　ds　）

　　　・1－・・－1－Wi－1隅2　（・－37）

この水分量より各ケースの電力量は表3．16となる。
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表3．16　乾燥用空気循環設備の電力量

ケース W1 W2
＝　　（t）劣1一工2 循環ガス量

@（㎡）

P00℃

排ガス循環ファン

i200㎜Aq）
冷却水ポンプ
i揚程40m）

計

① 80 20 3．75 6376 18．5KW／14B㎜／tds 15凧／10．5酬／tds 、。，シ5、Ψtds

② 〃 30 3．57 6070 18．5〃／14．8　〃 11　〃／77　〃 295“ろ25”

③ 〃 40 3．33 5662 15　〃／12　〃 11　”／77　〃 26〃イig7”

④ 70 20 2．08 3537 11　〃／＆8　〃 75〃／53　〃 18．5〃φ4．1”

⑤ 〃 30 190 3231 ll　〃／8．8　〃 75”／53　〃 18．5〃φ4．1”

⑥ 〃 40 1．67 2839 75〃／6．0　〃 5．5”／3．9　〃 13　〃／99　”

⑦ 60 20 1．25 2125 7．5〃／6．0　〃 3．7”／2．6　〃 1L2“／86”

⑧ 〃 30 1．07 1818 5．5〃／4．4　〃 3．7〃／2．6　〃 92“／70　”

⑨ 〃 40 0．83 1411 3．7〃／3．0　〃 3．7〃／2．6　〃 74，／56　”

備考：1時間で1tdsを処理したときの動力／電力量

　以上の結果，乾燥

プラントの1tds当

りの電力原単位は，

脱水ケーキの入口条

件と出口条件により

表3．17となる。こ

れを図にしたのが図

3．19である。この

図にしたがい，乾燥

ヶ一キの固型物濃度

Cg（％）に対する電力原

単位Pは

　　入口含水率80％で

　　入口含水率70％で

　　入口含水率60％で

となる。

300

　　電

　　力

　　原

　　単　200

　位
（KWTds）

100

0

出口含水率％20　　　　　30　　　　　40
　〃　濃　　度〔％｝　80　　　　　　　　　　　70　　　　　　　　　　60

図3．19　乾燥設備電力量

P＝3，5Cg十30

P＝2．8Cg十62

P＝＝2．6Cg十98

一一 S05一
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（3－－39）
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表3．17　乾燥設備の電力原単位

ケース 本　体 コンベア ファンポンプ ホッパー 計 負荷率 電力量㎜／tds

① 270 1．5 33．5 60 365 0．8 292
② 270 3．0 29．5 60 362．5 〃 290
③ 180 4．4 26 60 270．4 〃 216

④ 120 1．5 18．5 44 184 〃 147

⑤ 120 1．5 18．5 44 184 〃 147

⑥ 60 3．0 13 44 120 〃 96

⑦ 90 1．5 ll．2 30 132．7 〃 106

⑧ 60 1．5 9．2 30 100．7 〃 81

⑨ 30 1．5 74 30 68．9 〃 55

5．1．5蒸気量

　　乾燥機用の熱源は蒸気を用いる。この蒸気量Sは熱収支により算出する。

　熱収支計算は全て固形物1tdsに対しておこなう。

ケーキ比熱

ケーキ濃度

乾燥ケーキ濃度

ケーキ温度

乾燥ケーキ温度

流出蒸気エンタルピ（1k9／di）

キャリアガス比率

放熱損失比率（入熱に対し）

蒸気の蒸発潜熱（9．9kgG／謡）

0．4囮／㎏ds℃

C8％

Cg％

　20℃

100℃

638．8　　〃

1．4　　　－

10％

482囮／㎏

熱　収　支

　出　熱

　　ケーキ固形分の顕熱

　　　Qo1＝1000×0．4×（100－20）＝32000品／H
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　ケーキ水分の顕熱
　　　Q・2－1…（1・・－C・）rC・×（1・・一・・）－12・51°号Cg一㍗一1・・

　ケーキの蒸発潜熱

　　　Qo3＝1000｛（100－　Cs）／℃8－（100－Cg）／℃g｝×（638．8－20）

　　　　　－6・・19・1・7（1　　1C8　Cg）

　乾燥排ガスの顕熱

　　　Qo4＝1000｛（100－C8）／℃8－（100－Cg）／℃9）×22．4／29×1．4×0．312

　　　　　　・（1・・一・・）一・…1・6（言一吉）

　熱損失　　入熱の10％

入　熱

　乾燥用蒸気　　　482．S陶／H

　出熱＝入熱

　　482・・…－32…＋晋一1・㌃二・19・1・・（1　　1C8　Cg）＋…

　　　　　　　　・1・6（1　　1C8　Cg）

　　より
　　　　　　　　　　　　　　　　NEG　　・－1・49・1・5×（1　　1C8　Cg）＋2ま8＋・3・・－1・49・1・5（＆一古）

　　　十73．8

　　　　　　　　　　　　　　　（NEG：無視できる）

従って1tds当りの所要蒸気量Sは
　　S－1．49・1・・×（1　　1C8　Cg）＋・3・・kg／t・・

となる。

5．2　焼却プラント

5．2．1　熱収支計算の条件

（3－41）

　焼却設備は前述のよう廃熱ボイラーを設けることにしたため，流動層炉，

段階炉，溶融炉とも図3．20に示す処理フローとなる。即ち炉からの排ガ

スは直接ボイラーにより熱回収を行う。そして，サイク・ンで焼却灰の除去を

おこなう。その後，焼却に必要な燃焼空気の加温用の熱交換器と排ガスの

白煙防止用の熱交換器を通過後冷却塔，吸収塔，電気集塵機および白煙防
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止用熱交換器を通って大気へ放出される。表3．18に焼却炉のエネルギー

量の算出条件を示す。その他各炉での設計条計は，第3編で実施した熱処

理汚泥を対象とした焼却実験結果によりもとめた。各炉とも省エネシステ

ムとするため，空気比をできるだけ低くする。

表3．18　焼却設備エネルギー量算定条件

流　動　炉 階　　段　　炉　　　　溶融炉

薬注前の有機物量 60，70．80％
汚泥の低位発熱量 5，000固／kgVS

炉出　口　温度 900℃ 900℃ 1，350℃

空　　気　　比 （薬注プロセス）　L2
i熱処理プロセス）可変

1．2 1．2

循環排ガス な　し （薬注プロセス）ケーキの理論

@　　　　　空気量と同量
i熱処理プロセス）可変

な　　し

口

F：流量

図3．20　焼却システム

　薬注プロセスの場合，凝集剤の添加量の変動により，焼却炉設備人口で

の汚泥のケーキ含水率や有機物量の含有率は大きく変化する。炉での運転

を安定させるには，炉入口汚泥の含水率を一定にする必要がある。そこで

流動層炉に於ては，与えられた燃焼条件で，補助燃料を用いることなく燃

焼できる状態にまで脱水ケーキを乾燥機で乾燥させることとする。このケ

ーキ含水率を自燃限度としこの状態になるよう，3．1の乾燥プラントで述
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べたように，脱水ケーキの一部を乾燥機へ，一部を直接炉へ投入し，より

安定した条件で炉の運転を行う。そのため各炉とも炉出口に廃熱ボイラー

を設け，余剰の熱を蒸気として回収する。そこで流動層炉と階段炉の炉出

口温度を900℃にまで高くする。エネルギー量の算出は入口汚泥の有機物

量を60，70，80％に対して行う。

　階段炉の場合，汚泥は炉内で乾燥・燃焼を同時に行うため，空気比を2

～2．5と高くする必要があった。しかし，前段に乾燥機を設けることと排

ガス循環を行うことにより空気比を低くすることが可能となり，省エネ型

の汚泥焼却炉とすることができた。そのため階段炉の計算は，空気比1．2

とし，排ガスの循環量はケーキの理論空気量と同量とし，自燃条件より自

燃限度を求める。但し，自燃限度（含水率）が50％をこえた場合は，ロ

ストル上での燃焼が困難となるため，乾燥設備で50％まで乾燥させるこ

とにした。この場合，炉温の上昇を循環ガスの増量で防止することとなる

ため，排ガス量の増加と回収蒸気量の増加を生じる。

　溶融炉の場合も同様に，自燃限度を求め，エネルギー量を求めたが，自

燃限度が15％未満になった時は15％まで乾燥し，助燃するものとして

計算した。これは，熱処理プロセスの場合も同様である。

　熱処理プロセスの場合は，脱水ケーキ含水率が50％と低く，薬品の添

加もないため有機物量が高く，自燃する。流動炉の場合，炉温900℃を満

足するような空気過剰率を求め，その条件におけるエネルギー量を算定し

た。また，排ガス中にダストが大量に流出するため，スス払い用のエアー

を考慮して回収蒸気量を算出した。また，階段炉の場合は，炉温900℃を

満足するような循環排ガス量を求め，その条件におけるエネルギー量を算

定した。
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3．2．2　薬注率による有機物量の変化

　　汚泥中の有機物含有率は，調質に用いる無機凝集剤の添加率により変化

　　する。以下に無機凝集剤の調質による有機物量の変化を計算する。

　　　　脱水入口における有機物含有率　　VS，（％）

　　　　脱水出口における有機物含有率　　VS8（％）

　　　薬注量（ds当り）は，2．2で述べたように汚泥濃度に対し

石　灰

ZC＝－187C5十1120 （kg／Tds）

塩　鉄

ZF；　　－20C5十　　155 （kg／Tds）

である。これにより脱水出口の有機物含有率VS8は

　　　　　　　　VS5　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　×100　　VS8＝　　　　1十（－187C5十1120）十（－20C5十155）
　　　　　　　　　　100　　　　　　　　　100

　　　　　　　VS5　　　　　　　　　　　　　×100　　　（％）　　　　（3－42）　　VS8＝
　　　　2，275－0．207C5

となる。一方高分子凝集剤の場合はその添加率が固形物当り1％以下とな

るため，有機物含有率の変化は無視できる。

5．2．3　焼却設備の自燃限度と余剰蒸気発生量

　　焼却（溶融）設備の自燃限度と余剰蒸気量を算出するには，2つの熱収

　　支計算をする必要がある。ひとつは，炉まわりの熱収支計算であり，もう

　　ひとつは焼却設備全体での熱収支計算である。

　　　炉まわりの熱収支計算によって，所要重油量または，自燃限度をもとめ，

　　その条件によって，焼却設備全体の熱収支計算をして，余剰蒸気量をもと
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める。

　炉まわりの熱収支について次図に示す。

炉

ヶ一キの保有熱

予熱空気の保有熱

循環排ガスの保有熱

重油の保有熱

潜熱（

有熱

Qo1

灰（ス

保有熱

Qi　1 Qo2

燃焼排
Qi2 Qo3

循環排
の保有熱 Q〔饅

QI3

放熱損
熱 Qo5

Q、4

潜熱（ケーキ水分蒸発，灰の溶融）

灰（スラグ）の保有熱

燃焼排ガスの保有熱

循環排ガスの保有熱

　　　　　　　　　図3．21　炉まわりの熱収支

　焼却設備全体の熱収支では，炉から煙突までをひとつのユニットと考え

る。炉まわりの熱収支と重複する項目もあるが，その概念を次図に示す。

ケーキの保有熱

重油の保有熱

蒸気保有熱

　　空気予熱器

サイクロン

冷却排水保有熱

水分凝縮潜熱

　　　　スラグの保有熱

図3．22　焼却（溶融）設備熱収支フローシート

放熱損失

排ガス保有熱

これをまとめると，次図のようになる。

　　　　　　　　　　　　　　　－411一



ケーキの保有熱

重油の保有熱

水分凝縮潜熱

　（冷却塔）

焼却（溶融）設備

排ガ
保有熱 Qo1

有熱

Qil

pi2

Qo2

po3

冷却

�M

潜熱 Qo4
蒸気

塔）

Qi3
Qo5

灰（

放熱
Qo6

排ガス保有熱

冷却排水保有熱

潜熱（ケー一　？水分蒸発，灰の溶融）

蒸気保有熱

灰（スラグ）の保有熱

放熱損失

図3．23　焼却（溶融）設備の熱収支

　次に，以上2つの熱収支計算に必要な物質量を求める。

①　ケーキ量

　　　固形物量　　1，000×Sg（kgds／日）

②　予熱空気量

　　ケーキの理論空気量は，実験編の発熱量との関係式より求める。

　　A・1－（1．1×VS・×H・・＿0．2　　　100×1，000）・S・×1・・…1・29（・9h日）（・－43）

　　但し，Hvs：ケーキのVS当りの発熱量（kcaL／kgVS）

　　　　　VSg：乾燥ケーキの有機物量吻

　　　　　空気比重を1．29（kg／N㎡）とする。

　　重油の理論空気量は，ロジンの式より

　　A・2－（・85・蒜＋・・）・F・1・29　（・9h日）　（・－44）

　　但し，且F：重油の発熱量（kcal／kg）

　　　　　F：重油量（㎏／日）

　　空気過剰率をケーキに対しE1（→，重油に対しE2（一）とすると，実際空

　　　　　　　　　　　　　　一412一



　気量はケーキに対し，

　　Ai＝Ao　1・E1　　（kg／日）　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3　　45　）

　重油に対し，

　　A2＝Ao　2・E2　　（kε／日）　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－46　）

　よって予熱空気量は

　　A＝Al十A2　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－47）

③循環排ガス量

　　Gr＝r×Ao　1　　　（kgr／日）　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－48　）

　　但し，r：循環排ガス比（ケーキの理論空気量に対し）←）

④　重油量

　　　F　　　　（kg／日）

⑤ケーキの蒸発水分量

　　　　　　　　100－Cg　　　　　　　　　　　　　　（kgン／日）　　　　　　　　　　　　　　　　　　（　3　－4　9　）　　1，000×Sg×
　　　　　　　　　Cg

⑥灰分（スラグ）量

　　　　　　　　100－VSg　　　　　　　　　　　　　　（kg／日）　　　　　　　　　　　　　　　　　　（　3－5　0　）　　1，000×Sg×
　　　　　　　　　100

⑦燃焼排ガス量（炉出口）

　　ケーキの理論燃焼ガス量は，実験編の発熱量との関係式より求める。

　　G・1－（1．1×VS・×H・・＋0　　　100×1，000）・S・×1・・…1・3・（・〆日）（・－51）

　　但し，燃焼ガス比重を1．33（kg／Nm3）とする。

　　重油の理論燃焼ガス量はロジンの式より

　　　　　　　　HF　　　　　　　　　　×F×1．33　　（kg／日）　　　　　　　　　　　　　　　　（　3－5　2　）　　Go2＝1．11×
　　　　　　　1，000

　　実際排ガス量（乾ガス）は

　　Gd＝Go　1十Go2十Ao　1×（E1－1）十Ao2×（E2－1）　　　　（3－53　）

　　排ガス中の水分量ea　，ケーキの蒸発水分量に等しく，

　　　　　　　　　　100－Cg　　　　　　　　　　　　　　　（kg／日）　　　　　　　　　　　　　　　（　3－5　4　）　　Gw＝1，000×Sg×
　　　　　　　　　　　Cg
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　　よって，燃焼排ガス量（炉出口）は

　　G＝Gd十Gw　　　　（㎏／日）　　　　　　　　　　　　　　（3－55）

⑧排ガス量（煙突出口）

　　乾ガス量は，燃焼排ガス（炉出口）と等しい。

　　水分量は，冷却塔で40℃に冷却された後，湿り飽和ガスになったもの

　とすると，

　　ぴw＝Gd×x　　　（kg／日）　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－56　）

　　但し，x：40℃における絶対湿度（kg／kg）

　　よって，排ガス量（煙突出口）は，

　　Gノ＝Gd十G句w　　　（kg／日）　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－57　）

　　但し，冷却塔出口で，湿り飽和ガスにならない場合はG∨＝Gwである。

⑨水分凝縮量（冷却塔）

　　冷却塔での水分凝縮量は，

　　W＝Gw－G’w　　　（kg／日）

⑩　蒸気量

　　廃熱ボイラーでの蒸気発生量は換算蒸発量で

　　　Qs　　（kg／日）

以上の物質量を用いて熱収支計算を行なう。

炉まわりの熱収支

　（入　熱）

　　①　ヶ一キの保有熱

　　　　　　　　　　　　　　　　　　1
　　　　Qi，＝1，000×Sg×Hvs×VSg×
　　　　　　　　　　　　　　　　　100
　　　　　　＝10×Sg×Hvs×VSg　　　　　　（kcal／日）

　　②予熱空気の保有熱

　　　　Qi，＝A×（T1－To）×SHa　　　（kcal／日’）

　　③　循環排ガスの保有熱

　　　　Qi3＝Ao1×r×（T2－To）×SHd　（kca1／日）

　　④　重油の保有熱

　　　　Qi，＝F×H・　　　（kca1／日）

　　　　　　　　　　　　　－414一
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（3－59）

（3－60）

（3－61）

（3－62）



入熱計　　Qi＝Qi，＋Qi2＋Qi3＋Qi4　　　　　　　　（3－63）

（出　熱）

①潜熱（ケーキ水分蒸発，灰の溶融）

　　　　　　　　　　　100－Cg　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　100－VSg　　　Qo1＝1，000×Sg×　　　　　　　　　　　　　　×h十1，000×Sg×　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　×m　　　　　　　　　　　Cg　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　100

　　　　－1・・…S・×（1°6二Cg　h＋1°≒謡Sgm）（・・al／日）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－64）

②灰（スラグ）の保有熱

　　Q・2－1，・…S・×1°°語9×（T、－T・）・SH・

　　　　＝10×Sg×（100－VSg）×（T8－To）×SHs　（kca1／日）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－65）

③燃焼排ガスの保有熱

　　Qo3＝（Gd×SHd⊥Gw×SHw）×（T3－To）　（kcal／日）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－66）

　　循環排ガスの保有熱④⑤

出熱計

但し，

Qo4＝Ao1×r×（T3－To）×SHd　　（kca1／日）

放熱損失

Qo5＝Qi×Ll

　　　Qo＝Qo1十Qo2十Qo3十Qo4十Qo5

　To　：基準温度　　　　⑩

　T1　予熱空気温度　　（〃）

　T2　：冷却塔入口温度　（〃）

　T3　：炉出口温度　　　（〃）

　T8　：灰出し温度　　　（〃）

　SHa：比熱（空気）　　　　（kcal／4（9・℃）

　SHd：　〃　（燃焼乾ガス）　（　　〃　　）

　SHw：〃　（水蒸気）　　　（　　〃　　）
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（3－68）

（3－69）



SHs

h

m
L1

比熱（灰またはスラグ）　（kca1／kg・℃）

水分蒸発潜熱　　（kcal／kg）

灰の溶融熱　　　（

炉の放熱損失比率

：　）

o

（入熱）＝（出熱）とおいて，未知数について解く。

自燃限度を求める場合はF＝0としてCgについて解く。

左辺はドライベースの含水率となり，

1°°ｾCg－｛（Qil＋Q・・＋Q・・）・（1・－Li）－Q・2－Q・4　－Kl｝rk・

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－70）

但し，Kl＝10×（100－VSg）×Sg×m＋Gd＋SHd×（T3－To）

　　　K2＝1，000×Sg×｛h十SHw×（T3－To）｝

　溶融炉のように，助燃が必要となる炉の場合はCgを．与えて，　Fについ

て解くと，

　F＝｛Qo1十Qo2十Qo4－（Qi1十Qi3）×（1－L1）十K1｝A（2　（kg／日）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－71）

　但し，K1＝（C3×SHd＋Gw×SHw）×（T3－To）

　　　　　　　－Ao　1×E1×（Tl－To）×SHa×（1－Ll）

　　　　K2＝｛Cl×（T1－To）×SHa十HF｝×（1－L1）－C

　　　　　　　－C2×SHd×（T3－To）

　　　　　　　　　　　　　　H，　　　　　　　　　　　　　　　　十2．0）×E2　　　　C1＝1．29×（　0．85×
　　　　　　　　　　　　　1，000

　　　　C・－1・11・k、。’。・1・3・＋12・・（・85・｛08。＋2・・）・（E・－1）

　　　　C3＝Go1十AOi×（E1－1）

　熱処理一流動層炉の場合は，乾燥機がなく入口含水率がきまっているた

め，空気過剰率を求める。E1について解くと，重油量・F＝0の場合は，

　El＝｛Qo1十Qo2＋Qo4－（Qil十Qi3）×（1－Ll）＋Kl｝／K2

　但し，K1＝｛（Gol－Ao1）×SHd十Gw×SHw｝×（T3－To）（3－72）
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K2＝Ao　1×｛（T1－To）×SHa×（1－Ll）一（T，－To）×SHd｝

　熱処理一階段式炉の場合は，重油量F＝0のとき，循環排ガス比率を求

める，rについて解くと，

　r＝｛Qol十Qo2十Qo3－（Qi1十Qi2）×（1－Ll）｝／K　　　　（3－73　）

　但し，K＝Aol×｛（T2－Tn）×SHd×（1－L1）一（T，－To）×SHd｝

次に焼却（溶融）設備の熱収支をとり，余剰蒸気量を求める。

焼却（溶融）設備の熱収支

　（入　熱）

　　①ヶ一キの保有熱

　　　　Qil＝10×Sg×Hvs×VSg　　（kca1／日）　　　　　　（3－74）

　　②重油の保有熱

　　　　Qi2＝F×H・　　　　　　　（kcaレ／日）　　　　　　　　　（3－75）

　　③水分凝縮潜熱（冷却塔）

　　　　Qi3＝W×h　　　　　　　（kcal／日）　　　　　　　　（3－76）

　（入熱計）　Qi＝Qi，　十Qi，十Qi3　　　　　　　　　　（3－77）

（出　熱）

①排ガス保有熱

　　　Qol＝（Gd×SHd十G’w×SHw）×（T6－To）（kcal／日）（3－78）

②冷却排水保有熱

　　排ガスをT2℃（冷却塔入口）からT6℃（冷却塔出口）まで降温す

　るのに要する熱量と等しく，

　　Qo2＝（Gd×SHd十Gw×SHw）×T2－（Gd×SHd＋G’w×SHw）×T6

　　　　＝Gd×SHd×（T2－T6）十SHw×（Gw×T2－Gxw×T6）（kcal／日）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－79）

③潜熱（ケーキ水分蒸発，灰の溶融）

　　Q・3－1・・…S・×（1°告Cgh＋1°冨Sgm）（・・a1／日）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－80）
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④　蒸気保有熱

　　Qo4＝Qs×h　　　　（kcal／日）　　　　　　　　　　　　　　（3－81　）

⑤　灰（スラグ）の保有熱

　　Qo5＝10×Sg×（100－VSg）×（T8－To）×SHs　（kcal／日）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－82）

⑥　放熱損失

　　Qo6＝Qi×L2　　（kca1／日）　　　　　（3－83　）

（出熱計）　Qo＝Qo1＋Qo2＋Qo3＋Qo4＋Qo5＋Qo6　　　（3－84）

　但し，T6：冷却塔出口温度　（℃）

　　　　　L2：焼却（溶融）設備の放熱損失比率　←）

　　（入熱）＝（出熱）とおいて，蒸気量Qsについて解く。

　　　Qs＝｛（Qi，＋Qi2十Qi3）×（1－1」2）－Qo1－Qo2－Qo3－Qo5｝／h

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－85）

以上の式を用いて，流動層炉，階段式炉，溶融炉について，熱収支計算を行

なった。

　　図3．24に流動層炉の有機物量（VSg）　と自燃限度の乾燥ケーキ含水率

　の関係を示す。この図より炉出口温度900℃の時の自燃限度をドライベー

ス（Wd）で表わすと，

　　Wd＝3．625VSg－40　　　　　　　　　　　　　　（3－86）

　ウェットベースで

　　　　　362．5VSg－4，000　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－87）　　Ww＝　　　　　3．625VSg十　60

　となる。

一418一



　階段炉では，自然限度が50％をこえた場合はストーカ上で燃焼が困難

となるため，乾燥機で50％まで乾燥させる。図3．25に階段炉での有機物

量と自燃限度の関係を示す。

　この図より階段炉の炉出口温度900℃の時の自燃限度はドライベースで

Wd＝2．40VSg－25 （3－88）

　ウェットベースで

　　　　　240VSg－2，500
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－89）　　Ww＝　　　　　2．40VSg十75

となる。

　溶融炉の場合も流動層炉と同様に自燃限度を求め，エネルギー量を求め

たが，自燃限度が15％未満になった時は15％まで乾燥し助燃するもの

として計算した。これは溶融炉の構造上，前述のように低含水率の乾燥ケー

キは溶融が困難となるためである。図3．26に溶融炉の自燃現度の関係を示す。

　この図より自然限度はドライベースで

Wd＝1．30VSg－52
（％） （3－90）

　ウェソトベースで

　　W・一七＝（％）　（・－91）

　ケーキ含水率を15％としても有機物量（VSg）54％以下になれば溶

融炉では自燃できなくなり補助燃料が必要となる。図3．26よりその時の

助燃油量Fは

F＝－6．7VSg十362（aTds） （3－54）

となる。

　熱処理プロセスの場合は，脱水ケーキ含水率が50％と低く，有機物量

も多いため自燃する。そのため流動層炉では炉出口温度を900℃になる

よう空気比を求めその条件でのエネルギー量を算出した。階段炉では炉出

　　　　　　　　　　　　　　一419一
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重油量とVSの関係
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口温度を，900℃になる循環排ガス量を求めた。発生する熱は廃熱ボイ

ラーで蒸気として回収する。

　この余剰蒸気量と汚泥の有機物量との関係を図3．27，28，29に示

す。このように流動層，階段炉では自燃可能で補助燃料は不要であるが，

乾燥に必要な蒸気と炉で余剰となった蒸気の差を専焼ボイラーで発生する

必要がある。そのため補助燃料は専焼ボイラーで必要となる。

　流動層炉の場合図3・27より薬注汚泥に対する余剰蒸気量は炉出口温度

　900℃で

　　　4，000

　余
　剰
　蒸
　気
　量　　　3，000
　Qs
（kg／tds）

2，000

1，000

　　　　40　　　　　　　　60　　　　　　　　80

　　　　　　　　有機物量VSg（％

図3．27　流動炉における余剰蒸気量とVSの関係
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階段炉における余剰蒸気量とVSの関係

余剰蒸気量⑨

4，000

3，000

（kg／tds）

2，000

1，000

　　ち
　　　　40　　　　　　　　60　　　　　　　80
　　　　　　　　有機物量VSg㈲

図3．29溶融炉における余剰蒸気量とVSの関係
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　　　Q47－Q30＝51．2VSg－500（kg／Tds）　　　　　　　　（3－93）

　　熱処理汚泥に対して，

　　　Q47－Q30＝24．9VSg十500　（kg／Tds）　　（3－94）

同様に階段炉の場合図228より炉出口温度900℃で薬注汚泥に対し

Q，，－Q30＝54．oVSg－300（㎏／Tds）

熱処理汚泥に対し

Q4，－Q30＝62．　OVSg－600（kg／Tds）s）

溶融炉の場合図3．29より

　有機物量54％以上で

　　　Q47－Q30＝34．9VSg－100（kg／Tds）

　有機物量54％以下で

　　　Q47－Q30＝1，650（kg／Tds）

と一定となる。

（3－95）

（3－96）

（3－97）

3．2．4　電力量の算出

　　焼却設備の機器はバーナー設備や灰出し設備等小さな電動機と排風機等

　の大容量機器とがある。そこで電力量は主要負荷として①ヶ一キ供給設備

　　（乾燥汚泥の切出し装置，コンベア，定量フィーター等），②押込ファン，

　③排ガス循環ファン，④電気集塵機および⑤誘引ファンとし，物質収支，

　熱収支計算からそれぞれの負荷を計算する。その他の小さな機器の負荷は

　主要機器の負荷の20％とし，焼却設備の全電力量をもとめた。

　①ヶ一キ供給設備

　　機器としては，乾燥ケーキホッパーとベルトコンベアーおよび定量フィ

　ーダーである。各機器の動力を理論計算よりもとめる。
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。乾燥ケーキホッパー

　⑤搬送能力　Q9（m3／日）＝Q9／24（m3／H）＝Q9／24（t／H）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（見掛比重1．0）

　⑤　ホッパー容量V　　6時間分貯留とすると

　　　　　　　　　　　　　　　　V＝Qg／24×6＝Qg／4（m3）

　⑥　　　ホ　ッ　ノ〈一寸法Lヒ

　　　　　el：e・・e・一・・…　　　ノー／努

　　　　　41＝2×η

　　　　　e2＝　1×η

　　　　　43＝1×η

　　　　　e1．92．e，＝　2・η3＝Qg／4　　図3・30　ホッパー寸法図

　　　　　　　　　　．°．　 η＝O．5●3〆Qg

　　　　∴e1－3〆Q、

　　　　　42＝3ゐ9／2

　　　　　e，－3fQ、／2

　⑤　スクリュー寸法

　　　スクリュー各部の寸法を右図のよ

　　　うにし，各寸法をdを基準に比率

　　　設定する。

　　　　　d＝軸径

　　　　　D＝スクリュー径＝1．5d

　　　　　P＝ピッチ＝0．75d
　　　　　　　　　　　　　　　　　　　図3．31　スクリュー寸法図
　⑦　搬　送　量

　　　搬送量Qg／24は次式で表わすことができる。

　　　　　Q・／24－m・｛・・・・…（｛i－D2一葦d2）・P｝（rf／H）

　　　ここで　　m＝スクリュー本数

　　　　　　　　n＝　　〃　　回転数（rpm）

　　　　　　　　9＝充填率＝1．0

　　　　　　　　　　　　　　　424一



　　⑤できめた寸法比を上式に代入すると，

　　　　Q・／24－m｛6・…1…（牙・2・・2・d2－fd2）・・75d｝

　　　　　　　＝442m・n・d3

　　　　∴Qg＝1060・m・n・d3

　　　　　m；Qg／（1060・n・d3）

⑤　搬送動力kWl

　　　　　C×9×Qg／24
　　　kWl；
　　　　　　　367

　　　　kWl＝所要動力

　　　　C＝運搬物の性質による係数

　　　　e・＝＝搬送長さ≒el＝Qg

　　　　　15×3fQ、×Qg／24
　　kW1＝
　　　　　　　　367

　　　　　　　　　～4　　±
　　　　＝17．0×10　　　　　　　　　　×Qg3

⑪　ケーキ底圧抗トルク

　　　D・＝スクリュー径

　　　d＝軸径

　　とすると，ケーキ底圧によって

　　発生するトルクは右図のように

　　なり，斜線部の重量が，半径

　　（D＋d）／4の位置に作用す

　　る。

　　スクリュー1本当りのトルクT1

　　（kgm）は，

　　　　　　　　　　　　　－425一

15

一　β1

d

43D－d

D
一

2

　　　　D十d
　　　　T

図3．32　ケーキ底圧



TFD Gd・e3×e、×Dfd・・…

　　＝125β，・43（D2－d2）

スクリューの本数をm本とすると全ト

ルクT（kgm）は，

　T＝m・T1＝125・4，・e3・m・（D2－d2）

⑤の寸法比を代入して　　D＝1．5d

　T＝125・41・43・m・1．25・d2

　　＝156・41・93・m・d2

①の式を代入して

　T＝156・e1・e3・d2・Q9／（1060・n・d3）

　　＝0．147・e，・e3・Qg／（n・d）

⑥の式を代入して

　T＝O．　1473　Qg・3　Qg／2・Qg／（n・d）

　＝0．0736・Qg／（n・d）

ここで

　n＝60　　（rpm）

　d＝41／10・（m）

とすると

　　　　　　　　！
　T＝0．0736・Qg3／（60・e1／10）
　　　　　　　　　5　　＝0．0736・Q99／（60・3〆Q、／10）

　　＝0．0123・Qg3

従って，所要動力kW2は

　　　　　　　　　　一426一



　　　kW2＝T×n／974

　　　　　　　　　　生

　　　　　　　　　　　1　　　　　　　　　　4　　　　＝7．58×10　・Qg3

①　電動機出力

　　　　kW1十kW2
　　　kW＝
　　　　　η

　　　　η＝総合機械効率

　　　　　　　バイエル

　　　　　　　サイクロ

　　　　　　　チ　ェ　ン

　　　　　　　軸　　受

　　　　　　　初動抵抗

　　　　　　　　　一4
　　kW＝

（n＝60rpm）

＝0．0123・Qg3・60／974

0．92

0．92

0．9

0．9

0．7

　　　　　　　　　　　　　417．0×10　十7．58×10－4）×Q言

　　　　　　　0．92×0．92×O．9×0．9×0．7

　　　　　　　　　　　　ま
　　　　＝o．00661・Qg3　（kW）

。ベルトコンベア

（3－98）

計量用の水平ベルトコンベアであるため，O．4kWとする。

oブイーター

　ホッパー部は小さいため，ケーキ底圧抗トルクによる動力は無視でき

　る。

搬送動力は

・¶一『旦
　　　　　C＝15

　　　　　4＝2

　とすると

kW1－15×2R駕Qヲ／24

　　＝34×10－4×Qg

　　　　　　　　　　　　－427一



電力機出力kW

　kW＝旦L

　　　η

　　η＝総合機械効率

　　　　　バイエル

　　　　　サイクロ

　　　　　チ　ェ　ン

　　　　　軸　　受

　　　　　初動抵抗

　　　　　　　4　　　34×10　×Qg

0．92

0．92

0．9

0．9

0．9

　　　kW＝　　　　　0．92×0．92×0．9×0．9×O．7

　　　　＝O．　00914×Qg　　（kW）　　　　　　　　　　　　　　　　（3－99　）

　以上の結果，乾燥ケーキ供給設備の動力合計は，

　　　　　　　　　　1　　　P＝O．00661Q93十〇．00914Q9十〇．4　　kW　　　　　　（3－100）

となる。

②　送風機設備

　送風機設備としては，押込ファン，排ガス循環ファン，および誘引ファ

ンとがある。送風機の動力は次式で計算できる。

　　　P－、？S／ilElx。p〈，×（2袈T1）kW　　（・－1・1）

　ここでF1は送風量　　　（Nm3／加の

　　　　T、は送風温度　　℃

　　　　P1は圧力　　　　（mm　Ag）

　　　　ηはファン効率　0．5

各ファンごとの電力量を表3．19に示す。

③　電気集塵機

　図3．27に処理風量に対する電気容量の関係を示す。この図の回帰直線

より電気容量は（3－102）式となる。

　　　　　　　　　　　　　　－428一



　　30

　　28

　　26

震24
竃、、

（kW）

　　20

　　18

　　16

　　14

　　12

　　10

型式：湿式電気集塵機

負荷

　集塵電極

条件

　入ロダスト濃度　 3g／Nm3
　出［コ　　　　　　0．3g／Nm3

　　　0　　　20　　 40　　 60　　80　　100　　120　　140　　160　　180　200

　　　　　　　処理風量（Nm3／min）

　　　　図3．33　電気集塵機の電気容量

P＝0．027F6十19．8　　kW　　　　　　　　　　　　　　　　（3－102）

ここでF6は排ガス風量　（Nm3／’Min　）

　以上焼却設備での各々のエネルギー量の算出式をもとめたが図3．34に

これら各式を用いての焼却プラントのエネルギー量の算出フローチャート

を示す。

5．2．5　薬品量の算出

　　焼却炉に於ける薬品は汚泥に含まれている硫黄によるSOx除去用と汚泥

　　中のC1除去用のNaOHである。汚泥中のS分とCl分を汚泥中の有機物量

　　（VSg）60％の時に硫黄分を0．004kg／kg　ds塩素分をO．　O　O　O　3　kg／㎏dsとす

　　る。それぞれVSgの関数とすると排ガス中に出るS分は

　　　　　　0．004kg／／kgds
　　　　　　　　　　　　　×VSg／100；6．67×10－5VSg　kg／kg　ds（3－103）　　　　　S＝
　　　　　　　　　0．6

　　　　　　　　　　　　　　　　－429一



表3．19　焼却設備の電力量

主要負荷名称 条　　　件
台数

因　　　子 負荷量（kW）

ケーキ供給設備
ケーキ6時間分を貯留す

1式 Qg（耐／日）

　　　　　4
O．oo661・Q♂「十〇．oo914・

@　　　　　Qg＋o．4

F1×P1　（273＋T1）　　　　×

押込　フ　ァ　ン
予熱空気量（T1℃）を所定

ﾌ圧力で押込む
・1台

Tl（℃）

e1（Nrn’／ntin）
@　（流動）1500mAgP1ニ（階段）500

@　（溶融）100

6120×0．5　　273

iファン効率α5）

循環排ガス量（T2℃）を
樺閧ﾌ圧力で循環させる。
i通常は階段炉方式のみ）

F2×P2　　　（273十T2）　　　　×

排ガス循環ファン 1台

T2（℃）

e2（Nmソ⇒
@　（流動）1600皿ψ9P2＝（階段）600

@　（溶融）200

6120×0．5　　273

iファン効率α5）

電気集塵機
湿式電気集塵機

?鴻_スト濃度3g／N耐
o口　　〃　　0．3g／N㎡

1台 F6（Nmソ㎜） 0．027×F6＋19。8

F6×P6　　（273十T6）

誘引　フ　ア　ン

排ガス量を所定の圧力で

r出する。（温度T6℃） 1台

T6（℃）

e6（Nmソ㎜）

o6ニ500㎜Ag

　　　　×
U120×0．5　　　273

iフアン効率0．5）

主要負荷合計

　　　一6P．20×10　×｛F1・P1・（273十T1）十F2・P2・　三1
i273＋T2）＋F6・P6・（273＋T6）｝＋o．oo661・Q♂十〇・00914・Q9＋o・027・F6＋20．2　　（kw）

全負荷合計
（主要負荷合計）

@　　　　　×1．25

　　　一6P．50×10　×｛F1・P1・（273十T1）十F2●P2・

i273＋T2）＋F6・P6・（273＋T6）｝＋o．oo826・Qg＋

O．014・Qg十〇．0338・F6十25．3　　　（kw）

負　　荷　　率 0．8

運　転　時　間 24H／日

電　　力　　量

　　　一5Q．88×10　×｛F1・P1・（273十T1）十F2・P2・

i273＋T2）＋F6・P6・（273＋T6）｝＋o・159・Qg＋

{o．219・Q9＋o．649・F6＋486　　（1醐／日）
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ケーキのVS
VS当り発熱量

焼却（溶融）炉熱収支計算

階段炉で自燃限度が

50％を越える

溶融炉で自燃限度が
15％以下である

自燃限度≧脱水ケーキ含水率

汚泥処理プロセス全体の蒸気収支計算

乾燥ケーキ含水率

　　　　　　　＝50％

焼却炉熱収支計算

溶融炉熱収支計算

　　　専焼ボイラーの仕様決定

　　　　　　　　終了

図3。34　焼却プラントの計算手順

　　　　　　　　　　　一431一

循環排
ガス量

所　要
重油量

口貯一・の流れ綾わす・



またC1分は

　　　　　C1－°°°°芸1／kgds×VS・／…一・・1・・’6VS…／kgd・

　除去されるSおよびC4のモル数より必要なNaOH量Z（Na　OH）を算出する。

　　　Sの除去率を90％，

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　40
　　　　　　Z（N・OH）＝6・67×1°－5×VS・×°9×MVS・×1°3

　　　　　　　　　＋・・1・－6×VS・×・95・｛錯VS・×…

　　より

　　　　　　Z（NaOH）＝0．155VSg　kgNaOH／T　ds　　　　　　　（3－104）

5．2．6　焼却プラントの用水量の算出

　　　焼却プラントで用いる工業用水は，排ガス処理での冷却塔の冷却水や，

　　吸収塔での補給水，電気集塵機での洗浄水等である。排ガスの処理フロー

　　は図3．20に示すように炉の形式に関係なく，冷却塔，吸収塔，湿式電気

　集塵機および白煙防止器である。

　　　冷却塔での冷却水量は，排ガスを冷却塔入口温度（T3℃）から，出口温

　　度（T5℃）まで冷却するに要する熱量に比例する。この熱量は（3－79）

　　式に示したように，

　　　Qo2；Gd×SHd×（T2－T6）十SHw×（Gw×T2－T’w×T6）　（kcaレ／日）

　　である。冷却水温度を20℃，冷却排水温度を30℃とすると，所要冷却水

　　量は，

　　　1仰。。雫，。一、。）－Q，／1・・…（㎡／日）

　　　焼却（溶融）設備用水としては，冷却水が量的に大部分を占めるため，

　　吸収塔補給水，EP洗浄水等，その他の用水量を冷却水量の10％を見込む。

　　　従って，焼却（溶融）設備用水量Q41は，

　　　Q41＝1．1×Qo2／10，000

　　　　　＝1．1×10－4×Qo2　（㎡／日）　　　　　　　　　　（3－105）

　　　　　　　　　　　　　　　　－432一



第4節　共通プラント

4．1　専焼ボイラー設備

　　プロセス全体での蒸気量収支をとり，もし不足する場合は本設備から不足

　分蒸気を供給する。バーナーは重油・消化ガス混焼タイプとする。電力量は

　発生蒸気量の関数として表わすことができるが，ボイラーでの所要重油量は

　不足蒸気量の関数となる。つまり，消化を含むプロセスの場合，電力量は重

　油と消化ガスを焚いた全蒸気量に対して求められるが，ボイラーでの所要重

　油量はそのうちの不足分の蒸気量に対応する量となる。

　　表3．20に専焼ボイラーのカタログよりもとめた，発生蒸気量に対する電

　力量と所要重油量を示す。専焼ボイラーの電力原単位は発生蒸気量T当りで

　もとめる。電力量はボイラーの規模により異なるが，計算値では平均2．96

　珊／Tsteamとした。

　　重油量は，所用蒸気量をQ48（換算t／日）とすると

　　　　　　　　1000×539．6
　　　　Q48×　　　　　　　　　　　　　　　＝74．　3・Q48（L／日）　　　　（1－106）
　　　　　　0．8×10200×0．89

　但し，

　　　　重油発熱量　　10200kcal／kg

　　　　　〃比重　　　　　0．89kg．／L

　　　　ボイラー効率　　　80％

表3．20　専焼ボイラーの電力量

換算蒸発量

ﾀ際　　〃

1200kシ／H

@1392
4800kg／H

@5566
　12000k＆／H

P3916（12kg／品）

バ　ー　ナ　モ　ー　タ 0．75kW／0．53醐／H 0．75kW／0．53酬／H 0．75kW／0．53㎜／H

ポ　ン　プモ　ー　タ 0．4kW／0、28　　〃 0．4kW／0．28　　〃 0．75kW／0．53　〃

押　込　フ　ア　ン 2．2kW／1．76　　〃 11kW／77　　　〃 30kW／21　　　〃

電　　力　　量

オイルプレヒータ 2kW／1．8 6kW／5．4　　　〃 14kW／12．6　　〃

合　　　計 4．37蹴／H 13．1醗1／H 34．7酬／H

ton蒸気当り（実際） 3．64酬／T 235醐／T 2．89

平　　　均 2．96㎜／T
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4．2　脱臭設備

　　脱臭設備は二塔薬液洗浄方式（酸化液，還元液の洗浄）である。脱臭風量

　は各プロセスフローごとに変えている。即ち，フィルタープレス，真空脱水

機の場合が最も少なく，熱処理プロセスの場合はその2倍の風量とした。

　　所要電力量，所要薬品量とも処理風量の関数とした。

　　脱臭風量Gm3／hrとする。第2編の図3．68の処理フローで示すように第

　1塔は次亜塩素酸ソーダー100mg／e液溶による酸化と第2塔では，亜硫

　ソーダー（2000mg／4）とチオ硫酸ソーダー（600mg／e）による還元方

　式である。

　　新水補給は第1塔で脱臭風量の3％，第2塔で2％とする。新水補給水量は

　　　第1塔の補給水量

　　　　W，＝G×1．293×0．03×10－3＝3．88×10－5G　m『／hr　　　（3－107）

　　　第2塔の補給水量

　　　　W，＝G×1，293×0．02×10－3＝2，59×10－3＝　2．5　9×10－5G㎡／hr

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－108）

　　次亜塩素酸ソーダーの消費量は注入率を0．015g／N㎡，また塔底濃度を

　100mg／eとすると

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　－5　　Z（NaClO）＝G×0．015十100×2．59×10　G

　　　　　　　　＝0、0176G　　　 g／hr　　　　　　　　　　（3－109）

　　チオ硫酸ソーダーは，第2塔での新水補給水分量を追加するものとする。

　塔底濃度600mg／eとすると必要チオ硫酸ソーダーは

　　Z（Na2　SO3）＝600×2．59×10－5G＝1．55×10－2G（g／hr）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－110）

　　また硫酸は同様に塔底濃度700mg／eとすると

　　Z（Na2S　04）＝700×2．59×10－5G＝1．81×10－3G（g／hr）　（3－111）
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　また亜硫酸ソーダの塔底濃度を2000㎎／eとすると

　Z（Na2SO3）＝2000×2．5　9×10”5G＝5．18×10－2G（g／hr）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－112）

　苛性ソーダの塔底濃度は12，000mg／9とするとNaOH量は

　Z（NaOH）＝12，000×2．59×10－5G＝3．11×10－1G（g／hr）

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　（3－113）

となる。

　一方電力量は今までの経験により

　　　P＝O．00541　　　　珊1／Nm3　　　　　　　　　　　　　　　　（3－114）

　とする。一方脱臭風量は，汚泥棟の建築寸法で決められるが今回は，Tds

当りの臭気ガス量を1100　Nm3／Tdsとした。

4．3　分離液処理設備

　　熱処理プロセスの場合，高濃度の分離液が発生する。そのため長時間曝気

　法による分離液処理設備を設ける。この場合，電力量はほとんど曝気用プロ

　ワーと返送汚泥ポンプの動力となる。表3．21に実績による各規模での電力消費

量を示す。この結果汚水量当りではそれほど処理規模の影響を受けないため

　分離液処理設備の電力原単位は4．64㎜／m3とした。

　　　　　　　　　　　表3．21　熱処理分離液の電力量

対象汚泥量 4．OTds／日 10tds／日 平　均　値

処　　理　　水　　量

d　力　消　費　量

d力原単位㎡当り

510m3／日

Q493．7kW／日

@4．89㎜／m3

220m3／日

X64kW／日

S．38酬レ／m3 4．64醐／m3
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第4章汚泥処理システムの評価

　以上，各プロセスごとのエネルギー

算出式をもとめたが表4．　1～4．3にこ

れら各プロセスでの算出式を示す。こ

れら汚泥処理プロセスのコスト評価用

のプログラムの構成を図4．1に示す。

また，この計算式をもとにした計算

フローを図4．2に示す。また参考の

ため本論文の最後にこの汚泥処理シ

ステムのエネルギー量算出プログラ

ムを示す。

　生脱水および熱処理プロセスにつ

いて計算した結果を図4．3a．b．cに

示す。処理規模は20tds／日であり，

これは水処理系流入水量として約

100，000m3／日に対応する。各々図

は流入汚泥中の有機物量が60，7

0，80％にっいて行ったものであ

る。図中の3％，4％，5％とある

のは，濃縮汚泥濃度を示し，おのお

の混合濃縮，分離濃縮，二段濃縮を

表わしている。

　ター

@画面設定，各種宣言文
炎咊l設定，定数設定

入計算範囲，使用プリンター

^イプの入力

パラメータの読込み
?D処理プロセスフローの読込み

諸数値の設定
vロセスフローに応じた各点濃度
�菶ｦ等の設定

物質収支計算
]価計算に必要な物質量の収支計
Z
エネルギー量の計算
e単位プロセスの所要エネルギー
ﾊの計算

集　計
蒲vエネルギー量の集計

コスト計算
e単位プロセスのランニングコス
g計算

N

出力
ｨ質収支．エネルギー量，コストの
@　　出力

v算範囲を越えた

@　エンド

図4．2　計算フローチャート
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表4．1　汚泥処理．単位プロセスの電力量

単位フ’ロセス 因　子 電　　力　　量　　（酬／日） 備　考

処　理　規　模
（S｝＋S2）〈

@　　1tds／日
1tds／日≦（S1十S2）≦4　tds／日

4tds／日く
@　　（S1＋S2）

薬注
混　合　濃　縮

ｪ　離　濃　縮

�@段　濃　縮

376×（SIlS2）

Q00×（Sl＋S2）

Q20×（S1斗S2）

1－6．67x（S1＋S2）＋44．3　｝×（SI＋S2）

o＿11．3×（S1＋S2）＋212｝×（S1＋S2）

o＿12．7×（S1＋S2）＋233｝×（S1＋S2）

176×（S1＋S2）

P66×（S1＋S2）

P82×（S1＋S2）

綱
混　合　濃　縮

ｪ　離　濃　縮

�@段　濃　縮

S1，　S2 43．7×（S1斗S2）

Q05×（S1斗S2）

Q26x（S1＋S2）

一783×（S1＋S2　十5L6　　×　　S1十S2）

o＿12．7x（S1十S2）十218｝×（S1十S2）

o＿13．7×（S1十S2）＋240｝x（S1十S2）

20．2×S、＋S2）

P67×（S1＋S2）

P85x（S1＋S2）

処　理　規　模 RF・，2．5m2 2．5mZ〈RF＜13m2　　　　　・．一・．．．「 13m＜RF
真空脱水機 RF，　T 3，36×RF×T （－0．143・RF＋3．72）×RF×T 1．85×RF×T

RF；所要
F過面積㈲または炉布

ﾐ（m
s；稼動時
ﾔ（醜）

一処　理　規　模
RF、50耐 50m2＜RF＜150mZ 150m2≦RF

　　　　・tィルターフレス RF，　T 0524×RF×T 2．68×RF→）慨RFxT 0．363×RF×T

薬注

処　理　規　模 Q7／T．1m／H 1耐／H〈Q7／T＜4．6mソH 4．6m／HQ7／T

遠心脱水機 Q7．　T 7，76×Q7 （－1・38・Q7／T＋9・14）×Q7 2．80xQ7

処　理　規　模 RF≦、3m 3m＜RF＜9m 9m・．RF

　　　　・xル　トフレス RF，　T 8．91XRF×T
（0．0375×RF2－0．686×RF410．6）
@　　　　　　　　　　　　×RF×T

7．42×RFxT

処　理　規　模 100r∀日くQ5 100mj／日≦Q5≧360mソ日　　　　　　　　　　　　　　． 360m／日くQ5
熱処理

熱処理設備 Q5 6．6×Q5 （298／Q5＋3．62）×Q5　　　　　　　　　　　・．一一

@150mし、RF　　　　一
処　理　規　模 RF≦50耐 50耐くRF〈150m2
フィルターフ）ス

@　（無薬注） RF，　T 0．494×RF×T
　　　　一〇418Q，50×RF　　×RF×T 0342×RF×T

入ロ汚泥濃度C8 20％ 30％ 40％設乾

ﾓ 蒸気式バト）レトライヤー C8，Cg，S8 （35×Cg＋30）×S8 （2．8×Cg喝2）×S8 （2，6×Cg－98）×S8

2．88×10－5×｛F1・P1・（273十丁1）十F2・P2・（273十T2）十F6・P6・

i273＋T6）｝＋o．159×Qご／3＋o，219×Qg＋o．649×F6＋486

流動層焼却炉

i排ガス循環無し）

K段式殿「炉
i排ガス循環有り）

ﾄ却溶融炉
i排ガス循環無し）

F｜．P1．Tl

e2，PヵT2
e6，　P6Tθ

@Qg

静．IL設定値 流動層焼却炉 階段式焼却炉 表面溶融炉

Pl

o2
o6

1500皿田Ag

i1600㎜Ag）

@500⑩Ag

500㎜Ag
U00㎜Ag
T00皿ロAg

100㎜Ag
i200m」㎏）

T00皿nAg

F1，P1，T1；

沚档tァン
ﾌ流量（Nmン／
轟ﾓ）

ﾃ圧（mAq）
ｷ度（℃）
e2，P2，T2；

rガス循環
tァンの流
ﾊ，静圧，

ｷ度
e6．P6，T6；

U引ファン
ﾌ流量，静
ｳ，温度

処臭
攝ﾝ備気

二液洗浄式 QF 0，0541×QF
QF；脱臭風
ﾊ（Nm／日）

妙塾願

長時間曝気槽 Q43 4，64×Q43

宥蔚

用水供給等 全体の電力量の3％

橿舗7焚

蒸気供給 Q48 2，96xQ48

延　流理水

水処理系 QR 0．3×QR
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表4．2　汚泥処理単位プロセスの薬品量

単位プロセス 因　子 薬品名 薬　　　品　　　量 備　考

調 真空脱水機 石　　　　　　灰 （－187×C5十1120）．S5　　　kg／日
質 S5
脱水

薬注 　　　ouイルターフレス 塩化第二鉄 （－　　20×C5十　　155）．S5　　　　〃

設 遠心脱水機 C5 ポ　　リ　マ　　ー （－1．88×C5十　　17」4）．S5　　　　〃

備

ベル　トプレス ポ　　リ　マ　　ー （－　　　2×C5十　　　1．5）　．　S5　　　　　〃

焼
却
溶

融 全 方　式　共　通 SL，Sg 苛性　ソ　ー　ダ 0．155xV　Sg×Sg　　　　　　kg／日 100％濃度換算値
設
備

臭 次亜塩素酸ソーダ o．0002　　×QF　　　　　　　　　　kg／日 100％濃度換算値
気 亜硫酸ソーダ o．oooO6　×QF　　　　　　　　　　〃 〃

処理

二 液　洗　浄　式 QF チオ硫酸ソーダ o．oooO155×QF　　　　　　　　　　　〃 〃

設 苛性　ソ　ー　ダ o．00009　xQF　　　　　　　　　　　〃 〃

備 硫　　　　　　酸 o．oooo142×QF　　　　　　　　　　　〃 〃

表4、3　汚泥処理単位プロセスの重油，蒸気量

単位プロセス 因　子
重　　油　　量
@（‘／日）

蒸　　気　　量
ikgsteam／日） 備　　　考

熱処理設備
Q5，　PH

oR，　A22

（所要）

o90．1十（　0．0152十〇．829x

@　　　PH@　　　　　　）×A22｝×Q5　　　PR－PH

PR；反1芯圧力（kg／cm2

Eabs）

oH；反応温度での飽
a蒸気圧（　〃　）
`22；空気吸込率
@　（Nmン％n汚泥）

乾燥設備

蒸気式パドル

@ドライヤ

C8

bg

r8

（所要）

E1・49…5×・己一よ・・

@　　　　　　73・8｝×S8

薬注

緖ｮ

蒸気（余剰）

p47－Q：～o＝（512VSg－

@　　　　500）・S、kg／日

自燃限度含水率

R62．5VSg－41000

流動層焼却炉

rガス循環無）

Sg

uSg

3．625VSg→．60
熱処理方式

蒸気（余剰）

p47－Q30＝
@　（24．9VSg十500）’Sgkg／日

薬注方式 蒸気（余剰）

p47－Q30＝（54VSg－
@　　　　300）・Sgkg／日

自燃限度含水率

Q40VSg－2，500

階段式炉
i排ガス循環有）

Sg

uSg
2．40VSg＋75

熱処理方式

Q47－Q30＝（62VSg－
@　　　　600）・Sg　kg／日

自燃限度含水率

P13VSg－3，500
溶融　設備

　．溶融炉

i排ガス循環無）

Sg

uS8

（－6．7　・VSg　・VSg≦54

@　　＋362）・S，〃日

蒸気（余剰）

p47－Q3。＝（34．9VSg－

@　　　　100）・Sg　kg／日

Aし，VS、≦54で

p47－Q30＝L650・Sg　kg／日

1．13VSg＋65

74．3Q48
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図4．3a　汚泥処理設備のランニングコスト評価VS60％

凡 処　理　シ　ス　テ　ム
　　　　　　　　単位（千円／Tds）

n　　lO　20　30　40　50　60　70　80　90

3％一生脱水→FP→流動炉
R％一生脱水→FP→階段炉
R％一生脱水→Fp→溶融炉

3％一生脱水→Bp→流動炉
R％一生脱水→BP→階段炉
R％一生脱水→Bp→溶融炉

7　8　9

3％一生脱水→真空→流動炉
R％一生脱水→真空→階段炉
R％一生脱水→真空→溶融炉

、

10，

P1．

P2。

3％一生脱水．→遠心→流動炉

R％一生脱水→遠心→階段炉
R％一生脱水→遠心→溶融炉

＼4％一生脱水→FP→流動炉
S％一生脱水→FP→階段炉
S％一生脱水→FP→溶融炉

，＼・

13．

P4．

P5．

16．

P7，

P8．

4％一生脱水→Bp→流動炉
S％一生脱水→BP→階段炉
S％一生脱水→BP－・溶融炉 ∨呂、：療，白，

、s19．

Q0．

Q1．

4％一生脱水→真空→流動炉
S％一生脱水→真空→階段炉
S％　生脱水．→真空→溶融炉

●、層♂冊w　　、

、“ @　　　，

、：Σ潟

22．

Q3．

Q4．

4％一生脱水→遠心→流動炉
S％一生脱水→遠心→階段炉
S％一生脱水→遠心→溶融炉

s　　　　、

．　×

25，

Q6，

Q7．

5％一生脱水→Fp→流動炉
T°・一生脱水→Fp・→階段炉

T％一生脱水→Fp→溶融炉
28，

Q9，

R0，

5％一生脱水→BP→流動炉
T％一生脱水→Bp→階段炉
T％一生脱水→BP・→溶融炉

，や　　　’

31．

R2．

R3．

5％一生脱水→真空→流動炉
T％一生脱水．→真空→階段炉

T％．生脱水→貞空→溶融炉

．sS　　，s，　：

．；s㌔

34．

R5．

R6．

5％一生脱水→遠心一→流動炉
T％一生脱水＾→遠心．→階段炉

T％一生脱水→遠心→溶融炉

・ち

・・文’◇

37，

R8，

R9．

3％一熱処理→FP→流動炉
R％一熱処理→FP→階段炉
R％一熱処埋→FP→溶融炉

’　．■　、

・：詫’・　化

s・s40．

S1．

S2．

4％一熱処理→FP→流動炉
S％一熱処埋→FP→階段炉
S％一熱処哩→FP→溶融炉 77 ｩ

43．

S4，

S5．

5％一熱処理→FP→流動炉
T％一熱処埋→FP→階段炉
T％一熱処埋→FP→溶融炉

＼

凡例

電力費　燃料費　薬品費上水費　処分費
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図4．3b　汚泥処理設備のランニングコスト評価VS70％

凡 処　理　シ　ス　テ　ム
　　　　　　　　　単位（千円／Tds）

O　　10　20　30　40　50　60　70　　80　90

3％一生脱水→FP→流動炉
R％一生脱水→FP→階段炉
R％一生脱水→FP→溶融炉

】

3％一生脱水→BP→流動炉
R％一生脱水→BP→階段炉
R％一生脱水→BP→溶融炉

7　8　9

3％一生脱水→真空→流動炉
R％一生脱水→真空→階段炉
R％一生脱水→真空→溶融炉

×

10．

P1．

P2，

3％一生脱水→遠心→流動炉
R％一生脱水→遠心→階段炉
R％一生脱水→遠心→溶融炉

13，

P4．

P5．

4％一生脱水→FP→流動炉
S％一生脱水→FP→階段炉
S％一生脱水→FP→溶融炉

16．

P7．

P8，

4％一生脱水→BP→流動炉
S％一生脱水→BP→階段炉
S％一生脱水．→BP→溶融炉

19．

Q0．

Q1，

4％一生脱水→真空→流動炉
S％一生脱水→真空→階段炉
S％一生脱水→真空→溶融炉

、

蕗 ×

22，

Q3，

Q4．

4％一生脱水→遠心→流動炉
S％一生脱水→遠心→階段炉
S％一生脱水→遠心→溶融炉

．．・〉駆　，．

崇㌔ξ鞘：ウ く居

25．

Q6．

Q7．

5％一生脱水→FP・→流動炉
T％一生脱水→FP→階段炉
T％一生脱水→FP→溶融炉

28，

Q9．

R0．

5％一生脱水一→BP→流動炉
T％一生脱水→BP→階段炉
T％一生脱水→BP→溶融炉

訟’・蹴

亡’”：謬÷■31．

R2．

R3，

5％一生脱水→真空→流動炉
T％一生脱水→真空→階段炉
T％一生脱水→真空→溶融炉 w藩．粥泣・・

34，

R5．

R6，

5％．・生脱水．→遠心→流動炉

T％一生脱水→遠心→階段炉
T％一生脱水→遠心→溶融炉

＼

37．

R8．

R9．

3％一熱処埋→FP→流動炉
R％一熱処埋→FP→階段炉
R％一熱処理→FP→溶融炉

40．

S1．

S2．

4％一熱処埋→FP→流動炉
S％一熱処理→FP→階段炉
S％一熱処理→FP→溶融炉

43，

S4．

S5．

5％一熱処理→FP→流動炉
T％一熱処理→FP→階段炉
T％一熱処理→FP→溶融炉

　凡例

電力費　燃料費　薬品費　上水費　処分費
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図4．3c　汚泥処理設備のランニングコスト評価VS80％

凡 処　理　シ　ス　テ　ム

　　　　　　　　単位（千円／Tds）

e　　10　20　30　40　50　　60　70　80　90

ふ誕　　v｝3％一生脱水→FP→流動炉
R％一生脱水→FP→階段炉
R％一生脱水→FP→溶融炉 ’購’漂　・ぷ’「’蒔路：’

’
4　5　6 3％一生脱水→BP→流動炉

R％一生脱水→BP・→階段炉

R％一生脱水→BP→溶融炉

．㌶・x：蹴

●漁渋：i’　ト・“i‘ ＼3％一生脱水→真空→流動炉
R％一生脱水→真空→階段炉
R％一生脱水→真空→溶融炉

・”・民・’・’・’・’

・秘：：：：；：≒’

競文♂　くz轍10．

P1．

P2．

3％一生脱水→遠心→流動炉
R％一生脱水→遠心→階段炉
R％一生脱水→遠心→溶融炉

’ぷ付酔を・’

十，・ 苔舘・

’　泣や宰’　・13．

P4．

P5．

4％一・生脱水→FP→流動炉
S％一生脱水→FP→階段炉
S％一生脱水→FP→溶融炉

’：’”鞘　　　’

’蕊苓’

：♪ぷ’・徐・，r16．

P7．

P8．

4％一生脱水→BP→流動炉
S％一生脱水→BP→階段炉
S％一生脱水→BP→溶融炉

糠蘂
’汀や：：：．”

泣泣：：：：治；：：：：：：s

〈・〉白榊♪％1パ÷

19，

Q0，

Q1．

4％一生脱水→真空→流動炉
S％一生脱水→頁空→階段炉
S％一生脱水→真空→溶融炉

♂ぐ”亡 、㌔☆、

・；：ト：：‘く：ン・蕗1：字

：：i：φ1：白

聾；≒：：靴c

22．

Q3．

Q4．

4％一一生脱水一＋遠心→流動炉

S％一生脱水．→遠心→階段炉

S％一生脱水→遠心→溶融炉

惑・：詫：：：〉：：：：：：

：“；；文儂：s；：： 亭・苓：≒：：：蕊㌔’

25，

Q6．

Q7．

5％一生脱水→FP→流動炉
T％一生脱水→FP→階段炉
T％一生脱水→FP→溶融炉

s甜．．・．照鞘く工

亡：“　’㌦》s

28．

Q9．

R0，

5％一生脱水→BP→流動炉　　　　　　　　　　　　＞

T％一生脱水〒→BP→階段炉
T％一生脱水→BP→溶融炉 ：・：・．・芯

31．

R2．

R3，

5％一生脱水　→真空→流動炉

T％一生脱水→真空→階段炉
T％一生脱水→真空→溶融炉 噺冗♂、ξ聯亡仲・潜

．A　　　壱5％一生脱水→遠心→流動炉
T％一生脱水→遠心一→階段炉

T％一生脱水→遠心→溶融炉

、　．

34．

R5．

R6．

37，

R8．

R9，

3％一熱処理→FP→流動炉
R％一熱処理→FP→階段炉
R％一熱処埋→FP→溶融炉 ウ

40．

S1．

S2，

4％一熱処理→FP→流動炉
S％一熱処理→FP→階段炉
S％一熱処埋→FP→溶融炉

43．

S4，

S5．

5％一熱処埋→FP→流動炉
T％一熱処哩→FP→階段炉
T％一熱処理→FP→溶融炉

　凡例

電力費　燃料費　薬品費　上水費　処分費
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1．　濃縮方式について

　図4．1を見ればわかるように，濃縮方式が高度になるに従って，プロセス

全体のランニングコストは，減少しているのがわかる。これは，どのようなユ

ニットプロセスの組合せの場合も言えることで，いかに濃縮設備が汚泥処理プ

ロセスのランニングコスト全体に与える影響が大きいかを示している。特に真

空脱水機のプロセスでは，その傾向が顕著であり，二段濃縮方式になると，他

の脱水機種と競合できる程度にまで，ランニングコストが減少している。

　熱処理プロセスの場合も同様の傾向にある。しかし，同じ混合濃縮方式で，

生脱水方式（例えばフィルタプレスやベルトプレス脱水方式）と比べると，

ランニングコストの総額には差がないが，費目の構成比がかなり異なっている。

即ち，生脱水方式の方が熱処理方式に比べて電力費の占める割合が小さく，そ

の分，薬品費が大きくなっている。

　総じて言えることは，濃縮方式が高度になるに従って調質方式，脱水機種，

焼却方式の違いによる差が縮まってきていることである。これは，既存の汚泥

処理設備でも，濃縮濃度の改善に努めれぽ，プロセス全体の性能を向上させ，

ランニングコスト低減を実現させることができることを示唆している。脱水機

の性能を改善しても，その影響の及ぶ範囲は焼却炉だけだが，濃縮設備を改善

すれば汚泥処理プロセス全体を良くすることができる。

2．調質方式について

　本計算でとりあげた調質方式は，生脱水と熱処理法である。熱処埋法は低温

加圧式であり，発生する分解ガスの処理及び分離液の処理を含めたランニング

コストとなっている。

　図4．3の，同じ濃縮方式での熱処理方式とベルトプレス方式とを比較すると，

熱処理方式が，ベルトプレス脱水方式と並んで低ランニングコストを実現でき

ることがわかる。但し，焼却炉が溶融方式のように炉内温度を高く保つ必要の

ある場合には，ケーキ含水率の高いベルトプレスは不利になる。図4．　4にベル

トプレス脱水と熱処理・プ・セスの比較図を示す。本計算では階段炉の炉温調

整に排ガス循環方式を用いたため，熱処理脱水ケーキに対しては熱的には高性
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能となっている。一方高含水率の脱水ケーキはロストルへの汚泥の付着が問題

になるため，炉への投入ケーキ含水率は，50％以下に制限している。従って，

階段炉の場合，排ガス循環量をケーキの理論空気量と同量にして，熱収支計算

をした結果，投入ケーキ含水率が50％以上でも自燃するが，　前記の理由に

より，脱水ケーキは含水率50％まで乾燥されることになる。炉での過剰熱量

を排ガス循環量の増加によっておさえてしまう結果になるため，高含水率のケ

ーキは階段炉には向かない。

方式 、 処理シ　ス　テ　ム
　　　　　　　　　　　　　単位（千円／Tds）
O　　　10　　　20　　30　　　40　　50　　　60　　70　　　80　　90

災

♪

456 3％一生脱水→BP－→流動炉

R％一生脱水→BP→階段炉

R％一生脱水→BP→溶融炉

’

16

P7

P8

4％一生脱水→BP→流動炉

S％一生脱水→BP→階段炉

S％一生脱水→BP→溶融炉

5％一生脱水＾→BP→流動炉

T％一生脱水→BP→階段炉

T％一生脱水→BP→溶融炉

、f

28
Q9

R0

1♂37

R8

R9

3％一熱処理→FP→流動炉

R％一熱処埋→FP→階段炉

R％一一熱処埋→FP→溶融炉
熱　　処　　理

40
S1

S2

4％一熱処埋→FP→流動炉

S％一熱処理→FP→階段炉

S％一熱処理→FP→溶融炉

〉

43

S4
S5

5％一熱処埋一→FP→流動炉

T％一熱処埋→FP＋階段炉

T％一熱処埋一予FP→溶融炉

凡例

　電力費　　燃料費　　　薬品費　　上水費　　　処分費

図4．4　ベルトプレスと熱処理の比較〔VS70％〕
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　一方，熱処理方式の場合には，脱水ケーキ含水率が50％であり，そのまま

無理なく階段炉ヘケーキを導入でき，熱的に有利である。また電力費の点では

流動炉より階段炉の方が優れているため，その差がランニングコストの差とな

って，熱処理方式の場合は階段炉が最もランニングコストが安くなっている。

また，スケールアップの点でも階段炉の方が比較的容易で大規模処理には向い

ているものと思われる。

　このように，単に調質方式を比較しただけでも，焼却炉の違いによって結果

が大きく異なる。しかし，生脱水方式の場合には，ベルトプレスー流動層炉のケ

ースが有利であり，熱処理方式の場合には階段炉との組合せが最適となる。2

者の比較をした場合には，熱処理一階段炉の方がランニングコストは安くなる。

また図4．3のcに示すように汚泥濃度が4％以上になると有機物量が60％か

ら80％へ増加するに従って，生脱水一ベルトプレスのケースでも階段炉が有

利になっていることがわかる。

　熱処理方式の場合，汚泥の加温に要する熱量，電力量は汚泥量（m3／H）に比

例する。従って，濃縮汚泥濃度が高けれぽ高い程，経済的であり，図4、4を

見てもその傾向が出ている。また，熱処理方式では，汚泥の調質を無薬注で行

えるため，汚泥の質的変動に左右されず安定した運転ができメンテナンスの面

で薬注方式より問題が少ない。

5．脱水方式について

　図4．3a～cに示すように，生脱水方式の場合，ランニングコストはベルトプレスが

最も安い。但し，焼却炉は熱的に有利な流動炉でなければならない。しかし，

有機物量が高くなるに従って，その他の炉でも対応できるようになる。また，

ベルトプレスの利点は，濃縮汚泥濃度の違いや有機物量の違いに関係なく，常

に低コストを実現できることにある。しかし，ひとつの処理場でも汚水の性状’

や，施設の運転条件により，濃縮汚泥濃度や有機物量は常に変動している。従

って，あらゆる条件で安定した処理性能を発揮するには，常に調質のための高

分子凝集剤の管理を充分行う必要がある。

　真空脱水機は，ヶ一キ含水率が高いうえに，無機凝集剤を大量に添加するた
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め相対的に有機物量が低下し，燃料費が高くなる。しかし，これも濃縮濃度が

高くなれば，かなり低減され，他の脱水機種と同等のランニングコストを期待

できるようになる。真空脱水機の場合は，特に濃縮設備のもつ役割が重要にな

ってくる。また，有機物量の増加によってもランニングコストの低減が期待で

きるが，これが脱水性の低下を招く。従って実際の運転では，薬注率その他の

条件設定がむつかしくなり，維持管理に注意を要するようになるだろう。図

4．5に加圧脱水機とベルトプレスとの比較図を示す。

M 処　理　シ　ス　テ　ム
VS（％）

　　　　　　　　　　　　　単位（千円／Tds）

O　　　10　　　　20　　30　　　40　　50　　　60　　70　　　80　　90

13

P4

P5

4％一生脱水→FP→流動炉

S％一一生脱水→FP→階段炉

S％一生脱水→FP→溶融炉
60

16

P7

P8

4％一生脱水→BP→流動炉

S％一生脱水→BP→階段炉

S％・生脱水→BP→溶融炉

13

P4

P5

4％一生脱水→FP→流動炉

S％一生脱水→FP→階段炉

S％一生脱水→FP→溶融炉 70
モ16

P7

P8

4％一生脱水→BP→流動炉

S％一生脱水→BP→階段炉

S％一生脱水→BP→溶融炉

図4．5　ベルトプレス脱水と加圧脱水の比較

　加圧脱水機は，比較的容易に低含水率のケーキが得られるため，焼却プロセ

スをもたないケーキ処分の場合に多く用いられている。しかし，図4．5に示す

ように，高含水率のベルトプレスよりランニソグコストが高くなってしまうケ

ースがある。これは薬品費が高いためである。有機物量が高くなると，ベルト

プレスの場合には燃料費の低減によってランニングコストが安くなるが，加圧

脱水の場合には無機薬品の添加により，発熱量が低下するため，相対的にベル

トプレス脱水が有利となる。しかし，多量の熱源を必要とする，溶融炉の場合，

加圧脱水はかなり有利である。特に有機物量が高くなると，フィルタプレスー

溶融方式が他の方式と同等のランニングコストで運転できるようになる。

　図4．6にベルトプレス脱水機と遠心脱水機の比較を示す。
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M 処理シ　ス　テ　ム 　　　　　　　　　　　　単位（千円／Tds）
n　　　lO　　　20　　30　　　40　　50　　　60　　70　　　80　　90

4％一生脱水→BP→流動炉

S％一生脱7k→BP→階段炉

S％一生脱水→BP→溶融炉

L

22

Q3

Q4

4％一生脱水→遠心一→流動炉

S％一生脱水→遠心→階段炉

S％一生脱水→遠心→溶融炉

口

図4．6　ベルトプレスと遠心脱水機の比較〔VS70％〕

　遠心脱水機は，薬品費がベルトプレス並みにおさえられる反面，所要電力量

が高くなるのが欠点である。しかし，ランニングコストの点からみれぽベルト

プレスとほとんど差はない。むしろメンテナンスの容易さから見れぽ，ベルト

プレスを上廻ってをり，一概にどちらが良いとは言えない。ここでは，消耗品

費（炉布の交換など）や補修費（スクリュー歯先肉盛など）を考慮していない

ため，総合的な判断はできないし，騒音の問題から処理場の立地条件によって

も選択はかわってくるだろう。

　以上のように各脱水機を比較してみると，低濃縮濃度の真空脱水方式を除げ

ば，各方式ともそれ程大きな差はでない。脱水機に関して言えば，その選択は，

ランニングコストの比較によるよりも，メンテナンス性やイニシャルコストの

検討から始めるのが妥当と言える。但し，後続の熱プロセスが溶融炉のように

多量の熱源を必要とする場合には，フィルタプレスが有利である。また本計算

では，焼却の前段に乾燥機を入れた処理フP　一一となっており，熱損失も大量処

理規模のものを想定して低めの値を設定しているため，焼却プ・セスの熱効率は

かなり高いものとなっている。従って，小規模処理施設や，乾燥を含まない流

動層炉，階段炉の場合には，もっと加圧脱水機が有利になる。

4．焼却方式について

　図4．7にベルトプレス脱水機を用いた時の流動層炉と階段炉の比較を，図4．8

に加圧脱水機を用いた時の流動層炉と階段炉の比較を示す。
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汚泥処理設備のランニングコスト評価

処理シ　ス　テ　ム
VS
@（％）

　　　　　　　　　　　　　　単位（千円／Tds）

O　　　10　　　　20　　30　　　40　　50　　　60　　70　　　80　　90

4％一生脱水→BP→流動炉
S％一生脱水→BP－→階段炉

60
N

4％一生脱水→BP→流動炉
S％一生脱水→BP→階段炉

70
乱、

　　　　図4．7　流動炉と階段炉の比較（ベルトプレスの場合）

　今まで述べてきたように，焼却炉の違いだけでは，ランニングコストの優劣

を判断することはできない。しかし，生脱水プロセスの時脱水ケーキが自燃し

ない場合（乾燥機への熱量供給も含めて）には流動炉を，また自燃する場合に

は階段炉を選択するのが良い。即ち，前者の場合，熱的に経済的な流動炉を，

後者の場合には所要電力量の少ない階段炉をえらぶのである。このことは図4

．7，図4．8を見るとよくわかる。

　一方，熱処理プロセスの場合には，例外なく階段炉が有利であり，その理由

は既に述べた。

　溶融炉は，最終処分形態が制約される場合に選択されることが多いため，単

にコスト面の検討だけでは不充分である。図4．9に溶融炉の検討用の図を示す

ようva　s有機物量が高くなれば，加圧脱水機と組合わせることにより，充

分，低ランニングラストで運転することができるようになる。さらに，溶融シ

ステムとしては，熱処理方式と組合せることにより溶融炉で得られる蒸気を熱

処理反応缶の加温に用いることができ，汚泥の調質・脱水を熱的に処理するた

め最も省エネシステムとすることができる。溶融スラグの資源化がはかられれ

汚泥処埋設備のランニングコスト評価

M 処理シ　ス　テ　ム
VS
@（％） 0

　　　　　　　　　　　単位（千円／Tds）
P0　　　　20　　30　　　40　　50　　　　60　　70　　　80　　90

＼4％一生脱水→FP→流動炉
S％一生脱水→FP→階段炉

60
、

4％一生脱水→FP→流動炉
S％一生脱水→FP→階段炉

70

図4．8　加圧脱水での流動層炉と階段炉の比較
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汚泥処理設備のランニングコスト評価

M 処埋　シ　ス　テ　ム VS
@（％）

　　　　　　　　　　　　　単位（千円／Td8）0　　　10　　　20　　30　　　40　　50　　　60　　70　　　80　　90

13．

P4，

P5．

4％一生脱水→FP→流動炉
S％一生脱水→FP→階段炉
S％一生脱水→FP→溶融炉

70

16，

P7．

P8．

4％一生脱水→BP→流動炉
S％一生脱水→BP→階段炉
S％一生脱水→BP→溶融炉

70

40．

S1．

S2

4％一熱処理→FP→流動炉
S％一熱処理→FP→階段炉
S％一熱処理→FP→溶融炉

70 蕊

凡例

　　　　　　電力費　　燃料費　　　薬品費　　上水費　　　処分費

　　　　　　　　　　図4．9　溶融炉について〔VS70％〕

ば，たとえ資材としての流通による利益が出なくても，処分地確保や二次公害

の問題が解決されるため，大きなメリットがあり，今後熱処理との組合せによ

る新しい処理システムとして期待されている。

5．有機物について

　図4・3のa，b，cを見てわかるように，有機物量が増加しても，各プロセス

の順位が大きくかわることはない。ただ各プロセス間のランニングコスト差が

次第に縮まってくることは確かである。また，各プロセスとも自燃しうるケー

スが増えてくるため，流動炉よりも階段炉が有利になってくる。

　一般に，処理場の流入汚水の有機物量は，処理区域の都市化に伴なって増加

することが多い。従って，処理場の計画をする場合は，有機物量の変動によら

ず，安定して低ランニングコストを実現できるプロセスを選択するのが良い。

そういう意味では，生脱水方式の場合はベルトプレスが有利である。図4．10

に熱処理プロセスにおける有機物量の影響を示すが熱処理方式も，有機物量の

変動には余り影響を受けない。熱処理プロセスにおける焼却炉は，脱水ケーキ

が低含水率，高有機物量であるため，熱的には非常に有利である。従って，汚
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泥の有機物量が増加しても，焼却設備のランニングコストとしては，既に頭打

ちの状態にあると言える。グラフ中に燃料費として現われているのは，汚泥の

加温に要する熱量であり，これは濃縮濃度に影響されるものである。

汚泥処理設備のランニングコスト評価

柵 処理　シ　ス　テ　ム
VS
@（％） 0　　　　　2010　　　　　　　　30　　　　　　　　　　　　60　　70

　　　　単位（千円／Tds）
S0　　50　　　　　　　　　　　　80　　90

38．

S1．

S4．

3％一熱処理→FP→階段炉
S％一熱処理→FP→階段炉
T％一熱処理→FP→階段炉

60
げ

38。

S1．

S4．

3％一熱処理→FP→階段炉
S％一熱処理→FP→階段炉
T％一熱処理→FP→階段炉

80
．←

凡例

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　　処分費　　　　　　　燃料費　　薬品費　　　上水費電力費

図4．10 熱処理プロセスにおける有機物量の影響について

6．熱処理システムについて

　熱処理プロセスにおいてはその薬品費がかなり節約でき電力費，燃料費とも

生脱水プロセスなみにおさえることができるため，ランニングコストは極めて

低廉である。また，熱処理の場合，生脱水プ・セスと違って濃縮設備のいずれ

を問わず，安定して低ランニングコストを実現していることは重要である。こ

れは，流入汚泥性状の変動によって濃縮設備の性能が低下しても，汚泥処理全

体としては安定した運転ができることを意味する。

　熱処理プロセスでは，焼却炉の順位が階段炉一流動炉一一溶融炉の順になって

いるのは，次の様な理由によるものと思われる。即ち，生脱水の場合には，仮

に自燃限度が50％以上であっても階段炉の機構上50％以下に乾燥しなけれ

ばならないため，乾燥設備で余分に蒸気を必要としており，その分の燃料費の

差がランニングコストの差として現われている。一方，熱処理プ・セスでは脱

水ケーキ含水率が50％であるため，乾燥機による熱的な処理を必要とせず階

段炉へ汚泥を導入できる。しかも，流動層炉より消費電力量が少ないという利点

が生かされて，階段炉が優位に立っている。スケールアップの容易さ等から見
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ても，熱処理プロセスには階段炉が適するものと思われる。

　次に注目すべき点は溶融炉のランニングコストが低いことである。溶融炉の

場合，処分形態がスラグであり，重金属の溶出防止やスラグの資源化等のメリ

ットが付加されるため，単にコストの面だけから他の焼却炉と比較するのは妥

当でない。しかし，更に熱的に改善されれば，他の焼却炉とコストの面だけで

も充分太刀打ちできる可能性があることを図は示している。

　いずれも汚泥濃度を高くすることによりランニングコストを低くすることが

できる。焼却炉を含めたトータル処理では，熱処理一加圧脱水機一階段炉方式

が最もランニングコストが低くなる。ついで，高分子凝集剤一ベルトプレスー

乾燥・流動層炉となり調質・脱水のコストが焼却処理にまで影響する。

薬注方式の焼却炉の比較では，流動層炉く階段炉く溶融炉の順になる。熱処理

方式では，廃熱ボイラーの熱回収効率の増加により，階段炉く流動層炉く溶融

炉となる。
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第5章まとめと今後の課題

　以上第1編の下水汚泥の濃縮，第2編で下水汚泥の調質脱水，第3編の乾燥

焼却と運転データーを中心に，処理性能の安定とエネルギー消費量の低減等の

観点より，効率よい下水汚泥処理システムの開発と運転方式等をまとめ，各編

の終りに，それぞれ濃縮，調質脱水，乾燥焼却の各単位プロセスの比較とシス

テムによるエネルギー量の算出を行った。さらに最後の第4編では本論文の結

論して，各単位操作ごとの固形物収支式とエネルギー量の算出式をもとめた。

このエネルギー量より，20Tds／日規模の汚泥処理プラントに対しての各処理

システムのエネルギー評価を行った。以下に得られた結果を要約する。

①重力濃縮槽は，エネルギー消費量が少なく，重力濃縮で安定した汚泥濃度

　が得られれば，これ程省エネな方法はない。また，重力濃縮槽の運転として

　は，投入汚泥濃度と，濃縮槽内のSRTの制御により，3％程度にまでは濃

　縮することができる。

②調質・脱水方式の生脱水処理では，汚泥濃度を高くすればする程，薬注量

　の低下とろ過速度の上昇により省エネになる。各脱水機においても，強制濃

　縮のランニングコストは，脱水プロセスで十分回収することができる。

③汚泥の処分費を含めたランニングコストでは，熱処理・加圧脱水く高分子

　・ベルトプレス脱水く石灰塩鉄・加圧脱水く遠心脱水く真空脱水となる。

④焼却炉を含めたシステム評価においても，濃縮汚泥の濃縮効果は後のラン

　ニングコストに大きく影響する。

⑤焼却炉の評価として，前段に乾燥機を用いる省エネ方式vaよる流動層炉と，

　階段炉，および溶融炉の評価をおこなったが，熱処理方式以外では，ランニ

　ングコストは流動層炉が最も小さい。

　汚泥処理プロセスの選択は，単にイニシャルを含めたランニングコストだけ

ではなく，汚泥の溶融スラグ化による重金属の封じ込めによる安定化や，再利

用またコンポスト等による資源化などの検討を含めて決定すべきものである。

また今回のコスト計算も汚泥が安定した定常状態での試算であり，建設当初の

汚泥発生量の少ない場合の検討等，運転操作により各プロセスとも評価は大い
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に変るものと考える。

　今後とも，よりエネルギー消費量の少ない汚泥処理プラントが要求されるが，

汚泥処理プラントはシステムとしての評価が必要である。

　特に重力濃縮槽の見直しや，高分子凝集剤による低含水率の脱水ケーキを得

る脱水機の開発，下水汚泥用の高含水率ケーキを直接乾燥できる乾燥機の開発，

さらに，これら汚泥処理機械の安定化また維持管理面からの省エネ運転とまだ

まだ検討する事は多い。今回の研究の成果として，各処理場で実際のプラント

が実運転に入っている。今後ともこれらのデーターをもとに，より精度の高い

エネルギー評価を行いたい。
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己
⇒一

ｼ 号 表

記 号 内　　　　　容 単　　位 備　　　　　考

C 濃　　度 ％

LG 液ガス比
㎏H20／
@　kgAIR

一
Q 流　　量

m3^日 但し蒸気はT／日

般
RC 固形物回収率 ％

記
S 固形物量 Tds／日

号
T 薬品添加率 ％ 但し，脱臭ではンN㎡

＊

VS 有機物量 ％ ドライベース

BO46 分離液処理設備流入BOD m3／z

BS46 〃　BOD－SS転換率 ％

Cw 脱水設備ろ布洗浄排水濃度 ％

LB46
分離液処理設備曝気槽
@　　　　　　容積負荷

kgBODイn3日

〃　　　　　　　　　　　　〃

PB46 水路巾 m

特 PD46
〃　　　　　　　　　　　　〃

@　　　　水　深 m
〃　　　　　　　　　　　　”

PN46 消泡ノズル取付ピッチ m
殊

QF 脱臭設備処理風量 Nm3／日

記
QG22

pN46

熱処理設備分解ガス量
@　　　（乾ガス＋水分）

ｪ離液処理設備曝気槽
@　　　　　消泡ノズル

∠／nin・本

号
R22

熱処理設備分解ガス蒸気

ﾊ率
％ 流入汚泥量当り

RB43 分離液処理設備
@　　　　BOD除去率

％

RD25 熱処理設備22溶出率 ％ 流入ds当り

TP27 　〃　気液分離スクラ
oー出ロガス温度

℃

Ws 脱臭設備洗浄槽新水補給率 ％ 循環液当り

X27
熱処理設備気液分離スクラ
oー出ロガス絶対温度

k9・H，O／

@kg乾ガス

＊　一般記号は，添字によって各々の場所での量を表わす。
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結 言

　筆者が久保田鉄工㈱に入社以来，下水汚泥の新製品，新技術の開発業務に携

わってきたが，これらの汚泥処理プラントが多くの都市の実際施設に採用され

運転されるに至った。本研究は，これらプラントの原理と開発時の運転解析デ

ータと実プラントでの運転デ・一一一一タを中心にエネルギー量の算出を行い，今後の

汚泥処理プラントの一つの評価方法を考えてきた。下水汚泥の処理はこれから

の問題であり，嫌気性消化によるメタン回収や，コンポストによる資源化など

まだまだ多くの方式があり，決定的な方式はでてこないであろうし，汚泥処理

法は，その地域での環境条件，経済条件，社会条件で決定されるものと考える。

現在のエネルギー問題より汚泥処理の単位プロセスの評価時代は終り，汚泥処

理・処分を含めたシステム評価の時代である。この意味で本研究が，今後とも

下水汚泥の処理施設の計画，設計，運転．維持管理の面で利用されるならば幸

甚である。
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