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生物脱氮工艺控制优化策略的研究进展 

王晓莲 彭永臻 王淑莹 马浩敏 
(北京工业大学 ，北京市水质科学与水环境恢复工程重点实验室 ，北京 100022) (保定市排水总公司，保定 071051) 

摘 要 针对传统的单污泥生物脱氮系统具有所需反应器体积大、硝化反硝化效率低及对进水 COD利用率低等一系 

列问题 ，总结了提高生物脱氮工艺效率 的在线控制策略 ，如曝气控制、外投碳源控制和污泥龄控制(SRT)，为当前污水厂在 

工艺设计一定的限制性条件下进行在线优化以满足 日益严格的排放标准提供了重要保证 。 
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Abstract In view of the disadvantages of the conventional single··sludge biological nitrogen removal sys．． 

tem，such as large volume requirement，low nitrification and denitrification capacity and low influent COD utiliza． 

tion efficiency，this paper introduces kinds of on—line process control strategies，which include aeration control
， 

external carbon dosage control，sludge retention time(SRT)control，aiming at ensuring to comply with the strin． 

gent increasingly discharge standards for wastewater treatment plants by on-line optimization and control under the 

limited process designs conditions． 
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1 引 言 2 曝气控制 

随着水体富营养化问题 的加剧，污水处理厂脱 

氮的必要性倍受关注。通常，生物脱氮分为 2个过 

程 ：(1)硝化过程 ，即自养硝化菌在好氧条件下将氨 

氮转化为亚硝酸盐氮或硝酸盐氮的过程 ；(2)反硝 

化过程 ，即异养菌在缺氧环境下以有机碳源为电子 

供体将硝化过程中产生的亚硝酸盐氮或硝酸盐氮转 

化为氮气的过程。与传统有机物去除工艺相比，生 

物脱氮原理的这种特殊性使得生物脱氮工艺的控制 

优化问题成为一个重要的研究热点。传统的脱氮工 

艺多为单污泥生物脱氮系统，该系统存在着所需反 

应器体积大、硝化反硝化效率低及对进水 COD利用 

率低等一系列问题，而在 目前污水厂工艺设计一定 

的限制性条件下，采用在线控制和优化的方法可 以 

克服上述问题  ̈。为此 ，本文重点讨论了国内外广 

泛研究和应用的曝气控制、SRT控制和外投碳源控 

制的控制原则和控制策略的开发。 

通过曝气控制在线优化缺氧区占系统总体积 比 

O／是一个重要的研究方 向，它不 同于传统的曝气控 

制(主要是通过控制回路中的 DO维持在预先设定 

的设定值)，目前曝气控制的研究 主要是在线确定 

最优曝气时间(也就是控制好氧区的体积 )和动态 

确定最优的 DO设定值 。随着各种在线传感器的 

应用 ，开发了多种控制策略。 

2．1 基于 ORP和 pit测量值的曝气时间控制 

近年来 ，许多研究者应用氧化还原电位(0RP) 
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和 pH测量值对 SBR和连续流间歇曝气系统的曝气 

控制进行了研究 ，尽管 ORP和 pH不能直接测 

量系统的硝化和反硝化进程，但可 以利用 ORP和 

pH值的变化间接地反映系统的有机物降解、脱氮除 

磷的变化过程。图 1为交替式好氧-缺氧脱氮反应 

器中 ORP和 pH值 的曲线变化 图，图中也包含 了 

DO、氨氮和硝酸盐氮的变化过程 。从图中可以看 

出，在曝气过 程中，ORP值逐 渐上升，在缺氧过程 

中，ORP值逐渐下降，在 ORP曲线有 2个拐点 ：氨氮 

转折点 (ammonia break point，由于反应器中氨氮被 

降解完毕 ，DO迅速上升)和硝酸盐氮转折点(nitrate 

knee，由于硝酸盐氮完全被反硝化去除，系统进入厌 

氧状态)，这 2个拐点分别对应着硝化反应和反硝 

化反应的完成。pH也具有周期性变化的规律，在曝 

气阶段发生硝化反应，由于硝化反应是一个消耗碱 

度的过程，系统的 pH值逐步降低 ，当硝化反应完成 

时，曝气吹脱 CO，使系统的 pH升高，因此硝化反应 

完成时，在 pH 曲线 上产生一个 弯 曲点 (ammonia 

valley)。在搅拌阶段发生反硝化反应，因为反硝化 

反应产生碱度，使得系统的 pH值一直升高。当反 

硝化反应完成，系统进入厌氧阶段时，pH值降低，在 

pH曲线上出现另外一个弯曲点(nitrate apex)。基 

于 ORP和 pH值的曝气控制系统 ，有 2类控制策略： 

基于 ORP和 pH绝对值的曝气控制和基于 ORP和 

pH拐点的曝气控制。 
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图 1 交替式好氧-缺氧脱氮工艺中 ORP、DO、 

pH、NH -N和 NO，-N变化曲线 

Fig．1 ORP，NH4-N，DO and pH profiles in alternating 

aerobic-anoxic biological nitrogen removal process 

2．1．1 基 于 ORP和 pH绝对值的曝 气控制 

该策略主要基于 ORP和 pH值在好氧-缺氧周 

期性循环中在一定的范围内变化，因此可以事先设 

定上下限，当超过限值时打开或关闭曝气。对于基 

于 ORP的控制器，如果测量的 ORP值超过上限值 

时关闭曝气，低于下限值时打开曝气 ，最优控制是选 

择的 ORP上下限值正好处于硝化和反硝化反应恰 

好完成阶段 ，以缩小周期时间，减小曝气量 。如 

果上下限值过低或过高，都会导致硝化或反硝化反 

应不完全，延长反应时间，降低系统的处理能力。 

Charpentier等 在实际污水厂应用了基于上下 

限值 的 ORP控 制策略，并得 到很好 的脱 氮效果。 

Bertanza等 ’ 考察 了把上下限值合并为一个，控 

制 ORP值处于设定值的控制策略 ，结果发现应用该 

策略可实现同步硝化反硝化 ，污水厂的实际脱氮效 

率达到 81％ ～89％。基于 pH绝对值的控制器工作 

方式与上述相同，A1．Ghusain等⋯ 在好氧．缺氧污泥 

消化工艺 中应用 pH 控制器 ，可 以达到 50％ 的脱 

氮率。 

应用绝对值控制策略的主要问题是确定系统的 

上下限制值或设定值。我们知道 ，ORP是对系统总 

体氧化还原电位的描述 ，并不能表示某一电对的氧 

化还原电位 ，ORP值不仅和铂 电极有关 ，而且 和电 

极的表面特性有关 ，因此 ，ORP控制器的限值和设 

定点必须根据电极 、系统工艺和运行条件来 确定。 

另外 ORP测量值还存在漂移的问题，在短时间内测 

量值就会有大的漂移 ，Hao等 报道 ORP在40 h内 

就会从 120 mV漂移到 一50 mV，所以很有必要在线 

校正上下 限值。而 pH值控制器则不存在上述问 

题 ，但在好氧-缺氧周期性循环 中发生复杂的变化 

(图 1)，因此 ，选 择 pH 上 下 限值也 应具 体情 况 

分析。 

2．1．2 基于 ORP和 pH拐点的曝气控制 

该控 制策略是基 于检测 ORP曲线上 的拐点 

(ammonia break point和 nitrate knee)或 pH值曲线 

上的拐点 (ammonia valley和 nitrate apex)设计 的。 

当发现 ammonia break point和 ammonia valley拐点 

时，停止曝气 ，当发现 nitrate knee和 nitrate dpex拐 

点时，打开曝气设备，这样可以及时准确地确定好氧 

和缺氧时间以实现充分的硝化和反硝化反应。 

A1-Ghusain等⋯ 应用 pH曲线上的拐点控制小 

试污 泥消化工 艺，基本 上可实现 氮的全部 去除。 

ORP曲线上的 ammonia break point拐点只有在硝化 

反应末期 DO大幅度升高的情况下才会出现，实际 

应用时很难准确地发现。Sasalo在研究交替式好氧 

一缺氧-厌氧生物脱氮除磷工艺时控制曝气时间使得 

在特定时间内出现 nitrate knee拐点 ，并结合反馈控 

制器 ，曝气时间 =前一周期的曝气时间 +后 (设定 

2  9  6  3  O  3  6  9  
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的拐点出现时间．实际拐点出现时间)，k代表反馈 

增益(正的常数)。2个月的中试研究表明，可以实 

现 93％的总氮去除和 90％的总磷去除 。 

实践表明 ORP和 pH信号联合起来，可以正确 

地发现 曝气控制 中的拐点 ，以控制曝气时间。Yu 

等 同时应用 ORP和 pH随时间的变化信号 ，并结 

合 ANN预测器 ，来确定拐点出现的时间，与固定曝 

气时间相比，不但提高脱氮的效果 ，而且大大节省能 

耗。Hamamoto等  ̈以在线 的 ORP和 pH信号，以 

及 DO和水位数据，建立了一个模糊控制器，应用模 

糊控制规则可以准确地推断曝气时间。 

基于拐点的控制策略，尽管可以准确地确定硝 

化和反硝化反应完成的时间，但也有其缺点。对于 

连续流间歇曝气系统 ，在出水中会交替地出现氨氮 

和硝酸盐氮浓度过高，从而导致出水总氮不达标 ，尤 

其当进水氮负荷超过系统的承受能力时 ，更会 出现 

这种问题 ，所以应在氨氮／硝酸盐氮浓度达到一个低 

值时(这时硝化或反硝化速率已经很低)改变系统 

运行状态(从好氧到缺氧或从缺氧到好氧 )，使系统 

的硝化和反硝化反应达 到很 好的平衡。对于 SBR 

反应器 ，在给定的周期时间内，如果实现完全硝化， 

则会减少系统的反硝化时间，反之会导致出水 的硝 

酸盐氮或氨氮浓度过高。 

2．2 基于呼吸计的曝气控制 

在过去，呼吸计和基于呼吸计的活性污泥控制 

已得到深入的研究 ，并取得大量研究成果 ，但脱氮工 

艺中基于呼吸计的曝气控制策略则很少  ̈。 

目前 ，研究者建立 了基于氧吸收速率 (OUR)曲 

线上拐点的曝气控制策略，其思想是 OUR曲线上拐 

点出现的时间对应于硝化反应的完成，此时应关闭 

曝气 ，所以该策略的根本问题是如何有效地发现 

拐点。硝化反应的拐点不易在 OUR曲线上发现 ，而 

且 OUR曲线不能反映缺氧阶段 的结束时间。对 于 

间歇曝气只在缺氧阶段连续进水的污水厂，Klapwijk 

等 建议应用在线呼吸计测定，当 OUR曲线快速 

上升时，意味着缺氧反应的完成 ，这是因为在硝酸盐 

氮存在时，易于生物降解的 COD被反硝化异养菌利 

用，而当硝酸盐氮被完全消耗时 ，易于生物降解 的 

COD会大量积累，所以造成了 OUR的快速升高。 

Brouwer等  ̈提出了一个很有意义的前馈控制 

策略用于控制活性污泥厂的好氧区体积。设计一个 

基于呼吸计的间歇实验来确定污水的成分和污泥的 

动力学常数，用呼吸计估计进水可硝化 的氮以及污 

泥的最大硝化速率 ，则实现完全硝化进水中氨氮的 

曝气区体积可以根据下式计算 ：曝气体积 =进水流 

量 ×进水可硝化的氮／最大氨氮氧化速率。 

和氨氮在线传感器相比，呼吸计用来测量氨氮 

浓度，提供的信号是离散的并且具有滞后性 ，滞后时 

间可达一到几小时 ，另外，呼吸计不能测量硝酸盐氮 

浓度。正是由于这些缺点 ，使得它在生物脱氮污水 

厂曝气控制 中很少应用。然而，呼吸计具有提供污 

泥动力学常数的优点，有利于控制系统的设计 ，该方 

向的研究还需进一步进行。 

2．3 基于氨氮和硝酸盐氮测量值的曝气控制 

随着氨氮和硝酸盐氮在线传感器的出现 ，以及 

传感器在可靠性 、准确性和易维护性方面的巨大改 

进，使得基于氨氮和硝酸盐氮测定值的曝气控制得 

到大量的研究 ，并开发了许多控制策略。 

2．3．1 控制 功能 

目前 ，基于氨氮和硝酸盐氮浓度测定值的曝气 

控制有 2种 目标控制 函数。目标 1：控制氨氮浓度 

(传感器通常置于反应器 的出 口处)维持在预先设 

定的设定值或处于设定的范围之内，其基本思想是 

控制出水氨氮的浓度在规定的范围内，同时，尽可能 

小的曝气，这样一方面使反硝化反应进行完全，降低 

出水硝酸盐氮的浓度 ，另一方面降低曝气消耗。目 

标 2：控制曝气使出水总氮的浓度最小。对于该控 

制目标，硝化和反硝化反应之间应保持一种平衡，因 

为目标函数的确定或利于硝化反应或利于反硝化反 

应。在实际应用中，系统中硝化菌的数量受氧化的 

氨氮的量的影响，而系统 中反硝化菌的数量不受去 

除的硝酸盐氮的量的影响，所以一般先满足系统的 

硝化反应。如果为了提高硝酸盐氮的去除而提高出 

水氨氮浓度，则会降低系统的硝化菌数量 ，相应地降 

低系统的硝化能力，最终不利于硝酸盐氮的去除。 

2．3．2 交替式工艺的曝气控制 

许多研究者以氨氮和硝酸盐氮传感器测量值应 

用传统的反馈控制对交替式 BioDenipho或 BioDeni- 

tro工艺的曝气控制进行了研究(两者的主要区别是 

前者具有脱氮除磷功能而后者只能脱氮 )。BioDe- 

nipho是一个复杂的活性污泥脱氮除磷工艺，前端为 

厌氧反应器，接着其 出水通过在 2个平行 的等容曝 

气池周期性的交替变换进水方向和启闭曝气来实现 

硝化和反硝化反应。Biodenipho工艺 由 6个阶段组 

成(图 2)，其曝气控制策略主要有以下几方面： 

规则 1：当反应器 R1中的氨氮浓度达到 NH～ 
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(预先设定的氨上限)时，阶段 A转换到阶段 B。 

规则 2：当反应器 R1中的硝酸盐 氮浓度达到 

NO i (预先设定的硝酸盐氮下限)时，阶段 B转换 

到阶段 C。 

规则 3：当反应器 R2中的氨氮浓度达到 NH⋯ 

(预先设定的氨下限)时，阶段 C转换到阶段 D。 

商 窜 
R1 

— — 一  

亡≥< E=二二== 
R2 ’ 

：! 

=： ．-一 __一 。＼  

—、 NHm≥ ，＼￡ ／ ／  
AN为厌氧 N为硝化 DN为反硝化 s为二沉池 

图 2 BioDenipho工艺，一个周期分为 6阶段 

Fig．2 BioDenipho process，six phase each one cycle 

阶段 D到阶段 E，阶段 E到阶段 F以及阶段 F 

到阶段 A的转换 规则 同上，很 明显，在设计 Bio- 

deipho控制策略时 ，应用 了目标 2。为提高系统抗 

外界冲击能力(如负荷的变化、温度及 pH的变化等 

因素)，研究者提出了目标 函数的概念 ，其基本思想 

是在线确定 NH 和 NO 的转换值，并根据反应器 

内的参数状态动态变化 。Potter对 Biodenipho工艺 

的目标函数进行研究 ，式 (6)为其确定的 目标函数 ： 

NO mjn：aNH4-N+卢 

NH j ：,／NO -N+6 (6) 

式中： 

、 、6、和 是设定的参数 ； 

NH4-N、NO -N是氨氮和硝酸盐氮浓度测量值。 

标准函数的作用可通过下面的例子说明，当反 

应器 R1在 阶段 B进入高氮负荷的污水时，较高的 

NO⋯使阶段 B结束时间缩短 ，延长了反应器 R1用 

以硝化积累的氨氮的时间。 

在 BioDenipho工艺中可以省略一些阶段 ，这样 

其相应的阶段时间控制也需变化，Isaacs等 研究 

了如何控制 BioDenipho工艺 4阶段的反应时间(省 

去了图2中的阶段 C和 F)，此时上述规则 2和规则 

3应同时应用，这样产生 了某种冲突。为 了解决该 

问题，将规则 2和规则 3合并为一个规则，即同时满 

足两者时阶段 B转换为阶段 D，这意味着首先完成 

其功能的反应器要等到另一反应器也完成 自己的功 

能时再变换为下一阶段。Thornberg等研究了另外 4 

阶段 (省略了阶段 A和 D)的 BioDenipho工艺 ， 

在该工艺中，省略规则 1，应用规则 2和 3。实验表 

明，系统的出水总氮浓度大大降低，同时也减少了曝 

气消耗。除了控制好氧／缺氧阶段的反应时间，还可 

在曝气阶段在线控制 DO设定值 ，其典型的控制规 

则是在线确定动态的 DO最优设定值(DO设定值同 

出水氨氮浓度具有相关性)，并应用反馈控制维持 

系统的 DO设定值。 

2．3．3 前置反硝化 工艺的曝 气控 制 

交替式工艺的控制策略已经成功地应用于前置 

反硝化工艺。Nielsen等 应用上述好氧区间歇曝 

气、控制好氧和缺氧阶段时间以及 DO设定值的控 

制策略使曝气消耗降低 30％、外碳源节约 100％，同 

时出水总氮的浓度也有大幅度的降低。 

Husmann等 应用简单的反馈控制策略对分 

阶段进水生物脱氮污水厂进行 了研究 ，该污水厂由 

2个好氧区和 2个缺氧区组成 ，其布置形式为缺氧． 

好氧．缺氧．好氧。该系统中控制系统的设计应用了 

目标 1，除在线控制 2个缺氧区进水 比例外 ，还应用 

简单的控制规则对好氧区的曝气进行控制。当第 2 

个好氧区测量的氨氮浓度小于设定的 目标氨氮浓度 

范围内的下限值(该系统设为 0．8 mg／L)时，好氧区 

的 DO值 以 0．5 mg／L为单位，从第 1个好氧 区降 

低 ，直到2个好氧区的 DO浓度都降为0．5 mg／L；当 

第 2个好氧区测量的氨氮浓度大于设定的目标氨氮 

浓度范围内的上限值时(该系统设为 1．3 mg／L)，好 

氧区的 DO值以 0．5 mg／L为单位，从第 2个好氧区 

上升，直到 2个好氧区的 DO浓度都达到2 mg／L；当 

测量的氨氮浓 度超过规定 的极大值 (该 系统设 为 

2．0 mg／L)时，系统所有的进水进入第 1个缺氧区， 

同时第 2个缺氧区好氧运行。应用上述 3条策略对 

系统进行控制和没有采取控制策略的平行运行的污 

水厂(在 2个好氧 区曝气量都维持在 2．5 mg／L，系 

统的2／3的进水量从第 1个缺氧区进水 ，剩下的 1／ 

3从第 2个缺氧区进入)相 比，出水总氮浓度在夏季 

降低 50％，在冬季降低 33％，同时，可 以节约 16％ 

的曝气量 。 

2．3．4 基 于模 型的曝气控 制 

在过去也有很多研究者进行 了基于模型的曝气 

控制研究，通常是基于氨氮和硝酸盐氮动力学的简 

化模型 。 
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Hoen等 应用模型预测控制器(MPC)控制单 

污泥后置反硝化系统的好氧区体积，通过控制好氧 

区的体积可 以维持出水氨氮浓度处于设定的范围 

(应用 2．3．1中目标 1)。MPC是根据预测的出水氨 

氮浓度进行控制，而不是通过直接测量的氨氮浓度 

来控制。应用该策略的优点是可根据进水的条件迅 

速地采取措施 ，但前提是预测应相当准确。预测应 

用的模型通常是由氨氮和硝酸盐氮的动力学形成的 

半机理性、非线性的模型，所以只能通过简化硝化和 

反硝化反应的机理模型实现。 

Lukasse等 应用 回归水平优化控制(receding 

horizon optimal control，RHOC)对完全混合活性污泥 

系统 曝气进行控制设计 ，通过采用间歇曝气方式 

将控制问题进行简化 ，以便在预设的步长内将 系统 

预测的氨氮浓度和硝酸盐氮浓度与系统规定的 目标 

值之间的误差减至最小。预测模型是根据氨氮和硝 

酸盐氮动力学 (忽略其他生物过程，并假设硝化和 

反硝化反应为零级反应 )所建立的线性、半机理性 

的预测器。中试研究表明，该控制策略并不 比其他 

基于氨氮测量值 的传统反馈控制性 能优越。Stef- 

fens等 对一些基于模型的控制器进行了模拟研 

究 ，主要控制前置反硝化脱氮工艺 2个好氧区的 DO 

设定值，模型控制器包括 LQC(1inear quadratic con． 

tro1)、DMC(dynamic matrix contro1)和 NOC(nonlinear 

optimal contro1)，并以运行能耗、排污费和工艺性能 

3个标准 比较上述 3个控制器，结果表明上述 3个 

控制器可以降低外界干扰对系统的影响，降低运行 

费用，并且优于传统的 PI控制器。 

3 外碳源投加的优化和控制 

由于污水厂的进水负荷变化很大，有时进水负 

荷相差数十倍，当进水 COD／N之 比过低时，反硝化 

反应因碳源不足而受到抑制 ，反硝化速率大大降低 ， 

出水硝酸盐氮浓度过高。实践证明，外投碳源可 以 

大大提高反硝化速率，是控制反硝化反应的一种有 

效策略。 

尽管外碳源投加是降低生物脱氮工艺出水总氮 

的一种重要策略，但碳源的投加应适量，即在保障硝 

酸盐氮去除的情况下，尽可能低的外碳源投量。投 

加过多会因为碳源的消耗增加运行费用以及高的污 

泥产量并增加的耗氧量；投量过低 ，不能实现出水总 

氮浓度达到排放标准。 

3．1 前置反硝化系统外碳源投加控制 

根据选择的控制变量 ，对于前置反硝化系统外 

碳源投加有 2种控制策略：策略 I是控制出水硝酸 

盐氮的浓度低于预先设定 的限值或处于某一设定 

值；策略Ⅱ是控制缺氧区末端的硝酸盐氮浓度处于 

某一个较低的设定值。 

策略 I的研究 ：其控制思想是当出水硝酸盐氮 

的测量值超过限定值时向缺氧区外投碳源 ，并维持 

缺氧区的 COD／N之比为一定值来控制碳源的投加 

速率。该控制属于前馈控制，需测量出水硝酸盐氮 

的浓 度及 进水 COD的浓 度。Hoen等 和 Lon． 

dong 。。应用模型和 PID反馈控制器对该策略进行 

了研究、评价和仿真模拟。结果发现，尽管应用该策 

略可以提高硝酸盐氮的去除，但并不能保证较低的 

碳源投量 ，因为碳源的投加以出水硝酸盐氮的浓度 

为依据，并没有考虑碳源的投加是否促进硝酸盐氮 

的去除，当缺氧区的硝酸盐氮浓度为 0时投加有机 

碳源并不能增加反硝化速率。Regan等 通过实 

验研究发现，当缺氧区的硝酸盐浓度很低时，投加 l 

mg甲醇只能降低 0．05～0．1 mg的出水硝酸盐氮 

浓度。 

策略 Ⅱ的研究 ：本策略是通过控制外碳源的投 

加以控制缺氧区末端的硝酸盐氮浓度(s 。 )在一 

个低的设定值。5№ 控制在一个低值但并不为 0， 
一 方面保证外碳源的有效性，另一方面避免缺氧区 

的反硝化速率较低。很明显该策略不能控制出水硝 

酸盐氮的浓度处于一个设定值 ，它的浓度随进水氮 

的负荷变化。 

上述 分 析 可 知，选 择 s 。 的 设 定 值 (用 

s 。 表示 )对于碳源投量 的确定非常重要 ，因为 

反硝化速率与 COD浓度和硝酸盐氮 的浓度有关。 

如果保持系统的反硝化速率恒定 ，那么 s No'̂N' 的值 

选择过低 ，则需要较高的 COD浓度，结果会导致大 

量的 COD溢流到好氧区；相反 s No'̂Nl。 选择过高就 

会降低硝酸盐氮的去除，为满足出水总氮的要求 ，需 

要较高的硝化液回流量，使得更多的 COD溢流到好 

氧区。Yu等 对最佳的 s N̂1。 值进行 了研究，他 

应用 IAWQ ASM1模 型，讨论 了所 需碳源 投量 和 

s 的关系，得出 s No1̂N1 的最优设定值为 l mg／ 

L，该设定值并不随着模型参数和进水负荷的变化 

而变化。他们还通过 ASM1分析了 s 。 随着碳源 

投加量 的变化 关 系，结 果发 现 如果 提供 准 确 的 

s 。 测量值 ，带有高增益的比例反馈控制器可以很 
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好地避免振荡，使 ．s 。 维持在设定值。 

考虑到测量硝酸盐氮浓 度时存在滞后 ，Yu等 

设计了另外 2个控制器 ，其中一个控制器需测量 

好氧区硝酸盐氮浓度 ，提供前馈信息 ，另一个以进水 

COD和氮负荷作为前馈信息。同时应用非线性反馈 

增益促进控制的精确性。这 2个控制器通过模拟研 

究证 实，都可 以很 好 地控 制 碳 源 的投量 并 维持 

．s№AN处于设定值。Zeghal等 对 Biostyr@上 向流 

生物滤池前置反硝化系统建立 了一个反馈控制器 ， 

分析表明，缺氧区末端的 ．s 。 的浓度和碳 源的投 

加之间存在一级传递函数的关系，并应用一个 PI控 

制器调整碳源投加率 以控制 ．s 。 的值为 1 mg／L。 

Lindberg等 叫建立 了基于模型的碳源投加控制器 ， 

并控制 ．s№ 的设定值 ，控制器所应用的参数采用 

回归最小二乘法在线估计 ，除了 ．s 。 值 ，还需要测 

量进水 COD和回流硝化液中硝酸盐氮的浓度 ，其中 

进水 COD和回流硝化液中硝酸盐氮的浓度作为前 

馈控制的信息，最后通过中试实验对控制器进行了 

验证 ，控制器可以很好地满足系统的要求。 

综上所述 ，策略 2不能直接控制出水硝酸盐氮 

的浓度，也就是说不能保证每时每刻出水硝酸盐氮 

浓度值满足限定值 ，该问题可通过控制硝化液 回流 

量来解决，即当出水硝酸盐氮浓度超过限定值时，增 

加内循环回流量。 

3．2 交替式 BioDenipho系统外碳源投加控制 

Isaacs等 研究 了控制交替式 BioDenipho系 

统外碳源投加 的问题 ，BioDenipho工艺典型的运行 

周期如图2所示 ，而 Isaacs研究了图 2系统(省去了 

阶段 c和 F)在缺氧阶段投加外碳源。其 目的当系 

统从好氧阶段转变为缺氧阶段时去除反应器中所有 

的硝酸盐氮，提高进水 COD利用效率。试验通过建 

立的前馈控制器控制碳源的投加使得在缺氧阶段停 

止时实现完全的反硝化，并应用模拟和 中试对控制 

器进行了研究。 

3．3 双污泥后置反硝化系统外碳源投加控制 

相比于单污泥前置反硝化系统 。双污泥后置反 

硝化系统 的外碳 源投加 比较简单，因为不受进水 

COD浓度的扰动。一个简单 的方法就是应用前馈 

控制器，保持 COD和硝酸盐氮浓度之比处于适当的 

常数值。也可以应用反馈控制以反硝化反应器出水 

的硝酸盐氮浓度调整碳源投量。Puznava等 评 

价了上流式生物滤池反硝化工艺的 3个控制器：用 

于控制出水硝酸盐氮浓度处于 2 mg／L设定值的反 

馈控制器；用来控制进水 COD和硝酸盐氮比值的前 

馈控制器；二者结合的前馈一反馈控制器，实践证明 

第 3种控制器性能最好。 

4 SRT的优化和控制 

一 般通过对剩余污泥排放量 的控制在线优化 

SRT。本文建立优化 SRT控制策略的主要 目的是在 

保证满足系统硝化效果的前提下降低 SRT，因为缩 

短 SRT具有如下几方面的优点 ：(1)降低污水厂反 

应器内 MLSS总量，而 MLSS的量、污水厂的容积大 

小同 SRT呈正线性相关关系⋯ ，因此，可 以降低污 

水厂的体积和相应的工程造价。另外，低 MLSS浓 

度意味着进入二沉池的污泥负荷较低，这会提高二 

沉池的泥水分离的沉淀过程，进一步表明污水厂可 

以接受更高的水力负荷；(2)降低 了内源呼吸速率， 

减少曝气消耗，降低运行费用；(3)提高污泥的活 

性 ，活性微 生物 的 比例 随着 SRT的降低 大 量升 

高 。SRT的控制具有 4个闭环回路(图 3)： 

Sx0 N：缺氧区末端硝酸盐的浓度；S0N ：好氧区末端硝酸 

盐的浓度；sNn：出水氨氮 的浓度 ；SN H_s。：氨氮浓度设定值 ； 

C ：污泥的硝化容量 ； ：反馈控制增益 

图 3 SRT控制系统结构 

Fig．3 Structure of SRT control system 

(1)前馈回路 a：根据硝化菌的最大 比增长速率 

(／．t⋯ )计算理论上污泥的排放量，一般来说，应用 

该回路所排放 的污泥量比没有采用时要高，另外。 

⋯ 的值以在线测定的硝酸盐浓度确定。 

(2)开／关反馈回路 b：当出水氨氮浓度超过一 

定值时关闭剩余污泥排放阀。该回路主要避免前馈 

回路 a中按理论排放污泥造成的误差。并可对系统 

进水中出现高氮负荷时快速响应。 

(3)开／关反馈 回路 c：当系统的硝化能力下降 

到一定的百分 比时，关闭剩余污泥排放阀。该回路 
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可以避免由于毒性物质的进入以及低进水氨氮负荷 

造成系统硝化能力的下降。 

(4)外部比例反馈回路 d：正确纠正内部回路的 

控制上的错误。通过反馈环应用带有低增益的比例 

反馈回路控制剩余污泥量的排放。 

该控制系统已经通过模拟和中试厂研究进行了 

评价并应用于氮去除控制单元。然而 SRT的在线 

控制不能改变单污泥系统中不同类型污泥的停留时 

间，虽然 SRT可以降低，但仍然会积累大量的惰性 

物质。同时需注意，较短的 SRT导致较高的污泥产 

量，甚至造成硝化菌的流失 ，降低污水厂的硝化效 

果 ，使得出水氨氮浓度大大高于国家排放标准 ，因此 

对污水厂 SRT的在线控制还需进一步研究。 

5 结 语 

(1)曝气控制已经证 明是优化脱氮效率的重要 

策略，和其他类型的传感器相比，氨氮和硝酸盐氮营 

养物在线传感器可以直接控制系统中的氨氮和硝酸 

盐氮浓度。但曝气控制不能改变单污泥生物脱氮系 

统中只有一部分硝化菌和反硝化菌起作用的事实。 

(2)外碳源投加已经证明是提高生物脱氮系统 

硝酸盐氮去除的重要手段之一。碳源的投加量需要 

在线控制 ，比较好的控制策略是控制缺氧区末端的 

硝酸盐氮浓度维持在一个低的设定值。 

(3)通过在线监测硝化反应过程可以降低生物 

脱氮厂的 SRT，而降低 SRT则会降低系统的污泥浓 

度，进而可提高污水厂的进水负荷。然而在线 SRT 

的控制不能改变单污泥系统中不同类型污泥的停留 

时间，仍然会积累大量的惰性 物质。同时，较短的 

SRT导致较高的污泥产量，甚至造成硝化菌的流失， 

使得出水氨氮浓度大大高于国家排放标准。因此， 

还需进一步深入研究和应用各种控制策略。 
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