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无锡市梅村污水处理厂 MBR工艺优化运行研究
杨 � 昊1 � 杭世珺1 � 钱明达2

( 1 北京市市政工程设计研究总院,北京 � 100082; 2 无锡市高新水务有限公司, 无锡 � 214028)

� � 摘要 � 无锡市梅村污水处理厂二期工程采用分置式膜生物反应器( M BR)工艺,处理规模为

3万 m3 / d。正式投产后尽管实际运行参数与设计参数存在一定差距, 系统仍运行稳定,出水水达到

�城镇污水处理厂污染物排放标准� ( GB 18918 � 2002)的一级 A 标准。阐述了系统运行参数, 分析

运行费用并总结了运行要点。

关键词 � 污水处理厂 � 膜生物反应器( M BR) � 运行优化

� � 近几年, 膜生物反应器( M BR)工艺大规模用

于城市污水处理的工程案例日渐增多。无锡市梅

村污水处理厂位于无锡市新区梅村镇, 总服务面

积为 76. 6 km
2
。污水处理厂现状规模为 3万 m

3
/ d,

二期工程规模为 3万 m3 / d,主体工艺采用先进的分

置式 MBR, 2009年 5月投入运行,经过长时间的调

试和稳定运行, 取得了一定成果并总结出一些关键

控制点。

1 � 工艺流程及说明

进厂约 6万 m3 / d 污水先经过 50 mm 粗格栅,

再经过提升泵房后进入 10 mm 阶梯细格栅及旋流

沉砂池, 然后平均分配至一、二期工程。一期采用

CA ST 工艺, 二期采用 MBR 工艺。进入二期的污

水先经过 1 mm 精细格栅后进入 A 2 / O 池, 经过生

化处理后进入膜池, 出水一部分汇入一期工程出水

排放,另一部分进入清水池提升至回用管网。二期

工艺流程见图 1。

图 1 � 二期M BR 工艺流程

2 � 处理系统及运行优化研究

2. 1 � 预处理系统

为改善后续工艺的处理效果,减轻膜污染,降低剩

余污泥产量并改善污泥性状。设 1 mm精细转鼓格栅

1座,共分为 2条渠道,每条渠道宽度为 1 800 mm ,

有效水深 1. 2 m, 单座格栅过水量 1 100 m
3
/ h。为

了防止精细格栅堵塞造成过水流量不足, 该格栅配

备低、高压冲洗水泵。低压水泵冲刷附着在格栅上

的颗粒物与污泥,压力0. 6~ 0. 8 MPa,每 6 min启动一

(3) PAC如何与再生水工艺结合, 对膜及其他

形式的过滤、污泥处理等工序的影响仍需进一步

研究。
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次;高压泵切割缠绕在格栅上的丝状物, 压力 12

MPa, 每 12 h启动一次。

2. 2 � 生化处理系统

生化池的厌氧区和缺氧区可以灵活采用多点进

水方式。其进水设计参数与运行参数见表 1。

表 1� 生化池进水设计值与实际值

项目 CODC r BOD5 TP NH3 � N TN SS

设计值/ mg/ L 412 105 5� 6 35 50 300

实际值/ mg/ L 202 58 3� 5 32 48 102

� � 从表 1可知, 实际进水水质较设计进水水质有

较大出入并具有以下特点:

( 1) 可生化性差: 进水 CODCr 202. 4 mg/ L,

BOD557. 6 mg/ L, BOD/ COD 低于传统可生化指标

的下限值 0. 3。

( 2) 碳源缺乏, 碳氮比低 : 设计进水 NH 3 � N

35 mg / L , TN 50 mg / L , BOD/ T KN 远低于规范

值> 4。

针对上述情况, 运行中采用多点进水、调节曝气

池容积、加大缺氧池水力停留时间、降低污泥浓度等

措施,在不外加碳源的情况下,生化系统出水能够稳

定达标。具体运行参数如表 2所示。

表 2� 生化池设计参数与实际运行参数

项目 设计值 运行值

多点进水比(厌氧区�缺氧区) 3�1

污泥浓度/ g/ L 8~ 9 6~ 7

厌氧区 HRT/ h 1. 6 1. 6

缺氧区 HRT/ h 3. 3 4

好氧区 HRT/ h 6 5�3

缺氧区至厌氧区回流比/ % 100 100

膜池至缺氧区回流比/ % 400 300

生化池曝气量与水量比 9 3. 36

容积负荷/ k gCODCr / ( m
3 � d) 0. 89 0. 42

污泥龄/ d 30 20

厌氧前段 ORP/ mV - 200~ - 300

缺氧中部 ORP/ mV - 50~ - 100

曝气池中部 DO/ m g/L 3~ 4

曝气池末段 DO/ m g/L 1~ 2

� � 从表 2可以看出,运行值与设计值存在差异,分

析其原因如下:

( 1) 多点进水量。由于系统中聚磷菌与反硝化

菌在碳源的需求上存在竞争的关系, 缺氧反硝化池

置于厌氧释磷池之后, 反硝化效果受到碳源量的限

制,导致反硝化反应不充分, 大量未被反硝化的硝酸

盐随回流污泥进入厌氧区,干扰厌氧释磷,最终影响

了脱氮除磷系统的稳定运行。为此, 本工程在运行

中, 将原水按 3� 1 分别进入厌氧区和缺氧区, 提高

了脱氮除磷效果。

( 2) 降低污泥浓度。由于进水有机物浓度较

低,难以满足微生物代谢的需求量, 系统中微生物

量较低。因此, 活性污泥浓度 ( M LSS )越高 f =

MLVSS
MLSS

值越小。当污泥浓度在 8 000 mg/ L 以上

运行时, f 值只能维持在 0. 5 左右, 低于一般的城

市污水处理厂 f 值( 0. 75) , 导致生化池表面产生

大量的浮泥,而且出水水质不能达标; 将活性污泥

浓度调节到 6 000 mg/ L 左右时, f 值可上升至

0. 75,生化池表面浮泥亦消失,出水水质明显好转并

可达标。

( 3) 改变回流比。反硝化菌是异养兼性菌,只

有在无分子氧而同时存在硝酸离子和亚硝酸离子的

条件下,才能够利用这些离子中的氧进行呼吸, 使硝

酸盐还原为氮气并从系统中排出。由膜池回流至缺

氧区的混合液富含大量氧气,破坏缺氧条件,导致反

硝化反应不充分[ 1]。针对此种情况, 将回流比由

400%调整为 300% , 减小进入缺氧池氧气量, 保证

良好的缺氧条件,使反硝化能够正常进行。

( 4) 减小生化池曝气量。由于膜系统需要大量

空气擦洗膜丝,导致膜池中溶解氧大于 8 mg / L ,为

有效利用该部分溶解氧, 应适量减小前段生化池曝

气量,还可节约能耗。

( 5) 缩短泥龄。目前对于 MBR工艺中泥龄的

问题存有争议,一种观点认为膜污染速率随着泥龄

降低而增加
[ 2]

; 另一种观点认为膜污染速率随着泥

龄增加而增加 [ 3]。本工程调试运行中, 控制泥龄在

30 d时, 生化池表面有大量浮泥, 跨膜压差急速增

加; 泥龄在 10 d 以下时, 跨膜压差也存在较大的增

长趋势; 泥龄在 20 d左右时, 跨膜压差增长趋势变

缓, 生化池表面污泥消失。因此,泥龄不宜太长,以

20 d左右为宜。

( 6) 应采用 ORP(氧化还原电位)值为控制指标。

缺氧区与厌氧区的溶解氧值低于常规溶解氧仪的检
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图 2 � 膜元件、膜箱及膜池

测下限,故常规溶解氧仪不再适合检测这两个区域的

DO值。ORP 值是氧化还原能力的测量指标, 在

A
2
/ O工艺中,一般厌氧区 DO控制在 0. 2 mg/ L 以

下,对应 ORP 值约为- 300~ - 400 mV;缺氧区DO

控制在 0. 3~ 0. 5 mg / L ,对应的 ORP 值约为- 5~

- 100 mV。

2. 3 � MBR池系统的运行控制

本工程膜系统采用的是 ZeeWeed
�
500系列加强

型中空纤维膜,膜丝的标称尺寸为 0. 04 �m, 平均通

量 22. 28 L/ ( m2 � h) ,最大通量 28 L/ ( m2 � h)。超

滤膜丝被装配在一起形成膜元件, 膜元件又组合成

膜箱,多个膜箱连接在一起形成一个膜列,直接与透

过液母管连接, 透过液母管则通过一个透过液泵将

过滤水抽出,如图 2所示。

本工程采用分置式 MBR, 膜系统与生化系统独

立设置,与直接将膜浸入生物反应池相比, 设单独

的膜池提高了系统的可靠性和灵活性, 使生物反

应池与 MBR池可以以任意数量组合, 每种工艺可

单独优化,在实现 MBR总体工艺要求的基础上更

好地优化单个工艺的运行效率。其主要控制要点

如下。

2. 3. 1 � 污泥浓度与膜通量

MBR池中污泥浓度与膜通量是保证膜稳定运

行的重要参数。污泥浓度越高, 膜表面的浓差极化

越严重,膜透水率降低,能耗增高; 污泥浓度越低,膜

池体积增大,土建费用增加;膜通量增大, 将导致膜表

面易破裂,出水效果变差; 膜通量越低,则出水量减

小,影响正常生产。不同类型膜都有其最佳污泥浓度

和通量值,应尽量减少该两项参数值的波动,保持其

稳定性。本工程运行中,膜池内污泥浓度稳定控制在

10 000~ 11 000 mg/ L,通量控制在22~ 23 L/ ( m
2 � h)。

2. 3. 2 � 化学清洗

膜污染是指在膜分离过程中, 污水中的微粒、胶

体粒子或溶质分子与膜发生物理化学作用, 造成膜

孔径变小或堵塞, 使膜通过流量与分离特性发生变

化的现象。运行中污泥常会附着于膜表面或进入膜

孔道成为膜表面凝胶层, 微生物也会在膜的表面滋

生,造成膜污染。为降低膜污染风险,保证膜系统长

期稳定运行,化学清洗是运行过程中一个不可缺少

的环节。

化学清洗按药剂种类可分为酸洗与碱洗两种方

式。酸洗能够清除膜丝表面的无机物, 碱洗能够灭

活膜丝表面微生物; 按清洗频率可分为维护性清洗

与恢复性清洗,维护性清洗持续时间较短、采用较低

的化学药品浓度、清洗频率较高,其目的在于保持膜

的透水性和延长恢复性清洗的周期, 恢复性清洗持

续时间较长、采用化学药品浓度较高、清洗频率较

低, 其目的在于恢复膜的透水性。本工程采用的化

学清洗模式设置如表 3所示。

表 3 � 膜丝化学清洗参数

清洗方式 所需药剂 药剂浓度/m g/ L 清洗频率 清洗持续时间/ h

维护性

清洗

次氯酸钠 200 每周 2次 1

柠檬酸 2 000 每周 2次 1

恢复性

清洗

次氯酸钠 1 000 每年 2次 6

柠檬酸 2 000 每年 2次 6

2. 3. 3 � 空气擦洗

在膜分离过程中, 由于膜的透过选择性, 料液

中的水在压力作用下透过膜, 大分子溶质被截留

并累积, 使其在膜表面与临近膜面区域的浓度远

远高于料液主体浓度。在浓度梯度作用下, 大分

子溶质从膜面向主体溶液扩散, 形成边界层, 使流

体阻力与局部渗透压增加, 从而导致水的透过流
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量下降, 水向膜面流动(对流)引起溶质向膜面流

动, 当溶质向膜面的流动速度与在浓度梯度作用下

溶质向主体溶液的扩散速度达到平衡时,在膜面附

近存在一个稳定的浓度梯度区, 该区域称为浓度边

界层。

由于膜渗透流率与操作压力无关, 主要取决于

边界层内的传质情况, 即渗透流率由传质控制, 因

此, 如果继续增大操作压力, 不仅不会增加膜通量,

反而会进一步压缩边界层,甚至堵塞膜孔,造成膜的

永久性污染,最终导致系统无法正常运行, 所以, 需

要空气擦洗来改变膜丝表面液体的流态。

空气擦洗膜丝是利用气泡的摩擦与膜丝的振动

来破坏膜丝表面的浓差极化现象, 达到清洗膜丝目

的。不同曝气方式所需的空气量有较大差异, 经反

复调试,本系统膜擦洗空气量为 120 m3 / min。

2. 3. 4 � 其他异常情况
在膜系统日常管理过程中, 还应注意一些突发

现象,如跨膜压差( TM P)突然增大, 出水浊度突然

升高等,应做到及早发现,分析原因并及时解决。

3 � 运行效果及费用分析

3. 1 � 运行效果
无锡梅村二期 MBR工程于 2008年 5月动工,

2009年 3月开始调试, 5 月正式投产。经过一年多

的运行,出水水质一直达标稳定优于�城镇污水处理

厂污染物排放标准�( GB 18918 � 2002)的一级 A 标

准,一年内进、出水水质见表 4。
表 4 � 污水处理厂实际运行进、出水水质

项目
5~ 7 月 8~ 10月 11~ 次年 1月 2~ 4月

进水 出水 进水 出水 进水 出水 进水 出水

CODC r / mg/ L 219. 6 13. 2 200. 1 16. 9 240. 2 20. 3 196. 5 12. 6

BOD5 / mg/ L 73. 3 2. 1 69. 9 1. 5 71. 6 2. 5 76. 8 2. 2

TP /mg / L 4. 6 0. 12 4. 9 0. 2 4. 6 0. 24 5. 1 0. 22

NH3 � N/ mg/ L 15. 3 0. 2 16. 3 0. 13 17. 2 0. 26 18. 3 0. 33

TN/mg/ L 45. 6 14. 8 49. 8 9. 8 45. 2 14. 9 46. 2 10. 6

SS/ mg/ L 296. 6 1. 8 306. 5 1. 2 286. 5 1 290. 6 1. 2

3. 2 � 运行费用分析

该工程设计总投资 9 200万元, 其中固定资产

资产投资 9 100万元,直接运行成本为 0. 66元/ m3 ,

经营成本 1. 1元/ m
3
。经过调试运行后优化, 直接

运行成本减少 12%左右。月平均直接运行费用统

计见表 5。

表 5 � 工程经济性分析

项目 用量 单价/元 总价/元 成本/元/ m3

电耗/ kW� h 630 023 0. 73 459 916 0. 511

次氯酸钠/ t 5 800 4 000 0. 004

柠檬酸/ t 1 8 000 8 000 0. 009

铝盐/ t 40 520 20 800 0. 023

高分子絮凝剂/ t 0. 6 30 000 18 000 0. 020

污泥( 80%含水率) / t 500 160 80 000 0. 089

合计 0. 656

4 � MBR运行注意要点

( 1) 对于跨膜压差、出水浊度等关键参数进行

实时监控,尽早发现问题并及时解决,避免对膜系统

造成不可恢复的损害。

( 2) 加强膜系统预处理, 应尽量采用小孔径

( � 1 mm)格栅, 杜绝毛发等纤维状物体进入膜系

统, 以防缠绕膜丝, 导致膜面积减小。

( 3) 生化系统的污泥浓度与污泥龄等参数视具

体情况而定, 不应一味地追求高污泥浓度和长泥龄。

( 4) 采用合理、适用的物理或化学清洗方案。

( 5) 适当降低膜通量、增大膜池曝气量和协同

控制合理的生化需氧量。

5 � 结语

无锡市梅村污水处理厂二期MBR工程处理规模

3万 m
3
/ d,经过调试运行并优化参数后,不仅克服了

碳源不足等因素, 使出水水质长期优于 GB 18918 �

2002一级 A 标准, 同时还降低直接运行成本, 年节

约成本约 92万元。
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