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AVANT-PROPOS

Ce travail de recherche réalisé dans le cadre d’une theése en cotutelle entre I'INPL et le 2iE et
financé par le Service de Coopération et d’Action Culturelle de 1’Ambassade de France au
Burkina Faso a été réalisé au Laboratoire des Sciences du Génie Chimique (LSGC) de Nancy
et au Laboratoire de Contrdle de Pollution des eaux sous climat tropical (LCP-Eau) du 2iE.
Cela a été un réel plaisir pour moi de travailler dans ce milieu universitaire de recherche.

Jai été recruté au Centre National de la Recherche Scientifique et Technologique (CNRST)
pour travailler sur le theme de I’environnement et la dépollution, il me fallait trouver de
meilleures armes que le dipldme d’ingénieur en vue de la formation d’une future équipe dans
ce theme porteur nouvellement acquis pour ce département scientifique du CNRST.

Ce fut une chance pour moi que la direction du 2iE, cette école inter états regroupant plus de
14 pays d’ Afrique ait accepté de me soutenir dans mes nombreuses démarches jusqu’a ce que
j obtienne ce financement ; je remercie toute la direction du 2iE, M. Paul GINIES, le
Directeur Général, Pr Amadou Hama MAIGA, le Directeur Général Adjoint, codirecteur de
ma these et Dr Joseph WETHE qui m’ont soutenu pour que ce travail arrive a terme
aujourd’hui.

Je ne peux pas oublier la génese de cette belle histoire qui je I’espere perdurera. Quand on
veut faire une theése, pour nous autres qui n’avons pas fait I’'université dans notre pays, on se
tourne vers I’extérieur et surtout I’Europe. Pendant que j’étais a la recherche désespérée d’un
directeur de theése en France pour monter les dossiers de financement, je tombai sur une
ancienne connaissance qui me mit en contact avec Mme Marie-Noélle PONS. Elle proposa
ma candidature a M. Jean-Pierre LECLERC qui 1’accepta apres étude de mon CV et qui
codirigea la theése avec M. Francois LAPICQUE. Du c6té du 2iE, j’ai pu aussi m’approcher
du Dr WETHE (par I'intermédiaire d’une autre connaissance) qui me mit en relation avec le
Pr MAIGA. La suite est donc cette these en cotutelle que je présente aujourd’hui.

Je tiens a remercier les personnes qui ont ceuvré a cette rencontre Dr Fatou Touti N’Diaye, Dr
Marie-Noélle PONS, Dr Joseph WETHE et M. Yacouba KONATE, merci pour votre esprit
d’aide et de partage, votre esprit sans empreint d’égoisme.

Ceux qui ont été tres proches de moi pendant les initiatives au départ et méme pendant la
thése ont bien été patients pour me transmettre au fil des trois années, des connaissances et du
savoir faire qui m’ont été utiles et resteront utiles pour ma future carriere scientifique :

- Je remercie M. Francois LAPICQUE qui m’a transmis les connaissances en
électrochimie et qui m’a supporté pendant mes expériences en brillant par sa gentillesse, sa
générosité et ses encouragements. Je lui suis reconnaissant pour toute son aide et son
amabilité ;

- M. Jean-Pierre LECLERC pour m’avoir transmis les bonnes méthodes de travail,
pour ses initiatives multiformes dans la rédaction de la these, sa volonté a faire continuer cette
collaboration et son appui administratif. Quelle ne fut pas grande ma joie lorsqu’il est venu au
Burkina Faso pour s’enquérir de I’évolution de mes travaux et chercher une collaboration plus
franche avec le 2iE, merci;

- Pr Amadou Hama MAIGA, malgré ses occupations administratives, il a souvent eu
le temps de prendre la température de mes travaux et de m’orienter sans oublier son soutien
administratif au 2iE aux cotés du Directeur Général M. Paul GINIES. Recevez toute ma
reconnaissance ;

- M. Joseph WETHE, pour ses nombreux conseils et ses orientations dans la rédaction,
merci.

Je remercie les membres du jury, MM. Christophe DAGOT et Christophe VIAL pour avoir
accepté de sacrifier une partie de leur précieux temps pour étre rapporteurs de cette thése puis
membres du jury ; Dr Pascal MULLER pour avoir accepté notre invitation et apporté une



touche industrielle au travail ; et Mme Marie-Noélle PONS pour avoir accepté étre membre
président du jury.

Je ne peux pas omettre, de risque d’&tre ingrat, de reconnaitre 1I’aide et I’appui sans faille de
Gérard PATERNOTTE, Stéphanie PACAULT, Steve PONTVIANNE et Xavier
FRAMBOISIER dans mes travaux de these. Ils ont souvent fait don de soi pour me supporter
dans mes nombreuses analyses et expérimentations. Qu’ils recoivent toute ma reconnaissance
et mon amitié car au-dela du travail, chacun a été un(e) bon(ne) ami(e) pour moi par des
échanges cordiaux a I’occasion. Je remercie également M. Pascal BEAURAIN et toute son
équipe de I’atelier de mécanique du LSGC pour leur aide dans la construction de la cellule
électrochimique et tout le pilote.

Je ne saurai oublier les personnes que j’ai plus cotoyées pendant les séjours en alternance en
I’occurrence les membres du groupe SYSPOL, 1’équipe pile a combustible et microfluidique
avec qui nous avons passé de bons moments parfois loin du laboratoire. Je citerai Caroline,
Ludivine, Denis, Delphine et Patrick qui me soutenaient a leur fagon sans forcément s’en
rendre compte.

Toute ma gratitude a la direction de I'IRSAT et la Délégation Générale du CNRST pour avoir
accepté ma formation et soutenu toutes les formalités administratives pour les dossiers.

Je remercie enfin ma famille, Fatou mon épouse et mes deux enfants Emérentienne et
Abraham qui ont supporté mes absences, souvent malgré eux, pour que je puisse réussir a
finaliser mes travaux.

Une pensée particuliere a mon beau-pere Amado Koutou Ouédraogo disparu le 23 février de
cette méme année. Paix a son ame.

Je remercie mon pere et ma mere pour I’éducation qu’ils m’ont donnée qui me permet d’avoir
la volonté et I’ambition d’aller de 1’avant en me battant quotidiennement dans la vie. Je prie
que Dieu leur donne longue vie pour qu’ils puissent, comme on le dit en Afrique, goliter
pleinement au fruit de I’arbre qu’ils ont planté.

Merci a tous ceux qui, de pres ou de loin, ont participé directement ou indirectement a ces
travaux.

Enfin, je remercie celui en qui je crois.



INTRODUCTION GENERALE

A la fin du siecle dernier, le nombre de personnes qui n’avaient pas acces a 1’eau
potable était estimé a 1,1 milliards soit 1/6 de la population mondiale (Holt et al. 2005). Les
besoins en eau potable augmentent régulierement avec 1’accroissement démographique et
I’industrialisation de nombreux pays émergents. Souvent réputée €tre lie au tiers monde, la
problématique de 1’eau potable s’est généralisée au point que les pays développés comme les
Etats-Unis et I’ Australie commencent a ne plus négliger la préservation de cette ressource
naturelle. Le principal probleme de I’acces a I’eau potable est dii a une mauvaise répartition
dans le monde mais aussi a une pollution continue des ressources en eau par 1’industrie,
I’agriculture et les rejets urbains (Khemis, 2005). Les eaux de retenue des barrages, les
rivieres, les lacs et les nappes phréatiques sont de plus en plus pollués entrainant aussi des
conséquences inquiétantes sur la faune aquatique (Fent, 1996). En plus de ces facteurs
humains, dont on peut penser que I’'impact sera progressivement atténué par une prise de
conscience rapide de la population et des autorités, les processus géochimiques naturels ont
contribué a contaminer les eaux souterraines par des polluants naturellement présents dans les
sols comme I’arsenic (Mollah et al. 2001). La problématique du traitement des eaux naturelles
prend aussi une importance accrue dans notre société.

Le traitement biologique des eaux est une méthode souvent efficace et peu colteuse. Il
est utilisé pour le traitement des eaux usées urbaines mais aussi de certaines eaux issues du
domaine agroalimentaire ou d’autres industries. La principale contrainte d’utilisation
systématique de cette méthode de traitement provient de la difficulté d’acclimater des
bactéries a certains effluents et a leur inhibition par certains composants chimiques (Alinsafi
et al. 2005) ainsi que la durée du traitement. L’épuration des eaux industrielles nécessite
souvent un prétraitement avant I’envoi sur une filiere biologique classique.

Ces prétraitements dépendent du type d’effluents rejetés. Les méthodes
physicochimiques par 1’adjonction d’alun, du chlorure de fer, des polymeres, 1’adsorption sur
carbone actif, les bioadsorbants, les membranes bioréacteurs, 1’oxydation chimique, la
photocatalyse nécessitent souvent 1’ajout d’additifs chimiques qui peuvent aussi étre polluants
(Alinsafi et al. 2005). Parmi les différentes solutions envisageables, la coagulation-floculation
chimique et I’électrocoagulation permettent de répondre a de nombreuses situations. La
présente theése est consacrée a 1’étude du procédé d’électrocoagulation pour le traitement
d’effluents issus des industries textiles et des tanneries.

Le procédé d’électrocoagulation crée, au sein de 1’eau que 1’on souhaite épurer, des flocs
d’hydroxydes métalliques par électrodissolution d’anodes solubles (le fer et I’aluminium sont
les matériaux d’anode les plus utilisés). A des valeurs de pH proches de la neutralité ou
légerement acide (4 a 7), I’aluminium et le fer dissous sous forme cationique, réagissent avec
I’eau pour former des complexes de type Al,(OH)s, AL(OH),", ou des hydroxydes peu
solubles AI(OH)s;, Fe(OH), ou Fe(OH);. Ce sont ces dernieres formes qui jouent le role de
coagulant ; des agrégats de particules sont alors formés et peuvent décanter pour laisser place
a une eau claire et “épurée”. Le champ é€lectrique régnant dans la cellule d’électrolyse entraine
la migration des particules colloidales vers 1’anode, ce qui a pour effet d’accroitre leur
probabilité de rencontre, donc de favoriser la coagulation - floculation. L’électrolyse de 1’eau
entraine aussi la formation de petites bulles d’oxygene et d’hydrogene (dont la taille moyenne
est inférieure a 100 micrometres) respectivement a 1’anode et a la cathode. Ces bulles sont
principalement constituées d’hydrogene car la formation d’oxygene est une réaction
secondaire et souvent d’une importance négligeable a I’anode. Ces microbulles s’adsorbent



alors sur les matieres floculées et peuvent provoquer leur ascension. Ce phénomene est
parfois favorisé pour récupérer les boues par flottation. La mousse formée peut étre de
stabilit¢ médiocre et les matieres oxydables retombent au fond de la cuve. Malgré ce fait, de
nombreuses particules légeres et lourdes restent en suspension et il faut recourir a leur
séparation par décantation ou par filtration.

Poteaux (1978) a proposé une classification de la pollution en trois classes :

¢ La maticre décantable et donc éliminable par un simple traitement physique tel que la
décantation ou la flottation naturelle sans ajout de réactifs.

e La matiere colloidale : Rovel (1947) la définit comme 1’ensemble des particules qui
ne sont pas directement sédimentables et de faible taille (< 20 um). Ces particules
sont caractérisées par une charge électrique de surface généralement négative qui
provoque une répulsion inter particule et empéchent toute agrégation. Selon le méme
auteur, pour obtenir une agrégation, il faut prévoir une double action de coagulation
(annulation des charges négatives) et de floculation (assemblage de particules).

e [a matiere soluble qui est souvent la plus difficile a éliminer.

I1 est intéressant de noter que 1’électrocoagulation a I’avantage d’agir potentiellement sur les
particules en suspension et la matiere dissoute (Debillemont, 1996 ; Michel, 1996). C’est une
méthode électrochimique d’épuration d’eau efficace aussi bien pour les eaux de
consommation humaine que les effluents industriels avant leur rejet dans la nature (Mollah et
al. 2004).

L’électrocoagulation est particulierement intéressante pour les effluents treés fortement
chargés en pollution organique, jusqu’a 200 g/L, les effluents colorés et ceux contenant des
métaux lourds. Elle est donc aussi particulicrement intéressante sur les sites industriels
composés de petites unités indépendantes et dont les effluents sont mélangés. Le traitement de
ces effluents industriels, pouvant contenir une pollution complexe, organique, minérale et
colorée de composition et de débit variables dans le temps, nécessite un prétraitement robuste
avant d’étre acheminés vers une station de traitement biologique classique. Nous reviendrons
plus en détail sur les nombreuses applications industrielles. Néanmoins, il existe une
application un peu différente de 1’électrocoagulation, il s’agit du traitement de grosses
quantités d’eau polluée a un degré moindre par des métaux lourds et quelques composés
organiques avant rejet dans le milieu naturel dans les mines d’extraction. Cette application
differe notablement de celles qui nous préoccupent puisqu’elle concerne le traitement d’un
débit élevé mais faiblement pollué alors que nous nous intéressons a de faibles débits
d’effluent tres pollués.

Cette these qui releve du génie électrochimique appliquée a 1’environnement a été réalisée
dans le cadre d’une bourse de I’Ambassade de France a Ouagadougou. Elle se doit d’apporter
deux types de contribution. La premicere est bien évidemment scientifique. Nous verrons dans
le chapitre bibliographique que cette tache est particulierement difficile dans le cas présent.
En effet, la littérature est particulicrement abondante sur ce sujet, une recherche sur « science
direct » avec le mot clé « electrocoagulation » conduit a plus de 77 références sur la seule
année 2007. Nos objectifs scientifiques sont de répondre aux trois verrous scientifiques
suivants listés par ordre d’importance :

¢ Etude de la compétition entre la pollution organique et la pollution par des métaux

lourds lors du traitement simultané de ces deux pollutions ;



e Vérifier si les différences de comportement des cinétiques d’élimination de la DCO et
du COT observés par Khemis er al. (2006) dans le cas des huiles solubles existent
aussi pour les effluents textiles et de tannerie ;

e Comparer les résultats obtenus avec les deux types principaux d’électrodes pour un
méme effluent. En effet, paradoxalement on trouve des dizaines d’articles décrivant le
traitement d’effluents industriels vari€s par des é€lectrodes en fer ou en aluminium
mais tres peu comparent les résultats obtenus avec les deux électrodes pour des
effluents parfaitement identiques.

La seconde contribution concerne 1’applicabilité de cette méthode aux problemes principaux
de pollutions rencontrés au Burkina Faso. Les principales industries du Burkina Faso sont
I’agro-alimentaire, I'industrie textile et les tanneries ; les effluents de ces industries sont
chargés en pollution organique. Nous nous sommes plus particulierement intéressés a la
tannerie qui pose respectivement le probleme des pollutions olfactives et de celle chargée en
métaux lourds (plus spécifiquement en chrome).

Afin d’apporter une contribution a ces problématiques, nous proposons les chapitres
suivants :

Le chapitre 1 est I’étude bibliographique du traitement des effluents industriels par
I’€électrocoagulation. Comme nous 1’avons signalé plus haut, la littérature est extrémement
abondante sur le sujet et une synthese exhaustive est inenvisageable et serait, de toutes les
facons, fastidieuse pour le lecteur. Apres avoir tout de méme rappelé le principe de ce
procédé, nous avons synthétisé les principaux résultats sur le traitement des effluents
organiques et des métaux lourds. Nous avons plus détaillé les points fondamentaux qu’ils
restent a éclaircir afin de justifier notre choix scientifique.

Le chapitre II décrit les effluents étudiés, le dispositif expérimental mis au point, les analyses
effectuées et le détail des conditions opératoires choisies pour les expériences et sa
justification.

Le chapitre III présente I’ensemble des résultats obtenus sur nos traitements. Il détaille
I’influence des parametres de I’EC sur la cinétique de traitement des pollutions. C’est une des
parties importantes du document.

Le chapitre IV présente les différents modeles de cinétique d’élimination des pollutions
lorsque cela est possible. Ces modeles ont été confrontés aux valeurs expérimentales. Ce
chapitre est, avec le chapitre III, le coceur de la thése puisque I'on retrouve dans ces deux
chapitres la réponse aux trois verrous scientifiques exposés.

Enfin, le chapitre V est centré sur 1’application du traitement aux effluents industriels et de
tannerie du Burkina Faso et plus précisement de Ouagadougou sa capitale. II comprend
notamment, 1’estimation des flux de pollution, une analyse technico-économique de
I’implantation de ce procédé au Burkina-Faso et I’impact espéré sur 1’écosysteme.

Une conclusion et des perspectives générales viendront clore ce manuscrit.
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L’objectif de ce chapitre est de donner un récapitulatif des principales connaissances sur
I’électrocoagulation et de décrire plus précisément les manques qui nous ont conduit a choisir
les trois verrous scientifiques que 1’on souhaite lever (voir en Introduction générale). 1l décrit
le principe de 1’électrocoagulation, les résultats obtenus lors du traitement de la pollution
organique et des métaux lourds pour différents types d’effluents, la comparaison de
différentes électrodes et les différentes approches pour la modélisation. Mais il est difficile
lorsque 1’on choisit d’exposer des travaux sur I’électrocoagulation de ne pas rappeler en
premier lieu les principes physiques de base de la coagulation-floculation chimique.

1. Coagulation-floculation

La coagulation-floculation facilite I’élimination des MES (Matieres En Suspension) et des
colloides en les rassemblant sous forme de flocs dont la séparation s’effectue par décantation,
flottation et/ou filtration. C’est donc un traitement physique qui permet d’éliminer tout ou
partie des polluants des effluents notamment les fractions particulaires inertes ou vivantes, les
fractions floculables des matieres organiques et de certains métaux lourds, les micropolluants
associés aux MES et les macromolécules colloidales.

Le temps de décantation des particules coagulées dépend du type de particules, du diametre
des particules et de leur surface spécifique. Ce temps va d’une seconde pour du gravier
coagulé ayant un diamétre de 10 mm et une surface spécifique de 6.10°‘m>.m™ 2 20 ans pour
du colloide de 107 wm ayant une surface spécifique de 6.10° m*>m™ (Degrémont, 2005). 11 est
donc impossible que certaines particules notamment les colloides et les particules a surface
spécifique tres élevée décantent naturellement. Pour obtenir la décantation de ces particules, il
faudrait assembler un tres grand nombre de colloides en agrégats d’au moins 10 a 100 wm.
Malheureusement, ces particules exercent entre elles des forces de répulsion de nature
électrostatique empéchant leur assemblage. C’est ce phénomene qui rend certaines
suspensions totalement stables.

La destabilisation des entités en suspension passe par des phénomenes d’adsorption, expliqués
par la théorie de la double couche. Elle explique comment les colloides sont traités par
coagulation.

1.1. Théorie de la double couche

Les colloides sont généralement chargés négativement. Afin de neutraliser cette charge
négative de surface, des ions positifs présents dans 1’eau brute ou ajoutés sont attirés et
forment une couche autour du colloide. Diverses théories expliquent le phénomene
(Bensadok, 2007).

e Helmholtz : Selon cette théorie, la totalité de la surface du colloide est recouverte par
les ions positifs assurant ainsi une électroneutralité.

¢ Gouy-Chapman : La couche d’ions positifs est inégalement repartie autour du
colloide ; la neutralité s’obtient a plus grande distance.

e Stern combine les deux et arrive a la neutralisation des colloides par une double
couche.

La figure I-1 montre les différentes couches et le potentiel électrique des particules
colloidales.
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Figure I-1 : Potentiel électrique de particules colloidales (Bensadok, 2007)

Un colloide se caractérise par deux potentiels:

- Potentiel thermodynamique ou potentiel de Nernst ;

- Potentiel z&ta ou potentiel électrocinétique.
Le potentiel thermodynamique est présent a la surface méme du colloide mais est
malheureusement non mesurable par des méthodes simples.
Le potentiel zéta reste négatif comme la charge générale des colloides. Il donne le niveau de
I’interaction mutuelle des colloides et se mesure par électrophorese.

K.
pZ=2H e (I-1)
£
Cette relation simple existe entre I’électrophorese et le potentiel z&ta permettant de déterminer

ce dernier. Un appareil de mesure directe du potentiel existe et est appelé zEtametre.

1.2. Mécanismes de destabilisation des suspensions colloidales par la coagulation

Les colloides sont, comme souligné précédemment, chargés négativement. Etant de méme
signe, deux particules colloidales se repoussent. Elles sont soumises a deux types de force de
direction opposée :
e Force d’attraction gravitationnelle de van der Vaals FA, liée a la surface
spécifique et a la masse des colloides ainsi qu’a la nature du milieu.
e Force de répulsion électrostatique FR, liée aux charges superficielles des
colloides et donc a leur potentiel zéta (pZ).

Si FA > FR, I’agrégation se produit
Si FR > FA, il y a principalement la répulsion entre les particules colloidales

L’énergie totale d’interaction (E) entre les particules colloidales est la somme de I’énergie

répulsive Eg due au potentiel électrique et 1’énergie attractive Ex (figure I-2). E et F sont des
grandeurs proportionnelles.
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Figure 1I-2 : Energie d’interaction entre deux particules lipophiles en fonction de la
distance depuis la surface de la particule (Bensadok, 2007).

1.3. Les étapes de 1’agrégation

La coagulation est la destabilisation des particules colloidales par addition d’un réactif
chimique, le coagulant, qui apporte au milieu des cations multivalents, libres ou liés a une
macromolécule organique. Ces cations sont attirés et adsorbés sur la couche de Stern. Le
potentiel z€ta s’annule ou avoisine le zéro avec la neutralisation de toutes les charges
avoisinantes. Il faudra donc que le coagulant se disperse dans 1’eau pour obtenir une
répartition homogene avant toute précipitation d’hydroxyde. Cela demande une forte agitation
en un temps court ou, en d’autres termes, utiliser un gradient de vitesse tres élevé.

En régime turbulent, le gradient de vitesse est défini par la formule :

=[] - 2)

G = Gradient de vitesse moyen (s"l)

P = Puissance mécanique dissipée (W)

V = Volume occupé par le fluide (m?)

| = Viscosité dynamique (Pa.s)

L’agrégation se fait a travers trois phénomenes successifs que sont 1’hydrolyse (formation des
radicaux hydroxydes metalliques), la coagulation et la floculation (figure 1-3).

Colloides
emprisonnés

¢ p Q. dz g dans un floc

Floc

Colloides

Figure I-3 : Emprisonnement des particules dans les flocs pendant la décantation
(Bensadok, 2007)
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Quand les particules préalablement déchargées s’agglomerent en microflocs par partage, soit
par les hydroxydes résultant de 1’hydrolyse du coagulant minéral, soit par les macromolécules
de polyélectrolytes cationiques, on parle de floculation. En effet les microflocs s’agregent en
flocons plus volumineux et décantent. Il arrive qu’un adjuvant de floculation soit ajouté.
L’agrégation successive des particules est régie par des phénomenes de transport de la
floculation :

Il y a la floculation péricinétique liée a 1’agitation brownienne, ou toutes les particules ont la
méme énergie cinétique et donc les plus petites ont les vitesses les plus élevées, d’ol une plus
grande probabilité de rencontre. La vitesse de floculation au cours du temps est donnée par :

1{(8&” (13)
dt 3u

n = Nombre de particules par unité de volume (1/m”)
a = Fraction des chocs efficaces

K= Constante de Bolzmann (SI)

T= Température absolue (K)

A 4

0 HG‘—J Formation
0 + Adsorption

0 R /% Q{ de flocs

Figure I-4 : Adsorption et pontage a I’aide de polymeéres (Bensadok, 2007)

On remarque 'influence tres grande de la densité des particules définie comme le nombre de
particules par unité de volume. Cette formule n’est valable qu’avec les particules dont la taille
est inférieure a 10 pm.

La floculation orthocinétique est, quant a elle, liée a 1’énergie mécanique dissipée dans la
zone de floculation. Elle permet d’obtenir un floc volumineux facilement séparable. La loi la
décrivant est fonction du régime d’écoulement.

En régime laminaire, dn = (— ljcmzd 3G (I-4)
dt 6
L. dn 2 13
En régime turbulent, 7 =—Kn“d°G (I-5)
t

Dans ce cas, c’est le gradient de vitesse qui est un parametre tres important. Le gradient de
vitesse agit sur la probabilité de rencontre des microflocs mais il n’est pas possible de
I’augmenter exagérément. Pour des valeurs élevées de G, les flocs subissent un cisaillement
mécanique qui les détruit. En coagulation, on admet une valeur de G comprise entre 400 et
1000 s mais en floculation le gradient ne peut excéder 100 s et beaucoup moins quand les
flocs sont de taille supérieure au millimetre. La coagulation se produit de fagon rapide
(quelques secondes) alors que la floculation requiert plus de temps (20 min et plus).

Selon la théorie de Schulze-Hardy, I’efficacité de la coagulation est proportionnelle a la
valence du cation.

C=xz"° (1-6)
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ou C représente la demande en réactifs et z la valence du contre ion utilisé. Le choix du réactif
tient donc compte de sa valence. C’est ce qui justifie 1’utilisation courante des sels de fer et
d’aluminium qui sont trivalents.

Au cours du traitement par coagulation, les caractéristiques physico-chimiques de I’eau telles
que le pH, le Titre Alcalimétrique Complet (TAC) et la conductivité sont modifiées.
L’efficacité du traitement dépend du pH. Le pH optimal constitue un compromis entre le pH
nécessaire a la coagulation des colloides (leur nature et leur point isoélectrique) et le pH
nécessaire a la floculation (correspondant au minimum de solubilité du métal).

Par exemple, le pH optimal de coagulation-floculation est compris entre 6 et 7.4 pour
I’aluminium et est supérieur a 5 pour le fer.

Exemple de I’aluminium :

-2 | T | N I I B B f
2+ coagulation par piégeage
AOH™
-3 3002
£
CITXT 1P ¥ piégeage optimum | =
AN 2 1005
B T T, e I
- 4 :..;' K ; -.. ::'.I.- ] 30 E
- A ,',Z(' S
3 10 8
é Coagulation par r :;;
E‘ Adsorption- = 3 £
S déstabilisation T . - 3
b combinaison piégeage | | =
- A's (0H)4+ et adsorption £
20 1 =2
-6 \\\ ! . 03 <
3%
4 A ¥™Naon;
Al total 1 (OH) 4
-7
1
1
11_ A3+
/AN
-8 i ] ' | | |
2 4 6 8 10 12
pH du milieu

Figure I-5 : Diagramme de coagulation au sulfate d’aluminium (Bensadok, 2007)

La quantité de coagulants a ajouter peut étre optimisée par une étude du potentiel zéta, le
traitement idéal correspondant a un pZ de zéro.

Pour rendre le traitement plus efficace, certains adjuvants contribuant a former des flocs
résistants de plus grand diametre sont utilisés.
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Récapitulatif du traitement par la coagulation chimique au sulfate d’aluminium :

Sulfate d’aluminium

'

A" 6H,O

1

1

1

HYDROLYSE et production de :
radicaux hydroxy-alumineux |

1

1

(monomeres)
\4
l COMPLEXATION
l Complexes de solubilité variable
¢ .
HYDROLYSE TOTALE POLYMERISATION
Al(OH); Especes polycationiques

.
|

ADSORPT / NEUTRALI/ PRECIP COMPR/ NEUTRALI/ ADSORPT
Flocons Flocons

POLY CONDENSATION

|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
|
+ 1
|
I
Micro-flocons libres AI(OH)s(s) v

Figure 1I-6 : Mécanismes et produits dérivés du sulfate d’aluminium lors de la coagulation
(Bensadok, 2007)

2. Le procédé d’électrocoagulation (EC)

2.1. Historique du procédé

L’électrocoagulation (EC) est une technique de traitement développée avant le 20°™ sidcle.
Un pilote a été construit a Londres en 1889 pour traiter de 1’eau de mer par électrolyse.

Une demande de licence a été déposée par A.E. Dietrich en 1906 pour le traitement des eaux
usées de manufactures.
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En 1909, J.T. Harries (cité par Debillemont, 1996) recut une licence des USA pour le
traitement des eaux usées par des électrodes de fer et d’aluminium.

En 1940, Matteson et al (cit¢ par Moreno et al. 2007a) décrivait un « coagulateur
électronique » qui consistait a faire dissoudre une anode en aluminium pour ensuite former
avec les hydroxydes produits a la cathode, des hydroxydes d’aluminium qui floculent et
coagulent en entrainant les maticres en suspensions et purifient I’eau.

Un procédé similaire a été développé en Grande Bretagne pour traiter les eaux de riviere par
des électrodes de fer.

L’EC a été utilisée pendant toutes ces années sans véritablement connaitre un succes et sans
qu’elle ne soit acceptée par les populations et les industriels. Cependant, ces dernicres années,
on constate un regain d’intérét, et son utilisation s’est accrue et bon nombre d’industriels font
appel a elle pour le traitement de leur effluent. La technologie a été optimisée pour minimiser
la consommation énergétique et pour augmenter 1’efficacité du traitement. Son efficacité a été
démontrée sur divers polluants. Il est efficace dans le traitement des métaux lourds tels que
Pb, Cd, Cr et As ; les métaux tels que Mn, Cu, Zn, Ni, Al, Fe, Sn, Mg, Se, Mo, Ca et Pt ;
également des anions tels que CN', PO43 R SO42', NOjs, F et CI'; les non métaux tels que le
phosphore et des composés organiques, Hydrocarbures Totales de Pétrole (TPH), Toluene,
Benzene et Xylene (TBX), Methyl tert-butyl ether (MTBE), DBO, MES, Minéraux, colorants
organiques, huiles et graisses tous des effluents industriels variés (Moreno et al. 2007a).

2.2. Principes de '’EC

L’€lectrocoagulation est une méthode de traitement des eaux basée sur la dissolution
électrochimique d’un métal sacrificiel qui, une fois dans I’effluent et moyennant les autres
réactions connexes telle que I’électrolyse de 1’eau, donne des complexes d’hydroxydes
métalliques qui vont assurer 1I’adsorption puis la floculation des particules et des composés
polluants dissous.
Elle est considérée comme un procédé complexe avec une multitude de mécanismes
synergiques concourant au traitement de la pollution. Holt et al. (2002) ont pu identifier trois
catégories de mécanismes en électrocoagulation :

- les phénomenes électrochimiques,

- la coagulation et

- I’hydrodynamique.
L’action directe d’un champ électrique sur une eau résiduaire permet de créer des conditions
d’une bonne coagulation-floculation (Rovel, 1947). En effet le champ électrique permet de
créer, d’une part, un gradient de vitesse affectant toutes les particules chargées notamment les
ions et les colloides facilitant ainsi leur rencontre (Debillemont, 1996) et, d’autre part, en
utilisant les anodes de fer et d’aluminium, on arrive a faire passer en solution des quantités
contrdlables d’ions métalliques indispensables a la création de flocs de taille suffisante.
La séparation de la masse aqueuse est réalisée par flottation ou par décantation.
Mollah et al. (2001) résument ce processus comme suit:
a) La formation des coagulants par I’oxydation électrolytique de métaux sacrificiels
b) La destabilisation des contaminants, des polluants, des matieres en suspension et la cassure
des émulsions
c) L’agrégation des phases destabilisées pour former les flocs.

Cette dernicre étape peut €tre résumée par les sous étapes suivantes :

- Présence forte de la double couche diffuse autour des especes chargées obtenues grace
aux interactions des ions métalliques provenant de la dissolution de 1’anode
sacrificielle ;
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- Neutralisation des especes ioniques présentes dans 1’eau par les cations ;
- Formation de flocs comme le résultat de I’agglomération des particules et des
colloides autour des especes coagulées.

Le procédé d’électrocoagulation peut étre utilisé seul ou en série avec d’autres procédés dans
une chaine de traitement des eaux.

2.3. Les différents matériaux utilisés pour les électrodes

Les électrodes les plus couramment utilisées sont celles en fer et en aluminium. Cependant
des essais ont été conduits sur d’autres types d’électrode. Le tableau suivant illustre quelques
couples d’anode/cathode qui sont utilisés en électrocoagulation.

Tableau I-1 : Matériaux d’électrodes utilisés en EC

Electrodes utilisées

Références

Anode en plomb et
cathode en acier inox

Vik et al. (1984)

Titane /Platine et
Ti/Pt/Ir

Garrote et al. (1995)

Al et Mn

EDF GDF Services et partenaires (1995)

Fe/Fe

Ibanez et al. (1995), Ogiitveren and Koparal (1997), Ibanez et al.
(1998), Hansen et al. (2006), Lai et al. (2006), Mrozowski et al.
(1983), Golder et al. (2005), Wilcock et al. (1996), Christoskova et
al. (1988), Do et Chen (1994), Zaroual et al. (2006), Golder et
Samanta (2006), Meneses et al. (2005), Un et al. (2006), Daneshvar
et al. (2006).

Fe/Al ou Al/Fe

Gao et al. (2005), Mollah et al. (2004), Holger (1995), Damien et al.
(1992), Mrozowski et Zielinski (1983), Kobya et al. (2006), Can et
al. (2006).

Ti/acier

Jordao et al. (1997).

Comparaison Al et Fe

Golder et al. (2006), Kobya et al.(2006).

Al/Al Murell, Wilfried Anthony (1987), Donini et al. (1994), Groterud et
Smoczynski (1992), Biotys (1995), Lu et al. (1999), Rubach et Saur
(Octobre 1997), Michel (1996), Khemis et al. (2006), Kobya et al.
(2006), Ogiitveren et Koparal (1997), Lai et Lin (2006), Mrozowski
et Zielinski (1983), Do et Chen (1994).

Al/Cu et Fe/Cu Tsai et al. (1997)

Al/Sn Kliskic et al. (1998).

Zn/Ni Roev et Gudin (1996)

2.4. Les réactions aux électrodes: rendement faradique

L’effluent va passer a I’intérieur d’une cellule formée d’un ou plusieurs couples d’électrodes
entre lesquelles existe un courant électrique qui va créer des réactions électrochimiques.
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A I’anode :
On a I’oxydation et le métal va passer de 1’état solide a I’état ionique selon la réaction :

M= MY +ne 1-7)
L’aluminium se dissout suivant:
Al=Al"+3¢ (1-8)
Du fait du potentiel standard trés négatif du couple Al/AI**, I’aluminium réagit avec I’eau en

présence d’anions tels que les chlorures.

2Al + 3H,0 = 2AP’" + 3H, d-9)

La dissolution du fer se fait a travers la réaction suivante:
Fe=Fe™ +2¢ (1-10)
Les ions ferreux précipitent sous forme de Fe(OH), a un pH supérieur a 6. Cependant, les ions

ferreux sont instables dans un environnement contenant de 1’oxygeéne comme en présence
d’oxygene dissout dans 1’eau (Irdemez et al. 2006).

2Fe™ + 1/2 0 + H,0 = 2Fe’* + 20H° (I-11)
Les ions ferriques a des niveaux variés d’hydratation forment dans I’effluent les hydroxydes
ferriques qui sont responsables des flocs bruns qui précipitent. Méme s’il est souvent ressorti

que les hydroxydes ferriques favorisent le traitement, plusieurs autres hydroxydes et oxydes
sont souvent cités (Treille, 1973 ; Dalrymple, 1995).

L’électrolyse de I’eau se produit a la cathode et a I’anode. Dans le cas d’un milieu acide, on a
les réactions suivantes:

2H" +2e=H, Eo=0 V/NHE 1-12)

H,0=2H"+1% 0, + 2¢ Eo =1.229 V/INHE I-13)

Les cations métalliques forment des complexes avec les ions hydroxydes. L’espece
majoritaire dépend du pH du milieu.

Dans le cas de I’aluminium, on trouve une multitude de complexes anioniques et cationiques
(Murugunanthan et al. 2004a):

- Les monocomplexes: AI(OH)**, Al(OH),*, AI(OH),
- Les polycomplexes: Al,(OH),"*, AlLL,(OH)s*, Als(OH);5>", Al;3(OH)34™*

- Les especes amorphes et tres peu solubles telles que AI(OH)3;, Al,O3
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Can et al. (2006) rappellent que les flocs polymérisent et n AI(OH); donnent Al, (OH)3,,.

Dans le cas du fer, on a les complexes tels que FeOH2+, Fe(OH),", Fe(OH),, Fe(OH)s,
Fe(OH), et FeO(OH), Fex(OH),*", Fe,(OH),*" (Gomes et al. 2007).

Les complexes s’adsorbent sur les particules et annulent aussi leurs charges colloidales, ce qui
conduit a destabiliser I’émulsion. Cela se passe de cette maniere dans le cas de la coagulation
chimique. On note les différences au niveau de la source de coagulant chimique et
électrochimique et au niveau de la présence du champ électrique dans le cas de
I’électrocoagulation qui facilite la migration des especes.

A la cathode, la réduction de I’eau conduit a la formation d’hydrogeéne dont le dégagement
permet la flottation des particules floculées. La taille des microbulles est assez faible et
estimée entre 20 et 30 micrometres. Ces bulles empéchent ou réduisent la formation des
dépots sur la cathode et donc augmentent le rendement de ’EC quel que soit le type
d’électrode utilisé.

Dans le cas des électrodes en fer, I’oxydation de I’eau a I’anode par la formation d’oxygene
contribue a oxyder les ions ferreux en ferriques pour rendre efficace la flottation (Drogui et al.
2007).

Le rendement faradique trés supérieur a 1'unité lorsque les électrodes d’aluminium sont
utilisées peut s’expliquer par 1I’oxydation chimique de 1’aluminium par les ions OH" produits
selon (Picard et al. 2000 ; Khemis, 2005) ou bien par la présence de Cl qui réduit la
passivation de I’aluminium (Khemis, 2005).

2.5. Les différents types d’électrodes et de connexions électriques

Plusieurs technologies d’électrocoagulation existent. Les cellules électrochimiques peuvent
étre montées en série ou en parallele seules ou associées a d’autres types de procédés tels que
les méthodes biologiques, les filtres presses, des décanteurs ou d’autres méthodes physiques
de traitement.

Au laboratoire ou en industrie, on trouve diverses géométries de plaques telles que les plaques
planes, cylindriques, des lits fixes de billes sphériques, et des électrodes rotatives. Les
électrodes planes offrent un montage et un nettoyage faciles des plaques surtout lorsque la
dimension du réacteur atteint une certaine taille.

On distingue trois modes de connexion électrique : le mode monopolaire en série, le mode
bipolaire série et le mode monopolaire en paralleéle. La différence entre les trois modes se
trouve dans la connexion entre les électrodes qui entraine une différence des expressions des
tensions et des intensités de courant dans les cellules.

- La connexion monopolaire en série montre que I'utilisation de n électrodes présente
n/2 résistances (chacune définie par I’ensemble anode, électrolyte et cathode) en série.
Si le générateur fournit une tension U et une intensité I, chaque résistance est traversée
par un courant | et soumise a une tension U/2n.

- La connexion bipolaire série présente des caractéristiques qui se rapprochent de la
précédente connexion. Le méme courant I passe a travers les résistances qui sont
soumises a la tension U/n-1. On remarque toutefois une différence dans le nombre de
résistances. Pour n électrodes, il y a (n-1) résistances.
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- Pour le mode de connexion monopolaire parallele, on a n électrodes qui donnent n-1
résistances montées en paralleles. Dans le cas ou le générateur fournit une tension U et
une intensité I, les cellules sont soumises a la méme tension U. L’intensité qui passe a
travers chaque résistance vaut I/n-1.

2.6. Principales lois de 1’électrolyse

Le procédé d’électrocoagulation met en ceuvre plusieurs types de phénomenes tels que les
réactions chimiques inter-ioniques, les réactions électrochimiques d’oxydoréduction, les
phénomenes physiques de transfert de charge a I’interface électrode solution, les adsorptions
physiques ou chimiques entre hydroxydes et polluants et adsorption chimique entre les ions
métalliques et la pollution, I’hydrodynamique dans 1’espace inter électrodes, les interactions
gaz-liquide plus précisément entre les gaz produits et la solution.

La compréhension de tous ces phénomenes est indispensable pour la maitrise et 1’optimisation
du procédé. Cela se fait par la maitrise d’un certain nombre de lois :

Cinétique de transfert de charge ou loi de Buttler-Volmer

La loi de Faraday

L’expression de la tension de cellule
- Energie consommée et rendements d’électrolyse
2.6.1. La cinétique de transfert de charge ou loi de Buttler-Volmer

La cinétique de transfert de charge et de maticre qui se produit a I’interface électrode-solution
régit les courbes courant-potentiel. On distingue essentiellement dans la réaction, le transfert
de I’espece A du sein de la solution vers la surface d’électrode, 1’adsorption chimique ou
physique de A selon sa nature a la surface de 1’électrode, le transfert de charge entre la surface
et ’espece adsorbée conduisant a la formation de B, la désorption de I’espece B et le transfert
de I’espece B depuis la surface vers I’électrolyte. La figure I-7 illustre les étapes de transfert
de matiere dans une cellule électrochimique.
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Figure I-7 : Les étapes de transfert de matiere dans une cellule électrochimique (Khemis,
2005)

L’équation de Butler-Volmer donne la variation de la densité de courant en fonction de la
surtension en absence de limitation par le transfert de matiere et dans le cas d’une réaction
réversible. Sa formule est donnée par la relation (I-14) :

o F F
i=ig {exp(a.‘/;—Tnj - exp(— (1-a)X nﬂ (I-14)

RT
ou iy, la densité de courant d’échange est donnée, selon cette théorie, par :
i =nFk’(CR., ) (c5,) ™ (1-15)
Ou km est le coefficient de transfert de charge.

La relation (I-14) peut étre simplifiée dans les cas suivants :

a. A faible valeur de surtension au voisinage de I’équilibre thermodynamique, la densité
de courant est exprimée par une relation linéaire simple :

ve.F n
o7

(I-16)

=1,

b. A forte valeur absolue de surtension, I’expression de la densité de courant s’exprime
par :

e Pourl’anode: i=i, exp(a'.%.naj dI-17)
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e Pourlacathode: i= —io.exp(— (1- 0{).% ncj I-18)

La surtension s’exprime par la relation de Tafel : n=a + b1n|i| (I-19)

2.6.2. Laloi de Faraday

La quantité de matiere produite ou consommée lors d’une réaction électrochimique se calcule
par la loi de Faraday et est fonction de la durée de 1’opération At et de I’intensité du courant I.

I.ANt.M
m =
ve.F

(1-20)
ou M est la masse molaire de 1’espece considérée. Cette relation (I-20) suppose que les

électrons échangés ont servi effectivement a la réaction considérée.

Une partie de I’énergie imposée peut €tre utilisée par des réactions secondaires, d’ou la notion
de rendement faradique. Il se détermine par le rapport de la quantité théorique d’électricité
nécessaire pour produire ou consommer une mole de B sur la quantité d’électricité réellement
consommée ou produite.

Soit la réaction suivante :
A+v,e —B (1-21)

Le rendement faradique est donné par :

_ VeF mpg

Yet' (I-22)
0 Mg

avec Q, la charge électrique et mp la masse de I’espece B formée.

2.6.3. Latension de cellule

Lorsque le courant circule dans une cellule électrochimique, il en résulte une augmentation de
la tension. Cette tension se décompose en plusieurs éléments (figure I-8):

- Le potentiel d’équilibre réversible de 1’anode, E ,

- La surtension d’activation a I’anode, Ma,, qui est fonction de la densité de courant

- La surtension de diffusion a I’anode, Mp, , résultant de la différence de concentration
de I’espece A entre I’anode et 1’électrolyte, par la relative lenteur des phénomenes de

diffusion-convection

- La chute ohmique dans la masse de la solution, qui transforme une partie de 1’énergie
électrique fournie en chaleur par effet Joule.
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- La surtension de diffusion a la cathode Mp., générée par le gradient de concentration
au voisinage de la cathode.

- La surtension d’activation Ma. de la réaction électrochimique se produisant a la
cathode

- Le potentiel d’équilibre réversible de la cathode, E.

La tension appliquée est ainsi donnée par I’équation suivante:

Uc=Ea—Ec + Naa +Mpa + | Mpe| + [Mac| +ReI 1-23)
@ Ungp - =
i dd
Ea Etoro
i
i ld
L d
il idd
nM Lrvsrse
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VW Arris
4
TDa Lirvere
Ll
il
il
Vs s i
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IR; G
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Figure I-8: Décomposition de la tension de cellule (Khemis, 2005)

R; est la résistance ohmique de I’électrolyte. Dans notre dispositif ou les électrodes planes
sont placées en parallele et vis-a-vis a une distance d ’'une de I’autre, on a :

R =— (1-24)
Avec A qui représente la surface géométrique d’une face d’électrode et k la conductivité de
I’électrolyte.
2.6.4. Energie et rendements d’électrolyse

En plus du rendement faradique, on définit aussi un rendement par rapport a 1’énergie
consommée lors de la formation d’une mole de B. Ce rendement est défini par le rapport entre
I’énergie théorique nécessaire a la formation d’une mole de B et I’énergie réellement
consommée pendant I’électrolyse.
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Ce rendement d’électrolyse peut se simplifier a :

UO
P, = <I>U—0 I-25)

c

avec P, le rendement faradique, U 8 , la différence de potentiel standard de la réaction

anodique ou cathodique et U _, la tension réelle de la cellule.

La différence de potentiel est proportionnelle a 1’opposé de la somme des variations
d’enthalpie libre des processus anodiques et cathodiques, AG, ce qui donne la relation
suivante du rendement d’électrolyse :

_—AG o

= I-26
VFU. o

E

0

~AG ) ion. Jo
Le facteur ( A F.UJ correspond a un rendement en tension, U -

c

L’énergie électrique consommée, exprimée en Watt heure ou en Joule, s’exprime en fonction
de la tension réelle U, de I’intensité I et de la période considérée At :

W=Uc.LAt (1-27)

2.7. Exemples d’effluents traités par électrocoagulation

Un grand nombre de travaux fondamentaux ou plus appliqués ont été entrepris pour le
traitement de nombreux effluents liquides. Le tableau I-2 en donne quelques exemples
significatifs.

Tableau I-2 : Les différents traitements en EC

Références Composition Rendement Types de | Electrodes
polluants
Gomes et al. (2007) | Eaux synthétiques 78 2 99.6 % d’abattement Meétaux lourds Al/Fe
contenant du chrome (As, Cr)
Bejankiwar (2002) Eaux usées de 56% d’abattement DCO, 84% | DBO, DCO, Fer
manufacture de DBO MES
cigarettes, plus eaux
domestiques
Pandit et al. (1992) | Eaux usées 79 a 56 mg/1 de DBO finale, Turbidité, DCO, | Al/Al
domestiques avec 127 a 88mg/l de DCO finale DBO, bactéries
effluents industriels
Kobya et al. (2003) | Effluents textiles 98% abattement de turbidité, DCO, MES, Fe et Al
77% DCO COT, Turbidité
Raju et al. (2008) Effluent textile 99% d’abattement de MES, DCO, DBO, Al et Fe
synthétique 62% de DCO, 47% de TKN, MES,
Chlorures,
TKN, Dureté,
Sulfate
Canizares et al. Emulsions eau/huile Méme efficacité de CC et EC DCO, potentiel Al
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(2008b) (comparaion EC Al au méme évolution de pH. zéta
avec la coagulation
chimique avec ajout de
sels d’Al)
Drogui et al. (2007) | Effluent d’agro- 82 a 86% d’abattement de DCO, azote, Fe et Al
industries DCO germes
pathogenes,
turbidité
Daneshvar et al. Solution basique de 20 a 100% d’abattement de DCO, couleur. Anode Fe,
(2006) colorant couleur, 75 2 99% cathode
d’abattement DCO acier
Arslan-Alaton, Effluent réel réactif de | L’acier > Al, 99 a 100% DCO, couleur. Al, acier
(2008) bain d’abattement de la couleur, inox
Al > acier pour DCO
L’acier consomme 9 kWh/m’
alors que Al en consomme 5
kWh/m’
Irdemez et al. Eaux usées 100% d’abattement de Phosphate Al et Fe
(2006) phosphatées phosphate avec I’ Al et
I’abattement diminue avec la
concentration de phosphate
dans le cas du fer.
Idbelkas et al. Eaux usées chargées Dégradation totale avec phénol Dioxyde de
(2001) de phénol Pb/PbO, et partielle avec Pt, plomb et de
abattement de phénol élevé platine
aux potentiels élevés,
I’augmentation de la
concentration initiale reduit le
taux 1’abattement
Can et al. (2006) Effluent textile PAC plus efficace que alunen | DCO Al
CEC, CEC donne 80%
d’abattement DCO contre
23% pour EC
Szpyrkowicz et al. | Effluent de tannerie Ti/Pt/Ir meilleur que Ti/Pt, NH,*, DCO Ti/Pt et
(1995) Ti/Pt meilleur pour DCO, Ti/Pt/Ir
Ti/Pt résiste a ’attaque de
I’effluent
Zuo et al. (2008) Eau de consommation | Fluorure réduit de 4-6mg/l a Fluorure Al
moins de 1mg/1
Babu et al. (2007) Effluent de tannerie Abattement de toute la DCO, DBO, Fe anode
pollution proportionnel a la TDS et Cr (VI) | Al cathode
densité de courant i,
abattement meilleur a de
faibles débits
Escobar et al. Cuivre, plomb, Distance interélectrodes Cu, Pb, Cd Lame
(2006) cadmium dans ’eau et | optimale=2cm pour le d’acier
effluent simulé traitement du plomb et 2,5cm
pour le traitement du Cu et du
Cd, abattement de Cu de 80%,
100% d’abattement du Pb et
du Cd a pH 7 et plus
Mukhopadhyay et Eau souterraine Réduction chimique du Cr VI | Cr VI Fe
al. (2007) contaminée en Cr VI. par le Fe II et réduction
électrochimique du Cr VI
Heidman et al. Solution aqueuse Réduction directe du Zn, Cu, Zn(1I), Cu(II), Al

(2007)

contenant du Zn(II),
Cu(II), Ni(II), Ag(I) et
Cr(VD)

Ni et Ag, puis précipitation en
partie sous forme
d’hydroxydes, puis

Ni(IT), Ag(I) et
Cr(VI)
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coprécipitation avec AI(OH);,
réduction directe a la cathode
du Cr VI, puis précipitation
sous forme de Cr(OH);

Golder et al. (2007)

Solution aqueuse de Cr
1m)

Abattement important de Cr
(IIT) de 1000mg/1 a 2mg/1,
phase de latence avant que le
traitement ne demarre, pH
élevé permet une
coprécipitation et une
précipitation chimique, la
boue coproduite est amorphe
et doubler la densité de
courant entraine une

augmentation de 18% de boue.

Cr/Fe= 3,5 a 4 pour la boue

Cr(III)

acier

Murugananthan et
al. (2004)

Effluent de tannerie

MES, Cr VI, Sulfures,
éliminés a 95%, pathogenes
éliminés a 99,97%, EC plus
efficace sur la DCO, DBO que
la CC et la sédimentation

MES, Cr,
Sulfures,
pathogenes,
DCO, DBO

Al, Fe,
Ir/Ta/Ru

Heidmann et al.
(2007)

Eaux usées enrichies
en chrome VI

Cr VI réduit directement a la
cathode a i élevée, Cr VI
réduit par Fe II aux faibles i, i
inférieur a 0,1A rend I’EC
efficace et moins chere.

Cr VI

Fe

Gao et al. (2005)

Eaux usées contenant
du Cr VI

Réduction de CrVI en Cr III
par le Fe II, Fe (IIT) formé et
Al (IIT) forment de bons
coagulants

Cr VI

Hybride Fe-
Al

Golder et al. (2007)

Solution aqueuse de Cr
I

Le montage bipolaire donne
un abattement de Cr de 100%
contre 81,5% en monopolaire
au bout de 50 min d’EC,

en présence de 1820mg/I de
Cl-, I’abattement décroit de
3,6%, le rendement de 64,5 et
91,7% respectifs pour les
cellules bi et monopolaires.

Cr1II

Fe

Vlyssides et al.
(1997)

Liqueur de tannerie

Résultat au traitement
respectif de 30min et d’une
heure : abattement de DCO de
52-83%, DBO de 35-66%,
MES de 8.6-26%, phénol de
95,6-99,4%, sulfure-
ammoniac-Cr soluble de
100% dans les deux cas,
4,8kWh/kg et 200kWh/kg de
DCO traités respectivement

DCO, DBO,
MES,
Composés
phénoliques
totaux,
ammoniac,
sulfures, Cr
soluble

Ti/Pt anode
et cathode en
acier inox

Muthukumar et al.
(2007)

CI acide orange 10

60% d’abattement de CI acide
orange par EC

CI acide orange
10

Fe

Zaroual et al.
(2006)

Effluent basique textile

Abattement 100% de couleur
et 84% de DCO

La potentiel z&€ta montre que
Fe(OH), est responsable de la
coagulation

Couleur
DCO

Fe

Daneshvar et al.
(2003)

Couleur Orange Il en
solution aqueuse

Plus de 84% d’élimination de
DCO, plus de 98%
d’élimination de couleur
Densité de courant optimale

Couleur orange
IIet DCO

Fe
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de 34,6 A/m*

Alinsafi et al. Colorant réactif de Efficacité d’EC influencée par | DCO Al
(2005) textile et effluent le temps et i. Couleur
textile Couleur éliminée a 90-95% et
DCO a 30-36%
Golder et al. (2005) | Solutions de bleu de 5 a 15min suffisantes a Couleur acier
methyléne et de décolorer les deux effluents DCO
I’eosine jaune Durant EC,ona 1,5 KWh/m® Boue
énergie, 0,22 2 0,3kg/m’ de
boue et 89 et 74%
d’abattement de DCO pour
methylene et eosine
respectivement
Kobya et al. (2006) | Solution aqueuse 15min d’EC, 100A/m*, a pH Couleur Al
initial de 3 donne 99,9%
d’abattement de polluants.
On a 2 kg Al/kg de colorant et
43 kWh/kg de colorant de
consommée.
Un et al. (2009) Eaux usées de 98,9% réduction de DCO en Emulsion Al
raffinage d’huile 90min 2 35mA.m™ avec une huile/eau
végétale SEEC de 42kWh/kg DCO
traitée.
Nanseu-Njiki ef al. | Solution synthétique 99,95% d’élimination du Hg a | Hg (II) Al et Fe
(2009) de Hg (II) 9,33 et 15,55F/m’ pour I’Al et
Fe respectivement.
Biswas et émulsions d’industrie Abattement de I’huile Emulsions Fe en EC
Lazarescu (1991) pétroliere, atteignant 96% en utilisant huile/eau combiné
d’automobile, 150 mg/1 de FeSO,4 et 16 min avec CC
d’industries chimiques | d’EC a 100 V. utilisant le
et de fabriques de FeSO,
machine
Chou et al. (2009) Traitement de solution | Abattement de 78,3 ; 70,1 ; Indium (I1T) Fe et Al
contenant des ions 31,4 ; 15,8% de I’indium avec
indium (IIT) les électrodes respectives de
Fe/Al, Al/Fe, Fe/Fe et Al/Al,
ajout de NaCl a 100mg/1 et
20V sont des optima pour
I’énergie; la cinétique de
décroissance de 1’In au cours
du traitement suit une pseudo
loi du second ordre.
Raghu et al. (2007) | Effluent textile Abattement maximal de DCO | DCO CcC
de 81,3% avec 300 mg/l de coagulant
coagulant en CC, abattement polymerique
maximal de DCO de 92,3% a ,EC Al et
0,25A/dm2 avec une énergie EC Fe.

consommée de 19,29 kWh/kg
de DCO en EC avec des
électrodes de fer, 80%
d’abattement & 1 A/dm? et une
énergie consommée de
130kWh avec des électrodes
d’aluminium.
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3.

Comparaison entre la floculation-coagulation chimique et I’électrocoagulation

La coagulation chimique ou la floculation/coagulation chimique a souvent été opposée a
I’électrocoagulation pour justifier le choix de ’'une ou de I’autre.

Toute coagulation est 1’agrégation des particules colloidales résultant d’une diminution de la
charge statique surfacique ou d’une liaison inter particules, conduisant ainsi a un pontage des
particules. Quand cela se fait par I’ajout de produits chimiques, on parle de coagulation
chimique.

L’électrocoagulation, elle, se base sur une production in situ de cations métalliques par la
dissolution d’électrodes sous ’effet d’un courant électrique. Malgré cette ressemblance, le
procédé d’électrocoagulation et la coagulation chimique différent par leur mécanisme.

La coagulation-floculation chimique consiste a ajouter des sels de métaux trivalents ou
d’autres substances chimiques dans les dispersions aqueuses afin d’assembler en agrégats plus
gros les particules dispersées dans 1’effluent. Ces agrégats peuvent étre ensuite éliminés par
décantation, filtration ou sédimentation. Une large gamme de coagulants est utilisée et on les
distingue en deux grands groupes (Degrémont, 2005) :

- Les coagulants minéraux tels que Al,(SO4)3, AICl3, FeSO4, CaCO3, MgO ;

- Les coagulants organiques comme les polyacrilamides qui forment des polymeres qui
entrainent toutes les entités en suspension dans I’eau pour former des flocs

Selon le mode de coagulation-floculation, on distingue la coagulation-floculation par des
électrolytes et la coagulation-floculation par des polyélectrolytes.

- Coagulation-floculation par des électrolytes
Les sels les plus utilisés sont les sels de fer et d’aluminium dans le domaine du traitement des
eaux. Ces sels, électrolytes forts, fournissent, par dissociation dans la solution, des cations
trivalents a fort pouvoir destabilisant. Certains électrolytes peuvent agir, par réaction ou
adsorption chimique, avec les composés de la surface des particules et modifient de fagon
irréversible la charge particulaire. Si la quantité d’ions adsorbés est plus €élevée que le nombre
de sites a la surface, on assiste a une re-stabilisation due a I’inversement de la charge.

- Coagulation floculation par des polyélectrolytes
Dans ce cas, le coagulant est un polyélectrolyte. C’est donc un cas particulier de coagulation
par adsorption ol I’'un des groupes fonctionnels du polymere peut s’adsorber a la surface de la
particule alors que le reste de la chaine est momentanément libre. L’autre groupe fonctionnel
peut a son tour s’adsorber sur une ou plusieurs autres particules : c’est la coagulation par
pontage.

On peut aussi comparer la coagulation chimique (CC) et I’électrocoagulation (EC) de la fagon
suivante (Holt et al. 2002) :

- La coagulation chimique s’opere par ajout discontinu de coagulants alors que
I’électrocoagulation s’opere par ajout continu de cations métalliques et la
concentration de ce coagulant augmente avec le temps de traitement

- Les polluants sont séparés différemment avec une décantation comme seule possibilité
pour la coagulation chimique et une possibilité de combinaison flottation/décantation
pour I’électrocoagulation, ce qui rend d’ailleurs intéressante une étude comparative de
la turbidité.
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- Le mode de traitement par électrocoagulation n’est pas modulable selon la nature des
polluants alors que pour des colloides trés fins, la coagulation chimique impose des
étapes plus lentes et des quantités de coagulants importantes.

- La coagulation chimique a des boues plus hydrophiles et moins denses qu’en
électrocoagulation.

L’EC permet un abattement important de virus et d’autres microorganismes par rapport a la
CC, vraisemblablement 1ié au fait du champ électrique (Zhu et al. 2005). Dans le cas
d’élimination partielle de virus par microfiltration, un prétraitement par I’EC permet d’avoir
une efficacité relative déja aux faibles concentrations de fer dissous comparé a la CC (Zhu et
al. 2005).

L’EC permet 1’élimination de certains composés tels que le chrome (Zongo et al. 2009a ;
Heidmann et al. 2007), les nitrites, les sulfures, les cyanures, les sulfites (Murugananthan et
al. 2004), et les ions fluor (Zuo et al. 2008).

Dans le cas d’huiles de coupe, 1’abattement du COT est plus important en début de traitement
avec la CC que I’EC mais a la fin, on obtient une meilleure efficacité avec ’'EC (Khemis,
2005).

Le temps de traitement semble Etre plus controlable et réduit en EC qu’en CC.

La nécessité d’avoir un effluent conducteur commande 1’ajout d’électrolyte NaCl.
L’utilisation de I’énergie électrique, assez cofliteuse, et le cofit des électrodes consommables
constituent un désavantage pour le procédé d’EC.

Malgré les inconvénients de I’EC indiqués, on peut dire que, de nos jours, les bonnes raisons
de son utilisation I’emportent sur le reste. En effet, avec la rigueur antipollution, les composés
minéraux et les colorants sont facilement éliminables par 'EC.

Une autre de leur ressemblance est que les deux méthodes ont des efficacités équivalentes au
méme pH (Canizares et al. 2008c ; 2009).

Par ailleurs I’EC et la CC ne permettent pas de séparer des solutions parfaitement miscibles
comme les mélanges eaux-benzene ou eau-solvants oxygénés.

Enfin pour des eaux faiblement polluées, il serait préférable d’utiliser des électrodes
d’aluminium que des électrodes de fer, la dissolution anodique du fer étant ferreux et donc
soluble, entraine une pollution colorée de 1’effluent.

4. Chimie de ’aluminium et du fer

Les métaux les plus couramment utilisés en électrocoagulation, puisqu’ils possedent des
formes ioniques trivalentes, sont 1’aluminium et le fer. Afin de maitriser le procédé
d’électrocoagulation, il est nécessaire de mieux connaitre le comportement et les
caractéristiques chimiques et électrochimiques de ces deux métaux que nous avons utilisés
dans nos travaux.

4.1. L’ aluminium
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L’aluminium est utilisé le plus souvent sous forme d’alliage dont les propriétés et les
caractéristiques dépendent globalement des éléments ajoutés. Selon 1’élément ajouté, on
trouve sept familles d’alliages d’aluminium.

L’aluminium réagit avec ’air pour former un oxyde Al,Os protecteur. L’aluminium pur ne
réagit pas avec I’eau mais les alliages pourraient réagir avec I’eau si ’oxyde d’aluminium
protecteur ne se formait pas.

L’aluminium peut étre attaqué par les acides minéraux. Plus 1’acide est concentré, plus la
dissolution est rapide. Il se dissout aussi dans la soude 0.5N.

Dans 1’eau I’ion trivalent Al*'se présente sous la forme hydratée Al(H20)63+ mais on 1’écrit
AP’* pour simplifier 1’écriture. L’ion AI’* réagit avec ’eau en attirant les ions OH pour
former des complexes anioniques, cationiques ou neutres selon la réaction suivante :

2AI + nOH = AI(OH),°™ (I-28)

Les ions hydroxyles proviennent de 1’électrolyse de I’eau ou de 1’ajout d’une solution basique
a I’effluent.

En ne considérant que les especes mononucléaires, les réactions de I’ A" sont résumées dans
le tableau suivant :

Tableau I-3: Réactions de réduction de A"

Réactions pki Equation
Al’* + H,O —  AI(OH)*" + H' 5.03 (1-29)
AIOH)** +H,0 <«  Al(OH)," + H* 3.7 (I-30)
Al(OH)," +H,0 <  AI(OH); + H' 6.5 (I-31)
Al(OH); + H,O < Al(OH); + H' 8.1 (I-32)

En considérant ces réactions, on peut établir la prédominance des especes d’aluminium en
fonction du pH (Voir figure IV-8).

Pourbaix (1963) a établi les diagrammes potentiel-pH de nombreux métaux en déterminant
leur réactivité en fonction du pH et du potentiel E pour les réactions électrochimiques a
1I’équilibre thermodynamique. Le diagramme potentiel-pH représente les relations entre deux
especes en solution, une espece en solution et une espece dissoute ou bien deux especes
solides. Pour I’aluminium, les especes solides Al, Al,O3; hydraté, Al,O3 anhydre et AI(OH); ;
les especes ioniques AI** et AlO, ainsi que les réactions d’oxydation d’aluminium pour
établir le diagramme d’équilibre potentiel-pH. Ce diagramme est valable en absence des
especes formant avec I’aluminium des complexes solubles ou des sels insolubles. Le domaine
de stabilité de I’aluminium est situé en dessous de celui de I’eau (zone comprise entre les
courbes a et b).
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Figure I-9: Diagramme de Pourbaix de I’aluminium (Bensadok et al, 2007)

4.2. Le fer

Tout comme I’aluminium la plupart des formes de fer utilisées sont des alliages de fer obtenus
par coulage ou trempe, ce qui leur conferent une dureté conséquente par la présence d’une

certaine quantité de carbone.
Selon les différents stades d’oxydation, le fer présente des couleurs différentes (Moreno et al.

2007) :

I’oxyde ferreux hydraté ou I’hydroxyde ferreux
Ce composé consiste en une oxydation de fer en présence d’eau pour former dans un premier
temps I’hydroxyde ferreux puis ensuite la réaction se poursuit en présence d’eau toujours pour

donner I’oxyde ferreux hydraté. Les réactions sont les suivantes :
2Fe + O, + H,O = 2 Fe (OH), (I-33)
Fe (OH); + (n-1) H,O = FeO.nH,O (1-34)

Les sels ferreux ont une couleur verte mais du fait de la présence de I’oxygene, I’oxyde prend
une couleur verte tres sombre.
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- T’oxyde ferrique hydraté ou I’hydroxyde ferrique
A la surface extérieure soumise aussi a la corrosion, I’exposition a 1’air par la présence
d’oxygene convertit I’oxyde ferreux en oxyde ferrique selon la réaction suivante :

4Fe(OH), + O, =  2Fe,0s.H,O + 2H,0 (I-35)

Cet oxyde est de couleur orange a tendance rouge-brune pouvant étre trés sombre. Il existe
plusieurs formes d’oxydes ferriques, non magnétique o-Fe,O3 ou magnétique d-Fe,Os.
La forme o- possede une énergie libre de formation négative.

- L’oxyde magnétique hydraté ferreux-ferrique (magnétite)
La magnétite de fer est une forme intermédiaire des oxydes ferreux et ferrique qui forme une
couche protectrice de couleur noire. La réaction est la suivante :

F6203 + FeO = FG304 (1—3 6)

Nous avons ainsi les trois phases d’autoprotection du fer face a la corrosion. On imagine bien
que certaines de ces réactions se déroulent pendant I’électrocoagulation. La conversion du fer
en ses différents oxydes dépend du pH, de la composition de la solution en présence, de
I’oxydant, du taux d’oxydation et du degré et de son niveau d’hydratation.

On a remarqué une certaine similarité entre les réactions devant se dérouler et les polluants a
éliminer entre la rouille verte (qui est un mélange d’oxydes de fer) et I’électrocoagulation. Un
des facteurs conduisant a I’élimination des polluants par le fer est la formation de la rouille
verte.

En électrocoagulation nous avons les réactions suivantes :

- Génération des ions métalliques

A ’anode :
Fe = Fe" + 2¢ (I-37)

Fe = Fe'" + 3¢ (1-38)

- Hydrolyse des ions métalliques et générations des hydroxydes métalliques et des
polyhydroxydes. Cela a été souvent étudié et expliqué dans la coagulation dans le
traitement des eaux. Les réactions sont les suivantes :

Fe + 6 H,O = Fe(H,0)4(OH); (aq) + 2H" + 2¢ (I-39)
Fe + 6 HO= Fe(H,0);(OH); (aq) + 3H" + 3¢ (I-40)

- Electrolyse de I’eau : I’électrolyse de I’eau se déroule en parallele a I’anode et a la
cathode, ce qui est a I’origine de la flottation des polluants par les bulles de gaz.

Alanode: 2H,O() = Ox(g) + 4H" + 4¢ (I-41)
Alacathode: 2H" + 2¢ = Ha(g) (I-42)

On pourrait penser que le dégagement d’oxygene a I’anode est responsable de 1’oxydation du
fer en magnétite et maghémite. Cette supposition est erronée. La formation de ces oxydes
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provient de la déshydration des hydroxydes de fer et la formation de la rouille se passe a la
surface de la boue en flottation. La formation de I’oxygene n’a pas été clairement mise en
évidence durant 1’électrocoagulation.

- Destabilisation et agrégation: c’est la destabilisation des polluants, en particulier les
suspensions, les émulsions et la destabilisation des phases pour former les flocs par la
compression de la double couche et de la neutralisation des especes ioniques
présentes. Ainsi, les matieres en suspension et les colloides sont éliminés par
électrocoagulation.

- Les réactions physicochimiques: les réactions physicochimiques se produisant
pendant 1’électrocoagulation sont: la réaction chimique et la précipitation des
hydroxydes métalliques avec les polluants, la réduction cathodique des impuretés ou
des ions présents, la migration électrophorétique des ions, parfois I’oxydation des
polluants en des espeéces que I'on espere moins toxiques et d’autres réactions
électrochimiques et processus chimiques.

La figure I-10 donne les réactions possibles en fonction du pH par le diagramme de Pourbaix.

E, volts

Figure I-10: Diagramme de Pourbaix du fer montrant la région de ’EC (Moreno et al.,
2007).
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5.

Principaux résultats obtenus

5.1. Traitement des effluents organiques

La littérature décrit un grand nombre de procédés de traitement par électrocoagulation comme
nous l’avons signalé dans l’introduction générale alliant des montages différents, des
matériaux d’électrodes variés et de divers effluents traités.

Debillemont (1996) a obtenu une efficacité d’abattement de DCO, DBOS5, MES et couleur
allant de 60-99%, 61-91%, 71-99% et 95-100% respectivement pour différents effluents
comme les effluents urbains, les effluents de teinturerie, de fabrique de papiers peints, des
eaux colorées de cartonnerie, de lavage de laine, de conserverie de 1égumes, de papeterie pour
un temps de séjour de 2.5 min dans 1’électrocoagulateur.

En plus du traitement efficace de ces polluants, il a aussi noté que 1’électrolyse peut avoir un
effet direct sur certains composés dissous. On cite en exemple I’oxydation des nitrites, des
sulfures, des cyanures, des sulfites, la réduction du Cr (VI). On peut avoir aussi un effet
bactéricide par la formation d’oxydants tels que 1’eau oxygénée ou les acides hypochloreux
obtenus lors de I’oxydation des chlorures.

Irdemez et al. (2006a) ont utilisé des é€lectrodes de fer et d’aluminium pour traiter le
phosphate de I’eau. Ils ont trouvé un abattement de 100% avec I’aluminium quelle que soit la
concentration initiale de phosphate et un abattement décroissant avec la concentration initiale
de phosphate lorsqu’on utilise les électrodes de fer. Pour tous ces traitements
d’électrocoagulation, le pH est réglé initialement a 3. La consommation énergétique augmente
avec le temps par le fait que le traitement élimine progressivement le phosphate de 1’effluent.
Can et al. (2006), en comparant I’EC, la coagulation chimique et la combinaison des deux sur
un effluent textile a trouvé une efficacité d’abattement de la DCO de 78% pour la coagulation
chimique, de 50% pour I’'EC seule 2 100 A/m” pendant 10 min et de 79.5% dans le cas du
procédé combiné EC-PAC pendant 10 min. Le colit du traitement serait plus élevé en
coagulation chimique qu’en électrocoagulation seule qui est aussi plus cher que le procédé
combiné d’électrocoagulation avec 1’ajout du chlorure de polyaluminium (PAC).

Le traitement de rejet urbain (Camilleri, 1980) par électrocoagulation-flottation a permis
d’avoir un abattement de 90% de MES, 80% de DBOS5, 80% de DCO, 25% d’azote, 90% de
phosphates, 80% de détergents.

La plupart des résultats confirment un abattement de plus de 80% de DCO, un bon traitement
des matieres organiques, inorganiques, les pathogenes, les matieres en suspensions et la
turbidité (Drogui et al. 2007).

Une combinaison EC et EF (ElectroFlottation) permettent méme d’avoir de 1’eau potable a la
consommation par un traitement du fluor (Zuo et al. 2008).

5.2. Traitement des métaux lourds

Toute technique de dépollution, pour étre viable, doit se justifier, non seulement, par son
caractere incontournable du point de vue efficacité mais aussi du point de vue cofit
d’investissement et opératoire.

Ce paragraphe montre les résultats en termes d’abattement ou de cinétique des différents
métaux lourds rencontrés dans les eaux usées industrielles.

L’électrocoagulation a été citée de nombreuses fois dans le traitement des eaux polluées aux
métaux lourds avec, comme les autres effluents, des électrodes de fer ou d’aluminium.

Les métaux tels que le chrome III, le chrome VI, le cuivre, le plomb, le cadmium, le zinc, le
Nickel et I’argent ou leur présence simultanée dans [’effluent ont été traités par
électrocoagulation.
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La littérature n’abonde pas d’articles sur le traitement des autres métaux lourds que le chrome
mais néanmoins quelques uns nous permettent d’en arriver a certaines conclusions.

La cinétique d’élimination des différents métaux montre une décroissance de la concentration
au cours du traitement quel que soit le matériau d’électrode. La concentration du Zinc, du
nickel et du cuivre diminue de fagon linéaire au cours du traitement pour disparaitre
totalement a courant constant lorsque 1’on traite avec des €lectrodes d’aluminium (Heidmann
et al. 2007), et le pH qui décroit de la méme facon puis s’éleve brusquement a la fin du
traitement pour atteindre 10, correspondant a une élimination totale du métal.

Selon le méme auteur, la concentration en ion argent décroit de la méme facon mais ne
s’élimine pas en totalité.

L’utilisation d’électrodes de fer permet d’atteindre des abattements de 77 a 99% de cuivre, de
plomb et de cadmium en optimisant la distance inter électrodes a 2 cm, une surface de travail
de 35 cm” (Escobar et al. 2006). Le cuivre diminue de facon réguliére avec un abattement
maximal de 80% au bout de 6 min de traitement au pH optimal de 5. Le pH optimal de
traitement du cadmium est de 7.

5.3. Traitement du chrome VI

5.3.1. Problématique

Le chrome hexavalent ou trivalent est notamment utilisé en tannerie afin d’éviter toute
dégradation bactérienne des peaux. Le chrome peut oxyder partiellement des substances
organiques ou jouer le role de désinfectants. Il reste donc dans 1’effluent a traiter outre une
grande variété de substances organiques ou inorganiques, du chrome, vraisemblablement sous
la forme de Chrome VI (Gao et al. 2005 ; Muruganathan et al. 2004 ; Heidmann et Calmona,
2007, a, b) ou de Chrome III (Golder et al. 2006, 2007).

Le chrome VI se rencontre dans un grand nombre de secteurs industriels tels que la chimie, la
galvanoplastie ou le traitement du bois.

Le chrome VI est nettement plus nocif que le Chrome III pour les €tres vivants et sa teneur
maximale autorisée dans 1’eau potable est de 50 ppb. Le traitement des effluents contenant du
Chrome VI passe généralement par une phase de réduction en chrome trivalent qui, a des pH
voisins de 8 ou 9, précipite largement sous la forme d’hydroxydes de chrome (Cr(OH);3). Le
traitement des effluents chargés en Chrome VI passe généralement par une phase de réduction
en chrome trivalent qui, a des pH voisins de 8 ou 9 précipite largement sous la forme
d’hydroxyde Cr(OH);. La méthode la plus simple de traitement du chrome des eaux usées
consisterait a baisser le pH a 2-3 pour la réduction acide du Chrome VI, puis 1’augmentation
du pH pour une précipitation du Chrome III sous forme de Cr(OH)s (Aber et al. 2009) mais
cette méthode ne permet pas d’éliminer la totalité du chrome.

5.3.2. Traitement du chrome par électrocoagulation

Le traitement par électrocoagulation consiste en une dissolution électrochimique d’une anode
métallique :
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- de fer (I-43). Les ions ferreux formés peuvent précipiter si le pH est assez élevé,
mais ils vont principalement tre oxydés sous 1’action de 1’oxygene de I’air (I-45)
et du Cr(VI) présent (I-44).

Fe = Fe™* +2¢ (I-43)
CrO~ + 8 H" +3Fe* = Cr’* +3 Fe™ + 4 H,0 (I-44)
2Fe* +% 0,+ 2H' = 2Fe’ + H,0 (I-45)
Fe’* + 3 OH = Fe(OH); (1-46)

Compte tenu des teneurs relativement faibles de Cr(VI) et du pH du milieu généralement
supérieur a 6, le chrome hexavalent est sous la forme d’ion chromate CrO4*. La voie
considérée présente les avantages suivants :

e La dissolution d’électrode de fer se fait généralement avec des rendements faradiques
élevés, de I’ordre de I’unité.

e L’oxydation des ions Fe?* a I’oxygéne de I’air est relativement rapide et produit du fer
trivalent qui précipite sous forme d’hydroxyde dans un large domaine de pH.

e Le chrome hexavalent est rapidement réduit par le fer divalent et, dans un certain
domaine de pH les deux especes trivalentes sont sous la forme d’hydroxydes neutres
donc non solubles.

Certains auteurs parlent de la formation de solides supplémentaires lors de la réduction de
Cr(VI). En premier lieu, la combinaison d’hydroxyde de Fe(Il) et de Cr(IIl) conduit a la
formation de chromite de fer, FeCr,O4. De plus, on parle parfois d’oxyde de chrome, Cr,03,
obtenu par déshydratation d’hydroxyde chromique Cr(OH); : a température ambiante et en
milieu aqueux, on peut négliger la formation de cet oxyde.

- d’aluminium

Lorsque les électrodes d’aluminium sont utilisées, les réactions suivantes se déroulent:

Al=AP* + 3¢ E = -1.662 V/NHE (1-47)
L’¢électrolyse d’eau se passe a la cathode et a 1I’anode:

2H" +2¢ =H, Eyo =0 V/NHE (1-48)

H,O =2H" +14 0, + 2¢” Eo=1.229 V/NHE (1-49)

La cathode d’aluminium est soumise a une corrosion importante en présence d’eau, résultant a
la formation d’hydrogene:

2Al + 3H,0 = 2AP** + 3/2 Ho+ 30H (I-50)
Le chrome hexavalent est réduit en chrome III suivant:

HCrO, + 7H* + 3¢ = Cr’* + H,0 Eo=1.350 V/NHE (I-51)
ou  CrO;”+4H,0 + 3¢’ = Cr(OH); + SOH  Eg=-0.130V/NHE (I-52)

I1 est généralement admis, sans une explication claire, que le chrome VI est réduit directement
aux électrodes a travers les deux réactions précédentes lorsque 1’aluminium est utilisé.
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6.

Modélisation et modeles existants

Une modélisation en EC peut se faire a plusieurs niveaux. On peut modéliser non seulement
les phénomenes qui se passent dans la cellule électrochimique, les parametres globaux tels
que la densité de courant et la tension de cellule, mais on peut aussi modéliser les abattements
ou les cinétiques d’élimination des polluants au cours du traitement.

6.1. Modeles électriques
Des modeles des courbes intensité-potentiel ont été développés sur la base de la loi de tafel :

E=E,+Aln| —

(Khemis, 2005) (I-53)
_
B
ou les parametres Ej et A sont en Volts et B un nombre adimensionnel.

Des modeles ont été développés, en application sur les électrodes d’aluminium non passivées
ou bien passivées en EC (Mollah et al. 2004 ; Chen et al. 2002).

Uy=A+n,,+ ii +k,Ini pour I’aluminium non passivé (I-54)
' K

d " . .
U,=A+—i+K hi+K, l—m Pour I’aluminium passivé (I-55)
K K

6.2. Modeles électrochimiques de I’impédance

Il est possible de modéliser les couches électrochimiques et I’'impédance de la cellule
d’électrocoagulation en prenant en compte les différentes résistances et la double couche au
voisinage de 1’électrode. La modélisation de la cellule électrochimique permet de déterminer
les différentes valeurs des résistances de transfert de charges et de capacités. Les résistances
représentent la difficulté du systeme a transférer les charges électroniques sous forme d’ions
ou réciproquement au niveau de la surface de 1’électrode. Les capacités électriques
représentent la potentialité des doubles couches a stocker les ions.

La modélisation de I'impédance de la cellule électrochimique peut étre faite en considérant
des circuits électriques équivalents composés de résistances et de capacités (Khemis et al.
2005) pour représenter 1’électrode plongée dans la solution. Cette modélisation réalisée sur
des solutions de NaCl et d’émulsions d’huile de coupe a permis de déterminer les composants
des circuits équivalents au systeme de traitement.

6.3. Modeles d’élimination de polluants

Des modeles de prédiction de I’abattement de la fraction hydrocarbonée d’une émulsion
eau/huile ont été développés en électrocoagulation utilisant des électrodes d’aluminium en
fonction de I’effluent traité (Carmona et al. 2006). Ce modele a aussi permis de voir les effets
de la densité de courant et de la charge de pollution sur I’efficacité du traitement.
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Le modele de Carmona et al. (2006), mis au point sur 'EC sur une émulsion eau/huile,
dérive de la simplification par les hypotheses suivantes :
- La quantité d’aluminium dissous dans la cellule est ¢ fois supérieure a la valeur
prédite par la loi de Faraday. On suppose qu’en plus de la réaction électrochimique,
il y a d’autres réactions comme la corrosion d’Al avec ClI' comme catalyseur,
I’attaque de I’aluminium par des ions hydroxydes OH. De plus, les ions OH"
augmentent la dissolution de 1’aluminium.
- Les ions aluminium produits sont entierement convertis en Al(OH); dans le
réacteur.
- Les hydroxydes métalliques forment un noyau de particules colloidales et
I’adsorption prend naissance autour de ce noyau.
- On suppose que les concentrations sont en équilibre a I’intérieur et a 1’extérieur du
noyau.
- La phase solide est toujours en équilibre avec la phase liquide et le procédé
d’adsorption de Al (OH); est un processus extrémement instantané.
- L’huile de I’émulsion ne subit aucune réaction chimique avec le dispositif.

Cette simplification a permis de déterminer la concentration en Al au sein de la cellule
électrochimique sur la base de la distance inter électrodes, la longueur de 1’électrode et la
densité de courant.

La modélisation a aussi été faite sur le comportement de 1’électrocoagulation dans son
fonctionnement en batch (Holt ef al. 2005). Ce modele s’est basé€ sur un autre déja existant sur
le rendement de la production d’eau claire qui avait été appliqué sur la flottation par (Edzwald
et al. 1991 ; Edzwald et al. 1995 ; Gregory et al. 1999). Cette théorie considere que chaque
bulle est une entité indépendante. Cela a abouti a un modele de prédiction de 1’efficacité
d’élimination de polluant par flottation au cours de 1’électrocoagulation. L’expression du
modele est une combinaison linéaire de ’attachement de la bulle, du nombre de diffusion
brownien, de I’interception de la particule par la bulle, de la sédimentation de la particule avec
la bulle et du contact inerte.

Certains modeles prennent en compte les parametres opératoires tels que la densité de
courant, le pH et la cinétique du chrome sur un effluent de tannerie (Espinoza et al. 2009).
D’ autres relient le temps d’électrolyse, la densité de courant mais en suivant le traitement de
la couleur ou la DCO sur un effluent coloré et un effluent textile respectivement (Alinsafi et
al. 2005).

D’autres modeles conduisent a la détermination prédictive des abattements des différents
polluants dans les effluents a traiter. On a le cas du modele de Khemis et al. (2006) qui donne
avec une tres bonne corrélation 1’évolution d’abattement de la DCO sur des effluents d’huile
de coupe, de latex et de silice anionique.

De facon générale, la DCO a été plusieurs fois rapportée comme suivant une loi du type :

@ = —k[DCOJ* (Linares-Hernandez e al. 2009) (1-56)
t

Sur cette base, la cinétique d’abattement de la DCO peut étre calculée en fonction du temps,
mais la constante k est une fonction de la densité de courant appliquée.
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Conclusion sur la bibliographie :

L’historique de ’EC peut étre divisé en deux périodes. Une période pendant laquelle son
efficacité n’avait pas été optimisée pour intéresser les industriels et les scientifiques (avant
1990) ; et une deuxieme période correspondant a la renaissance de ’EC (apres 1990), avec un
tres grand nombre d’articles (Moreno et al. 2007b).

Dans ce chapitre, nous avons fait la synthese des différents processus intervenant en
électrocoagulation. Nous avons examiné tour a tour les théories de la coagulation-floculation
avec tous les mécanismes de destabilisation des colloides valables aussi en EC ; les principes
de I’électrocoagulation, les différents effluents traités en EC, la comparaison entre EC et CC,
la chimie de I’aluminium et le fer utilisés en EC, les résultats obtenus sur le traitement des
effluents organiques avec les deux matériaux d’électrodes, les principaux résultats obtenus
pour le traitement des métaux lourds avec les deux métaux d’électrodes et les possibles
modeles de I’EC, en vue de servir de base pour ce travail.

La chimie de I’aluminium et du fer a permis de connaitre les avantages de chaque métal sur le
point de vue du mécanisme réactionnel, chaque métal passant par les stades d’oxydation de
facon différente de 1’autre.

Si nous avons trouvé de nombreux travaux sur le traitement par EC avec les €lectrodes de fer
et d’aluminium, un petit nombre fait la comparaison des deux matériaux sur le plan de
I’efficacité. En outre nous n’avons pas rencontré de travaux sur la dualité métaux lourds
/pollution organique ou pollution organique/absorbance. Enfin les nombreux modeles ont été
développés sur 1’électrocoagulation notamment sur 1’aspect élimination de polluants
organiques mais tres peu ont ét€é proposés sur 1’élimination des métaux lourds. C’est
pourquoi, nous avons développé ces points dans cette theése qui n’ont pas été traités ou
insuffisamment traités dans la littérature.
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CHAPITRE II

MATERIEL ET METHODES
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Ce chapitre décrit le montage expérimental mis en ceuvre au cours de cette étude et les
méthodes analytiques. Il explique le choix des différentes expériences réalisées et la
composition des effluents étudiés.

1. Choix du procédé

Plusieurs technologies d’électrocoagulation ont été mises au point a 1’échelle du laboratoire et
a I’échelle industrielle (Chen, 2004). Des cellules électrochimiques peuvent étre combinées
avec d’autres modes de traitement tels que les traitements biologiques ou des procédés
physiques tels que la sédimentation, la décantation ou la filtration (Debillemont, 1996 ;
Camilleri, 1980). On peut avoir dans le domaine méme de 1’électrocoagulation, de
nombreuses variantes selon les formes des électrodes (planes, cylindriques, des lits fixes de
billes sphériques ou des électrodes rotatives) ou selon leur mode de connexion électrique
(Jansen et al. 2002). On distingue pour ce dernier point comme pour d’autres procédés
électrochimiques, le mode monopolaire en série, le mode bipolaire série et le mode
monopolaire en parallele.

Nous avons choisi un pilote a fonctionnement continu a recirculation dont le réacteur
électrochimique est muni de deux électrodes planes en paralleles.

Les composants du pilote électrochimique utilisé pour les travaux de la theése sont assemblés
selon le schéma suivant :

— H,

Cellule électrochimique
(distance inter-électrodes = 10 mm)

> RO

Al/Al ou Fe/Fe ) .
N (75 x 150 mm2) Réservoir a
@ doubleenveloppe
(2 litres)
Débitmetre | |
C A
A
T Pompe péristaltique B

aimanté

Figure II-1: Dispositif expérimental de traitement par électrocoagulation

Comme le montre la figure II.1, les différents composants sont combinés suivant 1’ordre
alphabétique des lettres utilisées pour répertorier le matériel. Le point de départ est le
réservoir double enveloppe de 2,5 litres ou est chargé I’effluent a raison de 2 litres par
traitement. De ce réacteur agité, la pompe péristaltique assure la montée progressive de
I’effluent vers la cellule électrochimique. Le débitmetre placé entre la pompe et la cellule
permet de mesurer le débit. Il contrdle ainsi le débit de la pompe. De la cellule
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électrochimique, sous I’effet de la pression imposée par la pompe et I’effet gravitaire,
I’effluent revient sur le réservoir a double enveloppe ol 1’agitation permet d’homogénéiser le
métal dissous au passage dans la cellule électrochimique. De ce réacteur agité, la pompe
continue a puiser 1’effluent vers la cellule continuellement pendant la durée de 1’expérience.

Nous avons choisi un systeme de fonctionnement continu a recirculation et le réacteur agité
permet I’homogénéisation de 1’effluent mais cette agitation est maintenue a une vitesse assez
faible (100 tours/min) afin de ne pas cisailler les flocs et faciliter leur décantation. Cette
recirculation permet aussi de ne pas saturer I’effluent en métal dissous au niveau de la cellule
électrochimique. Pratiquement, ce réacteur permet aussi d’avoir a son niveau un effluent bien
homogénéisé que 1’on préleve par un robinet placé pres du fond. L’agitation dans ce réacteur
permet aussi de séparer les gaz de I’effluent et aussi de limiter la formation de mousse qui
entrave la bonne marche de I’électrocoagulation.

2. Description du montage
Le pilote de traitement des effluents est un montage des éléments suivants :

2.1. Le réacteur électrochimique (A) :

C’est I’enceinte dans laquelle se déroulent les réactions électrochimiques concourant au
traitement. Deux électrodes planes et paralleles en aluminium ou en fer y sont placées
entre lesquelles circule I’effluent a traiter. Les électrodes sont toutes de dimensions égales
avec une longueur de 150 mm et une largeur de 70 mm donnant une surface de travail de
105 cm’. Plusieurs géométries de cellule existent dans la littérature mais cette
configuration est la plus répandue dans I’industrie. En effet, cette géométrie d’électrodes
permet d’avoir une mise en ceuvre facile et est d’utilisation moins complexe de par sa
facilité de nettoyage et de remplacement. L’épaisseur des plaques de 12 mm n’a pas
d’effet sur le traitement étant donné que seule une face de chaque électrode est en contact
avec l’effluent. En effet, les électrodes logées dans les parties usinées de Plexiglas
permettent aussi d’inactiver une surface et de ne garder que la surface supérieure active.
Les électrodes sont placées dans un carter en plexiglas (figure I1.2) avec une distance inter
électrode de 10 mm choisie faible pour limiter non seulement la chute ohmique mais
suffisamment large pour éviter le colmatage. En plus cela a permis d’avoir une dissolution
uniforme du métal.
La connexion électrique est assurée par des vis filetées enfoncées dans chaque électrode.
Comme le montre le schéma, les électrodes sont placées verticales avec un écoulement du
fluide de bas en haut afin de pouvoir travailler méme a des débits faibles et d’éviter le
blocage de la surface par des bulles de gaz. Cet écoulement du bas vers le haut permet
aussi d’avoir un effluent homogene tout au long de la cellule et d’éviter ainsi une
distribution non homogene du courant.

Le plan et les schémas détaillés du réacteur électrochimique sont présentés a I’annexe 3.
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Figure I1-2 : Cellule ouverte montrant les deux logements des électrodes (partie usinée
dans le plexiglas)

A T’aide d’un générateur de courant, les plaques métalliques paralleles sont soumises a un
courant constant qui permet une dissolution uniforme du métal a I’anode et un dégagement
régulier du gaz a la cathode.

Le temps de passage de I’effluent dans le réacteur dépend du débit choisi; la durée de
traitement dépend, elle, de la quantité de métal que I’on veut dissoudre. Selon le débit Q et le
volume V de la cellule, le temps de passage est égal a :

T=V/Q (1I-1)

Ce temps de passage T influence la concentration du métal dissous dans I’effluent entre la
sortie et I’entrée du réacteur. Soit me la quantité du métal dissous a I’entrée du réacteur et ms
la quantité de métal a la sortie avec un temps de passage de At=, le bilan de matiere donne :

ms-me= MI®t/nF (II-2)

avec M la masse moléculaire du métal dissous

I I’intensité du courant qui traverse la cellule

n le nombre d’électrons mis en jeu au cours de la réaction électrochimique, 3 pour
I’aluminium et 2 pour le fer

F le nombre de Faraday

@ le rendement faradique de la dissolution

La tension de la cellule peut étre approximée par la relation :
U=RI (I1-3)

Néanmoins en écrivant la relation II-3, nous avons négligé la tension de cellule a vide et les
surtensions aux électrodes, ne considérant seulement la résistance de I’effluent qui dépend de
sa conductivité et donc de sa concentration et de sa composition.

De plus, du fait de la présence des bulles de gaz dans la cellule, il est possible que la
conductivité de I’effluent en soit affectée et cela peut entrainer une augmentation de résistance
de I’effluent et une tension plus élevée. Par ailleurs la dissolution du métal peut modifier la
conductivité du milieu : toutefois, pendant la durée d’un essai d’électrocoagulation, nous
n’avons pas observé de variation trop importante de la tension de cellule.
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La présence de bulles permet I’homogénéisation de I’effluent, en plus de la recirculation
forcée du milieu. L’avantage de 1’agitation par les bulles a été mis en avant et leur influence
négative sur la conductivité a été minimisée en travaillant en régime laminaire a 1’intérieur du

réacteur électrochimique. Ce qui permet une évacuation rapide des microbulles qui vont se
dégager au niveau du réacteur agité.

2.2. La pompe péristaltique (B)

La pompe péristaltique est de type Masterflex L/S, « digital economy drive » de marque Cole-
Parmer qui assure la circulation de 1’effluent dans le circuit de traitement. La téte montée sur
la pompe est de type Easy-load II, modele 7518-60. Les tuyaux fixés sur la téte de pompe sont
des tuyaux Masterflex. Le débit de la pompe varie de 0 a 2000 ml/min avec une précision de
3%. Nous avons travaillé a débit constant de 150 ml/min dans tout notre travail. Des essais

préliminaires montrent que le débit n’a pas d’influence notable sur le traitement (voir figure
I.3) dans la gamme testée.

¢ Ec Al, Qv=100ml/min
o0 Ec Al, Quv=150ml/min

1200 - A Ec Al, Qv=200ml/min
e Ec Al, Qv=250ml/min
1000 + ¢ Ec Al, Qv=300ml/min

DCO en mg/l

MMMM@A LR
200 400 600 800 1000 1200
Al dissous dosé em mg/l

140

200

180 1  Ec Al, Qu=100mi/min
160 - o0 Ec Al, Qv=150ml/min
140 A Ec Al, Quv=200ml/min

@ Ec Al, Qv=250ml/min
120 - ¢ Ec Al, Qv=300ml/min

DCO en mg/l
® o
o O
> I

1200

400 600 800 1000
Al dissous dosé em mg/l

140

Figure I1.3 : L’évolution de la DCO au cours du traitement de ’effluent. Le graphe du bas
est une vue agrandie de la variation donnée en haut
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2.3. Le réacteur agité (C)

Le réacteur de forme cylindrique de diametre intérieur de 150 mm et de hauteur 180 mm est
posé sur un agitateur IKA-Combimag Réo dans lequel a lieu I’homogénéisation des effluents.
Nous avons travaillé a vitesse d’agitation constante de 100 rpm, vitesse choisie de sorte a ne
pas casser les flocs mais suffisant pour avoir un mélange homogene. Le couvercle du réacteur
est en PVC. Le réacteur dispose d’une entrée d’effluent par le haut, et une sortie de gaz par le
haut, avec un robinet latéral placé en bas pour les prélevements d’échantillons.

Le réacteur joue principalement deux rdles qui sont :
¢ J’homogénéisation :

Nous avons choisi un systeme de fonctionnement continu avec recirculation.

Cette recirculation permet aussi de ne pas saturer I’effluent en métal dissous au
niveau de la cellule électrochimique. Pratiquement, ce réacteur permet aussi
d’avoir a son niveau un effluent bien homogénéisé que 1’on préléve en bas de ce
réacteur agité. 40ml d’échantillon est prélevé a chaque fois.
En effet a la sortie du réacteur électrochimique ou cellule électrochimique,
I’effluent contient du métal dissous, des gaz et des hydroxydes qui doivent se
mélanger avec le reste de I’effluent. L’agitateur muni d’un barreau aimanté de 6
cm de long assure cette homogénéisation.

e Laséparation du gaz

L’agitation dans ce réacteur permet aussi de séparer les gaz de I’effluent et aussi
de limiter la formation de mousse qui entrave la bonne marche de
I’électrocoagulation.

2.4. L’alimentation stabilisée (D)

L’alimentation stabilisée AFX 2930 SB DC Power supply 2LCD permet de transformer le
courant alternatif du réseau en courant continu avec intensité et tension de capacités
maximales de 3 A et de 30 V respectivement. Cette alimentation a été utilisée a courant
imposé pour tous les essais.

2.5. Les plaques d’électrodes

Deux matériaux d’électrodes ont été utilisés (voir figure 11.4) :

- Un acier doux d’usage courant dont la teneur en carbone est d’environ 0,3% et celle
du fer d’environ 99,7%.

- L’aluminium est de type A-U4G, c’est un alliage contenant majoritairement de
I’aluminium, avec du cuivre pouvant aller jusqu’a 4% et 1% de magnésium. Son nom
commercial est le 2017-Al.

Dans tout le document, les deux électrodes sont respectivement appelées électrode de fer et
électrode d’aluminium.
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A B C D

Figure I1-4: Vue des électrodes d’aluminium (gauche) et de fer (droite)

Si les électrodes d’aluminium présentent des piqlires non perceptibles sur I’anode, I’anode de
fer présente visiblement des piqlires uniformément réparties a sa surface. Les plaques B et D
sont les anodes et les plaques A et C sont les cathodes.

- Réactions se produisant sur ces électrodes en fonctionnement :
® Auniveau des électrodes de fer

A I’anode de fer, il y a dissolution du fer en ions Fe** et dégagement d’oxygéne pendant qu’a
la cathode, il y a production d’ions OH". Le fer se dissout assez bien avec un rendement
faradique voisin de 80%. Le fer divalent formé est trés vite oxydé en fer trivalent a I’oxygene
de I’air.

e Au niveau des €électrodes d’aluminium

Dans le cas de I’aluminium, la dissolution en ions AI’* a lieu 2 I’anode pendant que la cathode
est le siege de production d’ions OH et de dégagement d’hydrogene. L’aluminium a un
rendement faradique de I’ordre de 2 lors de 1’électrocoagulation. La dissolution ne se fait pas
seulement a ’anode mais aussi a la cathode et la possible réaction chimique de dissolution
d’ Aluminium peut étre liée aux ions en présence tels que les chlorures ou les phosphates. De
méme, un dégagement d’hydrogene se produit aussi a 1’anode.

Dans les deux cas, les deux électrodes peuvent former des oxydes de métal d’Al,O3 et Fe;O4
qui les protegent lorsqu’ils sont exposés a 1’air. Ces deux formes sont aussi les oxydes de
protection lorsque les métaux se trouvent plongés dans 1’effluent assez longtemps sans
réactions électrochimiques. Néanmoins, en présence d’ions chlorures, cette relative
passivation n’a plus lieu et la corrosion des électrodes se produit.

Lorsque le courant passe, tous les deux matériaux d’électrodes se comportent assez bien tout
au long du traitement sans que les composés de 1’effluent ne s’adsorbent sur 1’une ou I’autre
de I’électrode et empéchent le passage du courant.

Lorsque I’on balaie les intensités de courant en relevant la tension dans le sens des courants
croissants puis dans I’autre, les deux électrodes se comportent exactement de la méme facon
avec les différentes solutions.
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3. Description des moyens analytiques

Comme nous le décrirons dans ce paragraphe, durant le traitement, une partie des données est
enregistrée en continu par différents capteurs alors que ’acquisition d’autres données telle
que la composition du milieu nécessite de réaliser des prélevements qui seront analysés par la
suite.

Figure I1-5: Présentation d’échantillons (en premiere rangée visible, on observe ’effluent
station traité aux électrodes de fer a la densité de courant de 200A/m’ et échantillonnés a
1,2,3,4,5,7,10,15,20,25,30,40,50,60 min respectivement de gauche a droite)

Comme on peut le remarquer sur la figure ILS5, les échantillons prélevés au cours du
traitement et positionnés dans 1’ordre de prélevement montrent bien de visu, une réduction de
la couleur au cours du temps. C’est justement ces réductions que I’on a voulu quantifier en
faisant des mesures de plusieurs indicateurs de pollution.

3.1. Analyses ou mesures réalisées en continu

- Mesures de pH des échantillons prélevés :
Elles sont réalisées par un pHmetre Consort model C931 muni d’une électrode en verre
contenant une solution de KCIl de concentration 4M. Le pH metre est étalonné avec des
solutions étalons de phosphate de pH 4, 7, 10 et 12. La précision des étalons donnée par le
fournisseur est de +0.02 unité a 20°C. Le pH de chaque échantillon prélevé au niveau du
réacteur agité est pris immédiatement. Ce pH permet de suivre la production des ions OH
responsables de la montée en pH de I’effluent.

- Les tensions sont directement relevées sur I’affichage de 1’alimentation stabilisée.
Pour chaque intensité de courant et au temps de prélevement, nous avons une valeur de la
tension qui s’affiche directement a I’écran de I’alimentation. Cela permet de suivre I’évolution
de la tension et renseigne indirectement sur le passage du courant entre les électrodes.
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3.2. Analyses nécessitant des prélevements

A la fin de I’électrocoagulation, des analyses sont aussi effectuées sur les échantillons
prélevés. Cela concerne les mesures de la dissolution du métal sacrificiel (Al ou Fe) et des
indicateurs de la dépollution (DCO, COT et turbidité, absorbance, chrome VI, chrome total).

- Mesure de la concentration en métal dissous

La mesure de la concentration en métal dissous se fait en prélevant une certaine quantité de
I’effluent apres agitation pour homogénéiser 1’effluent prélevé de sorte a avoir ce deuxieme
prélevement représentatif du premier échantillon. Ce deuxieme prélevement est acidifié pour
ramener le pH au niveau acide selon le métal a doser. Apres cela, nous diluons 1’échantillon
acidifié pour rester dans les marges d’analyse de la spectrométrie d’absorption atomique
(AAS). Cet échantillon acidifié et dilué est filtré a travers un filtre a seringue de 0,45 um pour
éviter de colmater le spectrometre d’absorption atomique. Dans tous les cas, 1’échantillon
final qui passe dans I’AAS a un pH < 2 pour assurer la dissolution complete du métal a doser.

- Mesure de DCO, COT, turbidité et absorbance
Les autres grandeurs telles que la DCO, la turbidité, le COT, I’absorbance et les
concentrations en chrome VI et en chrome total sont mesurées aprés décantation et sur le
surnageant clair apres que le pH final est ramené au pH de floculation correspond au point de
présence maximale des hydroxydes du métal. Ce pH est de 6.5-7 pour les effluents traités a
I’aluminium et superieur a 6 pour ceux traités aux électrodes de fer.

Toutes ces analyses nous renseignent sur la cinétique de 1’abattement des indicateurs de
pollution et la cinétique de dissolution des métaux.

3.2.1. Mesure de la turbidité

La turbidité est I’effet optique qui traduit le caractere trouble de I’eau. Elle est due a la
présence de diverses matieres en suspension finement divisées telles que des particules de
matieres organiques ou minérales. Ces particules ont une taille variant entre 10 nm et 100 pm.
Les unités utilisées pour la turbidité sont les Unités Jackson (JTU), la Nephelometric
Turbidity Unit (NTU) et la Formazine Turbidity Unit (FTU) ou SiO, (mg/1).

Nous avons utilisé un appareil de type Hanna instruments LP 2000 comportant une diode
infrarouge de longueur d’onde 890 nm et un détecteur de lumiere réfléchie qui est un appareil
a lecture directe. La mesure est basée sur 1’absorption ou la diffusion des rayons lumineux par
les particules en suspension. Cette mesure permet de suivre la cinétique de la décantation des
échantillons apres le traitement. Lorsque nous trouvons des valeurs hors étalons, nous
procédons a la dilution a I’eau déminéralisée de cet échantillon avant analyse.

3.2.2. Mesures de la conductivité

Les mesures de conductivité sont effectuées a I’aide d’un conductimetre Consort model 832
muni d’une cellule de mesure a plaques de platine de type Radiometer modele CDC 566T.
Cette cellule comporte une compensation automatique de la valeur de conductivité en
fonction de la température de la solution (température de référence : 25°C). La compensation
est réalisée par une sonde de température de type Pt 100. La constante de cellule est de 1 cm™.
La gamme de mesure est de 0.01 a2 200 mS.cm™. L’étalonnage de la cellule est effectué 2

I’aide des solutions étalons fournie par Radiometer Analytical dans la série 4-7-10. Il s’agit de
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solutions de KClI respectivement de 0.1, 0.01, 0.001M de conductivité respective 12.88, 1.413
et 0.148 mS.cm™. La figure II-6 représente la courbe d’étalonnage de la conductivité.
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Figure I1-6: Courbe d’étalonnage de la conductivité

3.2.3. Analyse de la Demande Chimique en Oxygene (DCO)

La DCO est la quantité d’oxygene nécessaire a la dégradation par voie chimique des matieres
organiques et minérales. Elle est aussi définie comme une expression de la quantité d’oxygene
dissoute nécessaire pour oxyder par voie chimique, sans intervention d’€tres vivants, toutes
les substances oxydables. Elle s’exprime en mg d’O, par litre de solution. Sa détermination se
fait en quatre (4) étapes:

- Ajout d’un volume V; d’une solution de digestion formée d’acide sulfurique
concentré H,SOy, du sulfate de mercure HgSO4 et de K,Cr,O7 en exces et en solution
aqueuse.

- Ajout d’un volume V, d’une solution de sulfate de mercure dans I’acide sulfurique.

- Chauffage pendant deux (2) heures a 148°C au four. Les fours utilisés sont soit un
CSB/COD reactor model 30, soit un CSB/COD Reactor Al 31.

- Lecture de I’absorbance par spectrophotométrie a 620 nm.

Ces analyses sont effectuées selon la norme francaise AFNOR et selon la norme standard
américaine SMEWW. Les protocoles sont donnés dans I’annexe 2.

L’étalonnage du DCOmetre a été réalis€ avec une solution acide d’hydrogénophtalate de
potassium (KHP) qui est séchée a 1’étuve a 103°C pendant deux heures. Nous avons préparé
plusieurs solutions de concentration connue maximale de 1500, 750 et 150 mg.L'l.

La précision de la mesure est estimée a £ 5%.

Les étalons ont été faits de 0 2 150 mg.L, de 02 750 mg.L™" et de 0 2 1500 mg.L™.
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Figure I1-7: Courbe d'étalonnage du DCO-métre HACH DR/2000 utilisant une solution
d’hydrogénophtalate de potassium a différentes concentrations

Cette courbe d’étalonnage a été établie pour les concentrations les plus élevées de limite
maximale de 1500 mg O,/L.

La présence d’éléments tels que les hydrocarbures paraffiniques et cycloparafiniques, les sels
ammoniacaux et I'urée qui sont difficiles a oxyder peut biaiser les résultats.

3.2.4. Analyse du Carbone Organique Total (COT)

Le carbone organique total représente la matiere organique carbonée totale existante dans une
solution. Sa détermination se fait par un COT metre. Celui que nous avons utilisé est un TOC-
Vesu Shimadzu avec une fourchette de mesure comprise entre 4 pug/L et 25000 mg/L de
carbone.

Selon le domaine de mesure, une courbe d’étalonnage est utilisée.

Le principe de fonctionnement est basé sur deux étapes essentielles :

- Une oxydation par la décomposition totale en gaz carbonique de tous les composés
organiques solubles y compris les composés macromoléculaires. Elle n’oxyde pas
seulement les composés simples micromoléculaires. Toutes les composantes de
I’échantillon subissent une combustion totale a une température de plus de 680°C en
présence d’un catalyseur en nickel/chrome. Ceci permet de transformer toute la
matiere organique en gaz carbonique.

- A T’étape suivante, I’analyseur de gaz mesure par une cellule infrarouge, le gaz
carbonique formé et le transmet sous forme de valeur de COT sur la base de
I’étalonnage incorporé. L’erreur de mesure est d’environ 1,5%.

On fixe un maximum de répétitions a I’appareil et, en fonction de 1’écart entre les
mesures, le logiciel décide d’arréter a deux, trois ou quatre mesures. Les courbes
d’étalonnage ont été faites pour les gammes de 0 a 100, 0 a 1000 et 0 a 4000 mg/L.
L’étalonnage est effectué a partir d’une solution d’hydrogénophtalate de potassium
(KHP).
L’appareil utilisé a la particularit¢ de faire les dilutions pour les différentes gammes
inférieures d’étalonnage sur la base d’une solution concentrée. Le facteur de dilution a varié
pour nos mesures de 2 a 50.
Les volumes injectés a chaque prise sont optionnels et peuvent étre de 10 a 150 uL ou de 10 a
2000 pL.
L’appareil est muni d’un passeur automatique. Le temps de mesure est estimé a 3 min par
échantillon.
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3.2.5. Analyse des métaux

Les métaux dissous ont été dosés globalement par la spectrométrie d’absorption atomique
apres dilution et acidification pour rendre soluble le métal dans I’effluent.

- Le chrome total a été dosé par le spectrometre d’absorption atomique et la méthode
au S-diphenyl carbazide (APHA, 2005) a été utilisée pour le dosage du chrome VI.
Cette méthode d’analyse du chrome VI consiste en trois étapes importantes :

e Nous avons préparé une solution de réactif en dissolvant 0.5 % de S-diphenyl
carbazide dans 100 cm® d’acétone acidifié par I’ajout de 0.5 cm” d’H,SO4 SM.

e Puis nous avons mis quelques gouttes de ce réactif dans la solution a analyser
qui prend une teinte violette.

¢ Ensuite, on a effectué une courbe d’étalonnage a chaque série de mesures : la
courbe d’étalonnage a été réalisée en ajoutant quelques gouttes du réactif dans
10 ml de la solution de concentration connue en Cr VI que I’on analyse ensuite
par spectrométrie d’absorption a 450 nm. Nous avons mesuré 4 fois
I’absorbance pour chaque étalon et nous avons fait la moyenne par échantillon.

¢ Enfin nous avons lu I’absorbance de chaque échantillon en se référant a chaque
fois a la droite d’étalonnage ou a I’équation correspondante pour déterminer la
concentration en Cr VI des différents échantillons.

- L’aluminium, le fer et le chrome total ont été dosés par la spectrométrie d’absorption
atomique (AAS).

Le principe de base de I’AAS se résume en 3 étapes :

e Lanébulisation
L’échantillon a analyser subit une pulvérisation dans la chambre de nébulisation qui fait
passer 1’échantillon de 1’état liquide a des gouttelettes tres fines généralement réglables de
sorte a les avoir les plus fines et homogenes possible.

e Lacombustion

Ces gouttelettes sont entrainées au niveau du brileur qui amene par la flamme, les éléments a
analyser de leur état stable a leur état excité. Cet état leur permet d’avoir une absorption
maximale a leur longueur d’onde optimale. Ceci correspond dans ce cas précis a 1’absorption
de sa propre lumiere canalisée a la base de la flamme par 1’appareil a partir de la lampe de
I’élément a doser. Selon le métal, sa plus ou moins grande sensibilit¢ impose que la
combustion se fasse a température plus ou moins élevée. Quand 1’élément a doser nécessite
une température pas trop €élevée, on utilise la flamme air/acétyléne, et la flamme chaude par la
flamme protoxyde d’azote/acétylene pour les éléments moins sensibles.

e Les résultats
Les capteurs de I’appareil relevent 1’absorbance et le logiciel intégré la traduit directement en
concentration de métal sur la base de la courbe d’étalonnage préétablie.

Les échantillons prélevés, acidifiés pour dissoudre le métal a analyser sont dilués de sorte a
avoir des concentrations acceptables qui ne polluent pas l’appareil. Les dilutions sont
estimées en fonction du calcul théorique de métal dissous en supposant un rendement
faradique de dissolution égal a 1.
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Les étalons sont préparés a partir d’'une solution mere de 1000 ppm. Les mesures sont
effectuées par étalon et on obtient une droite d’étalonnage de 1’absorbance en fonction de la
concentration en métal.

La figure II-8 montre un étalonnage d’aluminium pour des échantillons dont la concentration
en aluminium totale n’excede pas 50 ppm d’aluminium.
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Figure I1-8 : Courbe d’étalonnage de dosage d’aluminium avec I’AAS Anthélie Junior
SECOMAM.

Dans ce cas précis, nous avons un échantillon dilué de sorte que sa concentration maximale en
aluminium ne dépasse pas 50 ppm. Dans le cas ol la concentration a doser est supérieure a
50ppm, on doit avoir des étalons qui vont au-dela de cette valeur. De plus, selon la gamme de
mesure, le type de loi d’étalonnage peut changer. On constate pour la courbe ci-dessus que la
courbe d’étalonnage est linéaire. Il convient donc de veiller a rester dans le domaine linéaire
pour tous les étalonnages.

Chaque échantillon est passé et 1’étalonnage intégré permet a I’ordinateur pilote de donner
directement les résultats en concentration.

Le temps de mesure d’un échantillon, fonction de la répétition qu’on demande a I’appareil
variant de 2 a 5 répétitions en général, n’excede pas 1 min.

3.2.6. Suivi de la couleur de Ueffluent par I’absorbance dans I’'UV
visible

L’absorbance des différents prélevements se mesure sur le surnageant clair.
Auparavant le surnageant clair de 1’effluent brut non traité décanté subit plusieurs mesures de
longueurs d’onde afin de déterminer la longueur d’onde d’absorption la plus appropriée pour
cette caractérisation et de suivre aussi 1’abattement des différentes couleurs au cours du
traitement.
Ces mesures se font en spectrométrie UV visible apres la prise de ligne de base avec de 1’eau
déminéralisée.
Par la suite, chaque échantillon est passé en ayant comme absorbance initiale celle de
I’effluent brut, et donc les valeurs lues a la longueur d’onde prédéterminée représentent
I’absorbance de 1’échantillon.
Le spectrometre UV visible est piloté par un ordinateur et est de marque Anthélie Junior
SECOMAM.
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Figure I1-9 : Spectre UV-Visible de I’échantillon traité de ’effluent usine (traité avec des
électrodes de fer a 50 A/m2 et prélevé apres 1 min de traitement) au spectro UV Visible

3.2.7. Pesée

Les produits de pureté analytique, servant a préparer les solutions, sont pesés avec une
balance de précision Sartorius. La gamme de mesure est comprise entre 0,01g et 202 g avec
une précision de £0,0001 g dans une zone de température comprise entre 10 et 30°C. Pour les
pesées des émulsions meres, du chrome (VI) et du NaCl, nous avons utilisé une balance
moins précise Mettler PM 400. La gamme de mesure est de 0,5 a 410 g avec une précision de
10,01g.

4. Effluents choisis et leurs caractéristiques

Les eaux usées de I'industrie textile sont particulieres par leur charge organique relativement
importante, et la présence de colorants organiques ou chimiques qui, pour la plupart sont
néfastes aux traitements biologiques conventionnels des stations de traitement. L’apport de
I’électrocoagulation est donc d’arriver a rejeter dans les stations de traitement
conventionnelles, des eaux usées de textiles exemptes de ses colorants et de sa forte charge
inorganique. Nous avons choisi de prélever un effluent au sein de 1’usine qui ne contient que
les composants chimiques entrant dans le textile et un autre de la station qui provient d’un
mélange issus de différentes usines textiles, cela afin de voir I’influence des mélanges
complexes sur 1’épuration par électrocoagulation.

La conductivité a été mesurée sur les effluents bruts avant traitement afin de vérifier leur
possible traitement sans ajout de NaCl. La conductivité était suffisante (tableau II-1), et ainsi
tous les effluents ont été traités sans ajout de sels.

Apres le traitement de ces effluents textiles par les électrodes de fer et d’aluminium, nous
avons simulé un effluent de tannerie en ajoutant du bichromate de potassium a 1’effluent
prélevé a la station de sorte a avoir une concentration de chrome hexavalent comprise entre
les valeurs moyennes des tanneries (3 a 350 ppm) [Vlyssides et al. (1997)]. La concentration
en chrome (VI) a été fixée a environ 200 ppm pour I’ensemble des effluents simulés.

Le tableau II-1 donne les caractéristiques des différents effluents utilisés lors du traitement :

59



Tableau II-1 : Caractéristiques des effluents utilisés

Caractéristiques Effluent Effluent station | Effluent simulé de
Usine tannerie

pH 7,06 9,04 9,04
Turbidité / NTU 532 397 397
DCO /mg O, L™ 1787 1237 1237
Conductivité / mS cm™ 1,8 1,4 2,9
[COs*]/mg L’ 2191 1475 1475
[NOs]/mgL" 3,91 11,1 11,1
[H,PO4 ], [HPO,* ]/ mg L™ 1,9 2,6 2,6
[SO4*]/mg L’ 144 56 56
[CI]/mgL" 84,3 27,9 27,9
Chrome total (mg/1) - - 200

Les valeurs ainsi données sont les resultats d’analyse de nos effluents utilisés mais peuvent
différer en fonction :
- du type de colorant utilisé dans le traitement,
- du type de traitement du textile selon qu’il s’agisse du blanchiment, de
I’ennoblissement ou de la teinture,
- de I’activité en cours dans 1’usine (rincage ou fonctionnement).

5. Choix des expériences réalisées et objectifs

5.1. Manipulation réalisée sur les différents effluents

Le traitement continu avec recirculation permet d’avoir au bout de 1’heure une quantité
suffisante de métal dissous capable de faire floculer toute la pollution de 1’effluent dans la
majorité des cas, comme 1’ont montré des essais préliminaires.

Une manipulation dure 1h. Les prélevements sont effectués a 1, 2, 3, 4, 5, 7, 10, 15, 20, 25,
30, 40, 50 et 60 min, de méme que les mesures de pH et les relevés de tension sur le
générateur stabilisé. Ceci permet de suivre la cinétique du traitement par le suivi de la quantité
de polluants dans les différents prélevements effectués au cours du temps et de s’assurer de la
continuité du traitement par la tension et le pH.

Ces échantillons sont ramenés a un pH convenable, par 1’ajout d’une solution de HNOjs dilué,
selon le métal utilisé afin de se situer au pH optimal pour la précipitation des hydroxydes
métalliques avec les impuretés adsorbées, responsables du traitement.

De la méme fagon que les deux premiers effluents, nous avons travaillé a comparer les deux
matériaux d’électrodes en faisant varier les densités de courant de 50 2 200 A/m” avec une
incrémentation de 50 A/m?. Ces densités de courant sont fixées 2 des niveaux modérés afin
d’éviter toute réaction parasite tels que le dégagement d’oxygeéne ou une éventuelle
surchauffe. Ce travail nous a permis de connaitre 1’effet de la densité de courant sur
I’abattement en chrome, en DCO, en COT, en turbidité et sur le rendement faradique, le pH,
la tension de cellule, la charge et I’énergie consommée. Chaque prélevement effectué donne
I’évolution des différents parametres et les indicateurs de pollution en termes de cinétique.
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Cela permet également d’observer le comportement des électrodes. L’ensemble de ces
mesures a €té réalisé avec D'effluent «Station », ’effluent « Usine » et 1’effluent « station
chrome » (effluent synthétique de tannerie).

5.2. Le traitement des effluents « usine » et « station »

Pour chaque effluent, le traitement a consisté a faire dissoudre électrochimiquement
séparément des ions aluminium et fer afin de trouver le métal le plus efficace et comparer les
phénomenes. L’utilisation comparative des différentes densités de courant nous permet de
connaitre le comportement de 1’électrocoagulation en fonction de ce parametre. C’est ainsi
que I’on a déterminé entre autres, 1’influence de la densité de courant sur les phénomenes
suivants: dissolution des métaux, abattement des polluants et les grandeurs physiques telles
que rendement faradique, pH, tension mesurée et énergie consommeée.

5.3. Le traitement de Deffluent enrichi en chrome

Ce travail permet de pouvoir étudier dans un premier temps de fagon expérimentale
I’élimination des chromates dans un effluent textile enrichi en chrome VI et, de facon
théorique, d’étudier les différentes réactions entrant en jeu dans 1’électrocoagulation. Le
chrome est trés nocif en particulier sous sa forme hexavalent et sa limite maximale admise est
de 50 ppb dans I’eau potable en France.
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CHAPITRE III

RESULTATS EXPERIMENTAUX
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Ce chapitre rassemble tous les résultats des expériences menées avec les électrodes de fer et
d’aluminium, sur les deux effluents textiles prélevés, un au sein méme de l’usine, et un
deuxieéme prélevé dans la station de l'usine; ces effluents seront appelés «usine » et
« station » dans tout le document. De plus, nous avons étudié I’effet de la présence du chrome
VI et le traitement d’élimination du chrome VI en ajoutant du sel de chrome VI a I’effluent
« station » afin de simuler les effluents de tannerie. Les mesures ont concerné le pH, la
tension affichée sur la base du courant imposé, la concentration de métal dissous, les
indicateurs de pollution tels que la DCO, le COT, la turbidité, 1’absorbance et la concentration
en chrome (chrome VI et chrome total).

Suite a la présentation des résultats, nous avons fait une analyse de I’énergie électrique
consommée pour le traitement de la DCO des différents effluents et du chrome VI de
I’effluent simulé de tannerie.

L’objectif de cette partie est d’évaluer les performances du traitement par électrocoagulation.

1. Etude des parametres de ’EC: rendement faradique, tension de cellule, pH,
dissolution des métaux.

1.1. Etude du pH

Les figures III-1, III-2 et III-3, III-4 et III-5, III-6 montrent 1I’évolution du pH au cours du
traitement des effluents respectifs de station, usine et station chrome traités avec les deux
matériaux d’électrodes et aux quatre densités de courant.

Le pH augmente au cours du traitement et on constate que cette augmentation est d’autant
plus importante que la densité de courant est élevée comme I’avaient observé Arslan-Alaton
et al. (2008). Pour les deux matériaux d’électrode, on constate une stabilisation du pH avec le
temps due au pouvoir tampon de 1’aluminium alors qu’il augmente plus dans le cas du fer.
Cette augmentation du pH quel que soit le matériau d’électrode est due a la production d’ions
OH' par la cathode.

Afin de mieux percevoir les différences de pH, nous avons consigné sur le tableau III-1, les
différentes valeurs maximales de pH atteintes (pH finaux) lors des différents traitements pour
chaque effluent, chaque électrode et chaque densité de courant.

Tableau I11-1 : pH max pour les différents traitements

50 A/m” 100 A/m* 150 A/m” 200 A/m”
Fe 7,6 8,58 8,2 9,3
Station Al 8,15 8,87 9,1 9,12
Fe 8,65 10 10,1 9,64
Usine Al 8,15 9,39 9,39 8,9
Station Fe 7,6 8,58 8,2 9,3
chrome Al 8,15 8,87 8,87 9,12

On peut affirmer aussi que la présence du chrome n’a pas d’influence sur le pH comme le
montrent les valeurs de pH en fin de traitement pour les effluents « station » et « station

chrome ».
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Figure I11-1: Evolution du pH de effluent station au cours du traitement avec les
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Figure I11-2: Evolution du pH de effluent station au cours du traitement avec les
électrodes d’aluminium

Le pH de 'effluent usine n’évolue pas de la méme facon que celui de I’effluent station.
L’allure des pH de I’effluent usine présente une augmentation rapide en début de traitement
avec stabilisation alors que pour I’autre effluent, la variation est plus réguliere. Cela pourrait
s’expliquer par la différence des deux effluents par la taille des particules.
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Figure I11-5: Evolution du pH de effluent station chrome au cours du traitement avec les
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Figure I11-6 : Evolution du pH de effluent station chrome au cours du traitement avec les
électrodes d’aluminium

1.2. Etude de la tension du systeme

La tension de cellule représente la valeur relevée de la tension sur le générateur stabilisé.
Cette valeur de tension est fonction de I’intensité du courant, du matériau d’électrode et de
I’effluent. Pour un effluent dont la conductivité est élevée, la tension est faible s’il n’y a pas
de dépdt sur la surface des électrodes qui empécherait le passage du courant.

Les figures III-7, III-8 et I1I-9, III-10 montrent 1I’évolution respective de la tension au cours du
traitement des effluents « station » et « usine ». La tension, pour chaque densité de courant,
évolue indépendamment de toutes les autres densités. Les densités les plus élevées évoluent
sur des lignes de tensions plus hautes.

La formule de tension de cellule peut se simplifier en (en négligeant les surtensions aux
électrodes et la tension a vide Up):

U=RI (III-1)

Ou R, la résistance de cellule, dépend de la conductivité de I’effluent et I est I’intensité de
courant.

On peut donc comprendre pourquoi les densités de courant les plus élevées correspondent a
des tensions de cellule plus importantes étant donné que l’intensité augmente et 1’effluent
restant le méme, la résistance ohmique non plus ne varie pas.
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Figure I11-10 : Evolution de la tension au cours du traitement de effluent usine avec les
électrodes d’aluminium

1.3. Etude de la dissolution des €électrodes

Les figures I1I-11 a III-16 montrent la comparaison de la dissolution des métaux sous la forme
des variations de la concentration en métal dissous au cours du traitement des effluents
respectifs de station, usine et station chrome. Comme peut le prévoir la loi de Faraday, ces
figures montrent bien que la vitesse de dissolution du métal est proportionnelle a la densité de
courant appliquée. Les densités les plus élevées permettent de dissoudre davantage de métaux.
Le tableau III-2 montre les concentrations maximales atteintes en métal dissous (en ppm)
pour chaque effluent, chaque densité de courant et chaque électrode. Ce tableau montre que
I’effluent n’a pas d’influence significative sur la dissolution des métaux. En effet pour une
méme densité de courant et une méme €lectrode, la concentration en métal est similaire. Nous
pensons que cela est lié simplement au fait que les différents effluents ont des conductivités et
des concentrations en ions chlorures et hydroxyles presque similaires. Ainsi ils réagissent de
la méme facon au passage du courant électrique. La différence de concentration en fer et en
aluminium pour une méme densité de courant est liée a la différence de leur masse atomique,
au rendement faradique plus élevé pour 1’aluminium et au comportement différent des deux
métaux dans ’effluent. La différence du rapport Mg/My; de 'ordre de 2 et le rapport des
concentrations en métaux dissous (différent de 2) montrent bien qu’en plus de la différence de
masse atomique, il y a une autre raison pour justifier la différence de concentration entre les
deux matériaux d’électrodes. La présence du chrome n’a pas d’influence sur cette dissolution
lorsque 1’on compare 1’évolution des concentrations du méme métal au cours du traitement
pour les effluents « station » et « station chrome ». On remarque que, en plus d’évoluer de la
méme fagon, ces deux effluents partiellement traités ont exactement les mémes valeurs de
concentration pour les mémes densités de courant et pour le méme matériau d’électrode.
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Tableau 111-2 : Concentration finale en ppm atteinte de métal (Al ou fe) pour chaque

traitement
50 A/m” 100 A/m” 150 A/m? 200 A/m’
Station Fe 222 347 657 814
Al 188 337 472 680
Usine Fe 212 366 592 814
Al 182 333 484 572
Station Fe 221 347 658 814
chrome Al 188 337 471 680
900
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Figure I11-11 : Evolution de la concentration en fer dissous au cours du traitement de
Peffluent « station ».
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Figure I11-14 : Evolution de la concentration en aluminium dissous au cours du traitement
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Figure I11-15 : Evolution de la concentration en fer dissous au cours du traitement de
Deffluent « station chrome ».
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Figure I11-16 : Evolution de la concentration en aluminium dissous au cours du traitement
de Ueffluent « station chrome ».

1.4. Etude du rendement faradique

Le rendement faradique représente le rapport de ce que produit le courant consommé et de ce
qui devrait étre produit. Dans le cas présent, on le calcule en faisant le rapport de la quantité
de métal dissous sur la quantité de métal devant tre dissous selon la loi de Faraday.

CI)M — ZmétalF My étal

Le rendement faradique se calcule ainsi par la formule : M (I11-2)
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Figure I11-17 : Evolution du rendement faradique au cours du traitement de ’effluent
station avec les électrodes de fer
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Figure I11I-18 : Evolution du rendement faradique au cours du traitement de ’effluent
station avec les électrodes d’aluminium
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Figure I11-19 : Evolution du rendement faradique au cours du traitement de effluent
usine avec les électrodes de fer
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Figure I11-20 : Evolution du rendement faradique au cours du traitement de ’effluent
usine avec les électrodes d’aluminium

Les figures I1I-17 a I1I-20 montrent 1’évolution du rendement faradique en fonction du temps
des effluents « station » et «usine ». On constate que le rendement faradique présente des
valeurs dispersées en début de traitement pour converger pour chaque traitement vers une
fourchette de valeurs assez stables et assez restreintes jusqu’a la fin du traitement. C’est ainsi
qu’on a pu déterminer pour chaque matériau et chaque effluent un intervalle de valeurs de
rendement faradique consigné dans le tableau III-3.

Les valeurs de rendement dispersées seraient dues a une précision d’analyse insuffisante en
début de traitement, causée notamment par les faibles concentrations en métaux dissous.

Tableau 111-3 : Rendement faradique des différents traitements

Effluent Electrodes de fer Electrodes d’aluminium
station 0,82 +£0,14 1,92 £ 0,35
usine 0,80 + 0,20 2,15+0,38

La marge de variation ne semble pas fonction de la densité de courant.
2. Abattement de la DCO

Dans un premier temps, nous avons comparé l'influence des électrodes sur I’efficacité
d’abattement de la pollution organique pour différentes conditions opératoires. En effet, si
I'on trouve de nombreux articles sur le traitement d’effluents industriels par
électrocoagulation avec des €lectrodes en fer ou en aluminium, peu d’articles comparent les
efficacités respectives sur un méme effluent. Parmi les études relatives a cette comparaison on
citera les travaux de Arslan-Alaton et al. (2008), Canizares et al. (2007 a, b), Mollah et al.
(2001) et Irdemez et al. (2006).

Le premier parametre dont I’influence est a étudier est la densité de courant qui permet de

« controler » la quantité de coagulant méme si, comme nous 1I’avons vu précédemment, les
rendements faradiques ne sont pas égaux a 1.
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2.1. Effet du temps et de la densité du courant

Des essais de traitement des différents effluents ont été conduits avec les deux types
d’électrode pour des densités de courant variant de 50 2 200 A m™.

Les figures III-21 et III-22 montrent respectivement I’évolution de la DCO de 1’effluent
« station » au cours du traitement avec les électrodes de fer et d’aluminium. Nous constatons
que la DCO finale diminue au cours du traitement pour atteindre un palier. Plus la densité de
courant est €élevée et plus cette réduction est rapide et importante. La figure I1I-23 donne les
différentes DCO finales pour chaque densité de courant, la DCO initiale étant de I’ordre de
1000 mg d’O,/L d’effluent. La DCO diminue globalement avec la densité de courant
appliquée, selon une relation relativement linéaire comme le montre la figure I11-23.
Néanmoins, si avec le fer on atteint la DCO limite au bout de la demi-heure avec les densités
de 150 et 200A/m2, avec I’aluminium, la valeur limite n’est atteinte qu’a la fin du traitement
aux mémes densités de courant.

On remarque aussi qu’en plus d’étre atteinte plus rapidement, la valeur limite est plus faible
avec le fer qu’avec I’aluminium.
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Figure I11-21 : Evolution de la DCO de Ueffluent station au cours du traitement
avec les électrodes en fer
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Figure I11-22 : Evolution de la DCO de ’effluent station au cours du traitement avec les
électrodes en aluminium
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Les figures III-24 et III-25 présentent I’évolution de la DCO de I’effluent «usine » traité
respectivement avec les électrodes de fer et d’aluminium. On peut faire les mémes
observations que dans le cas de I’effluent « station » avec cependant une cinétique moins
rapide et une DCO limite plus élevée. Les plus faibles DCO sont atteintes avec les densités de
courant les plus élevées et avec les électrodes de fer, comme le montre la figure I11-23.
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Figure I11-23 : DCO en fin de traitement pour les différentes densités de courant et les
effluents station et usine (DCO initiale égale a environ 1100 mg d’0,/l.
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Figure I11-24: Evolution de la DCO de Ueffluent usine au cours du traitement avec les
électrodes de fer
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Figure I11-25 : Evolution de la DCO de Ieffluent usine au cours du traitement avec les
électrodes d’aluminium

Pour les deux électrodes étudiées et quelles que soient les valeurs des densités de courant et la
nature de I’effluent, la DCO des effluents diminue de facon réguliere avec le temps de
traitement pour atteindre une valeur résiduelle supérieure a 0. Plus la densité de courant
appliquée est élevée et plus cette valeur résiduelle de DCO est atteinte rapidement. Cette
observation a été constatée de nombreuses fois pour différents types d’effluents. Nous
citerons par exemple des effluents textiles traités avec des électrodes en fer (Daneshvar et al.
2003) ou en aluminium (Kobya et al. 2007) et des effluents de tannerie traités avec des
électrodes en fer (Babu et al. 2007).

L’abattement maximal en DCO semble d’autant plus élevé que la densité de courant est
élevée et ceci pour les deux effluents et les deux électrodes. La valeur d’abattement varie
entre 72 % et 80% pour I’effluent « station » et entre 45% et 63% pour I’effluent « usine »
indépendamment de I’électrode utilisée.

Ces valeurs d’abattement observées sont comparables a celles trouvées par Kobya et al.
(2003) de 77%, comparable a I’effluent « station »; et des résultats de Raju et al. (2008) de
62% correspondant a 1’abattement de DCO de I’effluent « usine », tous les deux sur différents
effluents textiles. Néanmoins, les taux d’abattement sont généralement tres différents d’un
effluent a 1’autre. Zaroual er al. (2006) ont obtenu un abattement de DCO de 84%, donc
supérieur au maximum d’abattement obtenu avec 1’effluent « station » et Can (2006) a reporté
un abattement de DCO tres faible de 23% en traitant avec des €électrodes d’aluminium, les
deux études citées étant relatives a d’autres effluents textiles.

2.2. Influence de la charge électrique sur le traitement de la DCO

Il est possible de connaitre aussi I’efficacité de 1’abattement de la DCO en fonction de la
charge. La charge représente les électrons échangés au cours du procédé €électrochimique.

Les figures III-26 et III-27 montrent I’évolution de la DCO de I’effluent « station » traité
respectivement avec les électrodes de fer et d’aluminium. On constate que la DCO baisse avec
la charge électrique passée pour atteindre une limite ou 1’augmentation de la charge
n’améliore plus le traitement de DCO.

L’avantage de cette représentation est qu’elle permet de regrouper les points obtenus pour
toutes les densités de courant ; ce qui laisserait entendre que c’est le meilleur parametre de
contrdle du traitement par électrocoagulation.
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Figure I11-26 : Evolution de la DCO de effluent « station » en fonction de la charge au
cours du traitement avec les électrodes de fer
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Figure I11-27 : Evolution de la DCO de Ueffluent « station » en fonction de la charge au
cours du traitement avec les électrodes d’aluminium

Les figures III-28 et III-29 montrent I’évolution de la DCO en fonction de la charge de
I’effluent « usine » traité respectivement avec les électrodes de fer et d’aluminium. La DCO
diminue linéairement en fonction de la charge méme lorsque celle-ci est trés élevée : comme
nous 1’avons décrit précédemment pour la quantit€é de métal dissous, le traitement de
I’effluent usine se poursuit méme apres de fortes quantités de métal dissous ou d’électrons
échangés.
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Figure I11-28 : Evolution de la DCO en fonction de la charge de Ueffluent « usine » traité
avec les électrodes de fer
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Figure I11-29: Evolution de la DCO en fonction de la charge de Ueffluent « usine » traité
avec les électrodes d’aluminium

2.3. Influence de la quantité du métal dissous

Il est possible de représenter aussi I’évolution de la DCO en fonction de la quantité de métal
dissous. On pourrait, par simple calcul, établir sur la base de la loi de Faraday la cinétique de
la DCO en fonction de la quantité de métal dissous.

Le rendement faradique se calcule en faisant le rapport de la concentration réelle en métal
dosée par spectrométrie d’absorption atomique sur la concentration théorique calculée selon la
loi de Faraday.

m = M.i.D.t/Z.F (I1I-3)
avec m = masse théorique du métal de masse atomique M dissous pendant le temps

d’électrocoagulation t a une densité de courant i en échangeant un nombre Z d’électrons. F est
le nombre de Faraday.
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Les rendements faradiques n’étant pas égaux a 1 dans la réalité pour les métaux utilisés, nous
avons déterminé par spectrométrie d’absorption atomique la quantité du métal dissous au
cours du traitement. Ceci nous a permis d’avoir les différentes évolutions de la DCO en
fonction de la concentration en métal dissous selon les conditions opératoires.

Les figures I1I-30 et I1I-31 donnent I’évolution de la DCO de I’effluent « station » en fonction
des concentrations respectives en fer et en aluminium dissous. Nous remarquons une
diminution de la DCO en fonction de la concentration en métal dissous avec un certain
regroupement des points obtenus a différentes densités de courant, puis une stabilisation a
partir d’une certaine quantit¢ de métal (400 mg/l). En cohérence avec ce qui a été
précédemment, ceci montre qu’il y a une limite de dissolution au-dela de laquelle, il n’y a
plus d’abattement de DCO. Les densités de courant élevées entrainent en toute logique plus
de métal dissous, pour un méme temps de traitement.
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Figure I11-30: Evolution de la DCO de effluent « station » en fonction de la
concentration en fer dissous pour chaque densité de courant.
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Figure I11-31: Evolution de la DCO de ’effluent « station » en fonction de la concentration
en aluminium dissous

Les figures I11-32 et I1I-33 reportent 1’évolution de la DCO de I’effluent usine en fonction des

concentrations respectives en fer et en aluminium dissous. La encore, nous remarquons que la
DCO diminue en fonction de la concentration en métal dissous de maniere assez peu
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dépendante de la densité de courant. Il existe une valeur résiduelle de DCO difficile a traiter
quelle que soit la concentration du métal dissous jouant le réle de coagulant.

Pour I’effluent « usine » traité aux électrodes de fer et d’aluminium, nous remarquons que la
DCO baisse continuellement en fonction de la concentration en métal dissous sans atteindre
de palier méme en fin de traitement.
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Figure I11-32: Evolution de la DCO de ’effluent « usine » en fonction de la
concentration en fer dissous.
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Figure I11-33 : Evolution de la DCO de ’effluent « usine » en fonction de la concentration
en aluminium dissous.

On remarque aussi que I’évolution de la DCO est beaucoup plus linéaire avec I’effluent
«usine » qu’avec ’effluent « station ». L’effluent usine est un liquide de turbidité homogene
constitué de fines particules par rapport a I’effluent station qui regroupe les effluents produits
par les différentes usines du secteur. L’effluent station, de par sa faible homogénéité liée a ses
origines diverses, ne permet pas d’avoir des résultats aussi reproductibles que 1’effluent usine.
Ceci peut expliquer pourquoi les valeurs de DCO de la station sont beaucoup plus éparpillées
que celle de I’usine.

La figure I1I-34 donne les limites maximales de concentration de métal atteintes pour chaque
densité de courant et pour I’effluent usine. Méme en ayant a ’esprit la différence de la masse
moléculaire et du rendement faradique des deux métaux, on remarque que les valeurs finales
de concentration massique d’aluminium sont plus faibles que celles du fer.
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Figure I11-34 : Différentes concentrations de métaux atteintes en fin de traitement de
Peffluent « usine ».

De maniere prévisible, la dissolution est d’autant plus importante que la densité du courant est
élevée (figure II1-34). Mais au dela d’un certain laps de temps, le traitement n’enléve plus
aucun polluant. Ceci met en exergue la nécessité d’optimiser le traitement et de définir un
temps optimal.

On peut aussi dire que les densités de courant élevées permettent d’atteindre plus vite cette
valeur optimale de temps de traitement.

Quel que soit I’effluent, on constate que la baisse de la DCO en fonction de la concentration
en métal dissous est moins importante avec I’aluminium qu’avec le fer. Ceci montre d’ailleurs
pourquoi une plus grande quantité massique d’aluminium est requise pour atteindre la méme
DCO finale que le fer.

Pour ces différentes figures, on constate que la quantité de métal dissoute est proportionnelle
a la densité de courant. Il est difficile de déterminer la concentration de métal optimale
valable a la fois pour tous les traitements.

3. Influence du chrome sur le traitement de la pollution organique

Le traitement de 1’effluent « station chrome » a été comparé a celui de I’effluent « station » ne
contenant pas de chrome VI en utilisant les deux matériaux d’électrodes. Cette comparaison a
concerné seulement la DCO dans ce paragraphe.

On note qu’en présence de chrome 1’évolution de la DCO mesurée aux différentes densités de
courant ne suit pas la méme courbe en fonction de la charge ou bien du métal dissous.

3.1. Influence du temps et de la densité de courant sur le traitement

Les figures III-35 et III-21 montrent 1’évolution de la DCO des effluents respectifs de
« station chrome » et « station » traités avec les électrodes de fer.

Le comportement de I’effluent « station chrome » est identique a celui déja décrit sur
I’effluent « station ». Cependant la présence de chrome semble affecter la cinétique
d’abattement de la DCO avec les deux matériaux d’électrode. Cela laisse penser que le métal
dissous intervient également directement sur 1’élimination du chrome.
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On pense que le fer dissous serait utilisé non seulement pour I’élimination des matieéres en
suspension, la matiere organique mais aussi pour la réduction du chrome VI en chrome III,
puis le traitement du chrome III sous forme de précipité d’hydroxydes de chrome III et de
métal dans le cas de I’effluent « station chrome », alors que la méme concentration de métal a
servi uniquement a traiter la DCO dans le cas de 1’effluent « station ».
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Figure I11-35 : Evolution de la DCO de DUeffluent « station chrome » au cours du
traitement avec les électrodes de fer

La DCO initiale est voisine de 800 mg d’O,/1 dans le cas de I’effluent « station chrome » et
est supérieure a 1000 mg d’Oy/1 pour I’effluent « station ». Etant donné qu’on a initialement la
méme solution, on pourrait conclure que la présence de chrome hexavalent a un effet
réducteur sur la DCO. C’est ce qu’illustrent les figures I1I-35 et I1I-21 par leur allure.
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Figure I11-36 : Evolution de la DCO de Ueffluent « station chrome » traité avec les
électrodes d’aluminium.

Les figures III-36 et III-22 montrent 1’évolution respective de la DCO de I’effluent « station
chrome » et I’effluent « station » au cours du traitement avec les électrodes d’aluminium. On
constate que la baisse est moins importante pour I’effluent « station chrome » que 1’effluent
« station» (Zongo et al. 2009a). Ceci confirme le fait que la présence de chrome ralentit
I’abattement de la DCO.
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3.2. Influence de la charge électrique

Les figures III-37 et III-26 montrent 1’évolution de la DCO en fonction de la charge des
effluents respectifs « station chrome » et « station » traités avec les €lectrodes de fer. Nous
remarquons une évolution tres différente des DCO des deux effluents. La vitesse d’abattement
en fonction de la charge est plus importante dans le cas de I’effluent « station » que pour
I’effluent « station chrome ». La DCO finale est plus faible pour I’effluent « station » bien que
sa DCO initiale soit plus élevée. On peut dire que le traitement de la solution ne contenant pas
le chrome est plus efficace que celle contenant le chrome hexavalent.
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Figure I11-37 : Evolution de la DCO en fonction de la charge de effluent « station
chrome » traité avec les électrodes de fer

Les figures III-38 et III-27 montrent 1’évolution de la DCO des effluents respectifs de
« station chrome » et « station » traités avec les électrodes d’aluminium.

On remarque que le traitement de la DCO en fonction de la charge est beaucoup plus efficace
avec I’effluent « station » que I’effluent « station chrome ».

Cette différence est plus marquée lorsqu’on utilise les électrodes de fer que les électrodes
d’aluminium. Ceci pourrait s’expliquer par le fait que, dans le cas du fer, ’anode et la cathode
sont toutes impliquées dans le traitement du chrome alors que dans le cas de 1’aluminium,
nous avons surtout une réduction du chrome VI uniquement a la cathode puis sa précipitation
par la suite sous forme d’hydroxydes de chrome III. Ce point sera discuté plus en détail dans
le chapitre suivant.
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Figure I11-38 : Evolution de la DCO en fonction de la charge de effluent « station
chrome>» traité avec les électrodes d’aluminium

Ces quatre figures montrent que les densités de courant élevées permettent d’atteindre plus
vite les DCO limites. On constate que leur effet se limite a cela puisque pour un temps de
traitement beaucoup plus important, on finit par avoir la méme DCO finale et cela, quel que
soit le parametre impliqué.

Avec I’aluminium, les points sont mieux corrélés, ce qui fait penser que I’effet de la densité
de courant est plus faible qu’avec les électrodes de fer.

3.3. Influence du métal dissous sur la pollution organique en présence du chrome
VI

Les figures III-39 et III-30 montrent I’évolution de la DCO en fonction de la concentration en
fer dissous des effluents respectifs de station chrome et de station. Sans véritablement
atteindre le palier de DCO pour I’effluent « station chrome », on constate une diminution de
la DCO en fonction de la concentration en fer dissous pour tous les deux effluents. L allure de
la courbe dans le cas de I’effluent « station » atteint rapidement une limite au dela de laquelle
la dissolution de métal n’entraine presque plus de traitement de DCO.

La concentration en métal dissous agit différemment selon que 1’on est en traitement de
pollution organique seule ou en traitement de pollution organique contenant des métaux
lourds. Comme pour les autres parametres précédents, on constate que la présence du chrome
ralentit tout le processus de traitement de la DCO.
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Figure I11-39 : Evolution de la DCO de effluent « station chrome» en fonction de la
concentration en fer dissous.

Les figures III-40 et III-31 montrent I’évolution de la DCO en fonction de la concentration en
aluminium dissous pour les effluents respectifs de station chrome et station.

La DCO atteint sa valeur de palier avant la fin du traitement pour tous les deux effluents.
Cette DCO résiduelle est plus élevée dans le cas de « station chrome » que « station ». Pour le
cas d’aluminium, les deux courbes ont malgré tout une allure tres semblable avec une baisse
toujours moins importante pour la solution « station chrome ».

900
800 | + Station Cr Al, i=50A/m2
200 O Station Cr Al, i=100A/m2
A Station Cr Al, i=150A/m2
=600 1 A ) )
= . X Station Cr Al, i=200A/m2
E 500 - *AX
o o oA AO
8 400 - . L 4= JNPI A|:| A A
X
0 300 - X X X
200 -
100 -
0 : : :
0 200 400 600

Al dissous en ppm

Figure I11-40 : Evolution de la DCO de ’effluent « station » en fonction de la
concentration en Al dissous traité avec les électrodes d’aluminium.

4. Etude du traitement de la turbidité

800

Nous allons voir comment la turbidité évolue en fonction des différents parametres tels que la
densité de courant, le temps de traitement, la charge et la quantité de métal dissous.

4.1. Influence du temps de traitement et de la densité de courant
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Les figures III-41 et II1-42 montrent 1’évolution de la turbidité de 1’effluent « station » traité
avec les électrodes de fer et d’aluminium respectivement et aux quatre densités de courant.
Nous constatons une baisse de la turbidité au cours du temps pour les deux électrodes. La
turbidité diminue tres rapidement en fonction du temps pour s’annuler. Cette diminution est
d’autant plus rapide que la densité de courant est élevée.

La figure III-43 montre que cette baisse est plus rapide lorsque les électrodes de fer sont
utilisées comparativement aux électrodes d’aluminium.
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Figure 111-41 : Evolution de la turbidité de I’effluent « station » au cours du traitement
avec des électrodes de fer.
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Figure I11-42 : Evolution de la turbidité de Ieffluent « station » au cours du traitement
avec les électrodes d’aluminium
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Figure I11-43 : Temps requis pour ’abattement total de la turbidité de I’effluent « station »
aux différentes densités de courant
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Figure I11-44 : Evolution de la turbidité de ’effluent usine traité avec les électrodes de fer
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Figure I11-45 : Evolution de la turbidité de ’effluent usine traité avec les électrodes
d’aluminium
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Les figures 111-44 et I1I-45 montrent 1’évolution de la turbidité de I’effluent « usine » au cours
du traitement avec les électrodes de fer et d’aluminium respectivement et aux quatre densités
de courant et pour les deux électrodes.

On a le méme comportement de la turbidité que I’effluent « station » si ce n’est que pour cet

effluent les électrodes d’aluminium permettent d’atteindre plus vite la turbidité nulle (figure
111-46).
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Figure I11-46 : Temps requis pour ’abattement total de la turbidité de I’effluent usine aux
différentes densités de courant

4.2. Influence de la charge sur le traitement de la turbidité

Les figures I11-47 et 11I-48 montrent 1’évolution de la turbidité de 1’effluent station traité avec
les électrodes de fer et d’aluminium respectivement et aux quatre densités de courant. Dans la
représentation de la turbidité en fonction de la charge, on remarque que les points
expérimentaux suivent la méme variation indépendamment de la densité de courant. La
charge électrique semble étre le « meilleur » parametre de caractérisation du traitement et
permet de déterminer pour toutes les densités, une seule valeur de charge électrique
permettant d’annuler la turbidité.

Les deux graphes montrent que les deux matériaux utilisés ont une évolution similaire a part
un léger retard sur I’aluminium observable a partir des charges utiles.
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Figure I11-47 : Evolution de la turbidité de ’effluent « station » en fonction de la charge
lors du traitement avec les électrodes de fer
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Figure I11-48 : Evolution de la turbidité de ’effluent « station » en fonction de la charge
lors du traitement avec les électrodes d’aluminium

Les figures I1I-49 et I1I-50 présentent I’évolution de la turbidité en fonction de la charge de
I’effluent usine traité avec les électrodes de fer et d’aluminium respectivement. La différence
avec ce qui est décrit précédemment est 1’allure distincte de chaque courbe représentant
chaque densité de courant. Néanmoins, toutes montrent une baisse de la turbidité en fonction
de la charge et le nombre de charges impliquées est proportionnel a la densité de courant.

Le fait que les résultats ne suivent pas de logique évidente avec cet effluent ne permet pas de
déduire une seule charge utile pour toutes les densités de courant.
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Figure I11-49 : Evolution de la turbidité en fonction de la charge de effluent usine traité
avec les électrodes de fer
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Figure I11-50 : Evolution de la turbidité de ’effluent usine en fonction de la charge lors
du traitement avec les électrodes d’aluminium.

4.3. Influence du métal dissous sur la turbidité

Les figures III-51 et III-52 montrent respectivement 1’évolution de la turbidité de 1’effluent
« station » en fonction des concentrations en fer et en aluminium dissous. Ces deux
graphiques montrent en toute logique que la turbidité diminue en fonction de la concentration
en métal dissous.

Comme nous 1’avons remarqué avec la charge, 1a aussi, les résultats obtenus avec les quatre
densités de courant suivent une méme tendance, permettant de déterminer une seule
concentration en métal utile.

Cette valeur est d’environ 180 ppm dans le cas des électrodes de fer et de 200 ppm pour
I’aluminium.
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Figure I11-51 : Evolution de la turbidité de ’effluent « station » en fonction de la
concentration en fer dissous

94



120

100
2o B0
280— [u] x
p X
(]
960— L 4
B A
o]
5407 ?
D
20 | =
.A
0,
0 200
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concentration en aluminium dissous.

Les figures III-53 et III-54 montrent I’évolution de la turbidité de I’effluent « usine » en
fonction des concentrations en fer et en aluminium dissous respectivement. L’élimination de
la turbidité est d’autant plus rapide que la densité de courant est élevée. La dispersion
inexplicable des différents points ne permet pas d’avoir une méme valeur de concentration en
métal utile pour chaque traitement. Il se pourrait que les types et les tailles de particules soient
différents entre les deux effluents.
On peut tout de méme relever la faible efficacité de 1’aluminium par rapport au fer dans le

traitement de ’effluent usine.
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Figure I11-53: Evolution de la turbidité de I’effluent usine en fonction de la concentration

en fer dissous
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Figure I11-54: Evolution de la turbidité de ’effluent usine en fonction de la
concentration en aluminium dissous

5. Etude de I’absorbance a 436 nm

L’absorbance permet d’estimer la coloration des deux effluents de fagon indirecte. Nous
avons procédé au balayage des échantillons bruts afin de trouver la longueur d’onde la plus
représentative de ’absorbance des deux effluents « station » et «usine » : Cette longueur

d’onde correspondant a un maximum assez plat de 1’absorbance est de 436 nm pour tous les
deux effluents.

5.1. Absorbance de 1’effluent « station »

Les figures III-55 et III-56 montrent I’évolution de 1’absorbance de I’effluent « station » au
cours du traitement avec des électrodes de fer et d’aluminium respectivement. Nous
constatons une diminution de I’absorbance au cours du traitement avec les deux électrodes
pour atteindre une limite. Cette valeur limite est atteinte d’autant plus rapidement que la
densité de courant est élevée. La baisse est plus importante dans le cas de traitement avec les
électrodes de fer qu’avec I’aluminium.
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Figure I11-55 : Evolution de ’absorbance a 436 nm de ’effluent station au cours du
traitement avec les électrodes de fer
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Figure I11-56 : Evolution de I’absorbance a 436 nm de Ueffluent station au cours du
traitement avec les électrodes d’aluminium

5.2. Absorbance de 1’effluent « usine »

Les figures III-57 et III-58 montrent 1’évolution de I’absorbance de 1’effluent usine au cours
du traitement aux électrodes de fer et d’aluminium respectivement. L’absorbance diminue
avec le temps de traitement. Si avec 1’aluminium, on a une baisse régulicre, le traitement avec
le fer montre une évolution dispersée ne permettant pas de voir une absorbance limite
évidente.

Le tableau III-4 permet de voir la différence d’absorbance a I’issue des différents traitements.
On déduit de ce tableau que le fer permet d’avoir un meilleur abattement de 1’absorbance

comparativement a I’aluminium.

0.5
o
0.45 & Usine Fe, i=50A/m2
048 O oD O Usine Fe, i=100A/m2
&
035 ﬁ,‘ﬁ A Usine Fe, i=150A/m2
S 03aNA & ey X x Usine Fe, i=200A/m2
© A o
£0.25 My X %
g A “
202 A
<<
0.15 o,
0.1 o X A
0.05 Aox X
0 ‘ ‘ ‘ ‘
0 200 400 600 800 1000
[Fe]l en ppm

Figure II1-57 : Evolution de I’absorbance de ’effluent usine au cours du
traitement avec les électrodes de fer
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Figure I11-58 : Evolution de ’absorbance de ’effluent usine au cours du traitement avec
les électrodes d’aluminium

Tableau 111-4: Absorbance minimale atteinte pour chaque densité, chaque électrode et
chaque effluent (Absorbance initiale=0.45).

50A/m” 100 A/m” 150 A/m” 200 A/m”
Fe 0,14 0,066 0,083 0,087
Station Al 0,18 0,16 0,125 0,081
Fe 0,29 0,08 0,044 0,057
Usine Al 0,21 0,17 0,16 0,11

6. Etude du traitement du taux de COT

L’étude du carbone organique total se base sur des expérimentations réalisées avec des
électrodes d’aluminium uniquement et sur le seul effluent « station ». Cela a été effectué aux
densités de courant 50, 100 et 150 A/m? en faisant varier le temps de traitement de 90, 120 et
150 min et le temps de décantation de 30, 60 et 90 min.
Pour tous les parametres étudiés, le taux de COT diminue avec le temps de traitement et cette
baisse est d’autant plus importante que la densité de courant est élevée.

6.1. Effet de la densité du courant

La figure III-59 montre I’évolution du taux de COT au cours du traitement et pour les trois
densités de courant. A partir du COT initial de 571 mg/l, on atteint la valeur de 50 mg/l a
I’heure du traitement, ce qui correspond a la valeur de COT limite.
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Figure I11-59 : Evolution du taux de COT au cours du traitement (Temps de décantation 90

min)

6.2. Effet du temps de traitement sur I’abattement en COT

La figure I1I-61 montre I’évolution de 1’abattement du COT lorsque le traitement est conduit
pendant 150 min et pour les trois densités de courant.
Pour une méme densité de courant, plus le temps de traitement est long, plus le taux
d’abattement en COT est important. La figure III-60 donne les différents abattements pour
chaque densité de courant et pour des prélevements effectués a 60, 90 et 150 min.
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Figure I11-60 : Abattement de COT en fonction du temps de traitement
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Figure I11-61 : Abattement du COT au cours du traitement

7. Traitement d’élimination du chrome

7.1. Evolution du chrome au cours du traitement

Les figures I11-62, III-63 et I1I-64 montrent 1’évolution du chrome total au cours du traitement
avec les électrodes de fer et d’aluminium de ’effluent « station chrome ».

Dans le cas du traitement aux électrodes de fer, on parvient a éliminer le chrome a forte
densité de courant. Aux densités de courant de 100 et 50 A/mz, la durée du traitement n’a pas
suffi a éliminer la totalité du chrome existant en solution. Les concentrations finales obtenues
apres une heure de traitement sont de 7,3 et 57,7 ppm respectivement a 100 A/m” et 50 A/m’
(voir figure 11I-62).
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Figure I11-62 : Evolution de la concentration en chrome de ’effluent station chrome au
cours du traitement avec les électrodes de fer.
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Figure I11-63 : Evolution de la concentration en chrome de ’effluent station chrome au
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Figure I11-64 : Evolution comparative du rapport Cr/Cry au cours du traitement
avec les deux électrodes.

La concentration en chrome baisse sans jamais s’annuler sur la durée du traitement quand les
électrodes d’aluminium sont utilisées (Voir figure I11-63). L’efficacité de 1I’aluminium pour
I’élimination du chrome total de 1’effluent est nettement inférieure a celle du fer.

Sur la base de la bibliographie (Barrera-Diaz et al. 2003 ; Heidmann et al. 2007 ; Gao et al.
2005), on peut expliquer la différence entre les deux matériaux fer et aluminium par le simple
fait que lorsque le fer est utilisé, plusieurs réactions (chimique, électrochimique) concourrent
au traitement du chrome alors qu’avec 1’aluminium le traitement semblerait uniquement lié
aux réactions électrochimiques se déroulant a la cathode. La réaction la plus importante dans
le cas du fer provient de la réduction du Cr VI par le fer II produit a I’anode.

La figure I1I-64 montre 1’évolution de la concentration en chrome VI pour les deux électrodes.

Il y a une différence entre les deux séries de courbes mais on constate qu’aux faibles densités
de courant il y a un rapprochement des courbes. Ceci laisserait a penser qu’a faibles densités
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de courant, le traitement serait basé principalement sur la réduction électrochimique du
chrome méme dans le cas du traitement aux électrodes de fer.

Les figures I1I-65 et I1I-66 montrent 1’évolution du chrome VI de I’effluent « station chrome »
traité respectivement avec les électrodes de fer et d’aluminium.

Les abattements sont plus importants avec les électrodes de fer qu’avec les électrodes
d’aluminium. Le tableau III-5 montre les concentrations atteintes en chrome VI pour chaque
densité de courant et chaque électrode.

Tableau II1-5 : Concentration finale en chrome VI (en ppm) pour chaque traitement

50A/m” 100 A/m? 150 A/m” 200 A/m”
Al 76,4 61,4 40 42
Fe 22 10 10 5,8

Les concentrations en chrome VI a la fin du traitement avec les électrodes d’aluminium sont
plus faibles que les concentrations en chrome total pour chaque densité de courant. Ceci est
raisonnable étant donné que le chrome total est composé de chrome VI et de Chrome III. La
différence représente la concentration en chrome III formé au cours du traitement.

Cependant avec le fer, nous avons une concentration plus €élevée en chrome VI qu’il est
difficile d’expliquer. D’ailleurs aucune des densités de courant utilisées ne permet d’éliminer
totalement le chrome V1. Le tableau III-5 montre des présences de chrome VI de 5,8 ppm a la
fin du traitement aux électrodes de fer et a la densité de 200 A/m™.

On peut penser que les différences entre les concentrations de chrome total résiduelles avec
celles du chrome VI seraient dues a des problémes de dosage aux faibles concentrations de
chrome.

Tout comme pour le chrome total, on remarque qu’avec le chrome (VI), I’allure de la courbe
lorsqu’on utilise le fer 2 50A/m? est semblable a celle de 1’aluminium 2 la méme densité de
courant.

120
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Figure I11-65: Evolution de la concentration en chrome VI de Ieffluent « station chrome »
traité avec les électrodes de fer
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Figure I11-66: Evolution de la concentration en chrome VI de Ieffluent « station chrome »
traité avec les électrodes d’aluminium

7.2. Influence de la concentration en métal dissous

Les figures III-67 et III-68 montrent 1’évolution de la concentration en chrome total en
fonction de la concentration en métal dissous. Pour le cas du fer, on est parvenu a trouver la
concentration en métal utile nécessaire a 1I’abattement presque total du chrome : cette valeur
est de 400 ppm.

Pour le cas de I’aluminium, la diminution de la concentration en chrome [Cr] est
proportionnelle a la concentration en métal dissous.

En réalité, il ne faut pas perdre de vue le fait que le chrome VI est directement réduit en
chrome III a la cathode d’aluminium et, ainsi, plus on traite et plus on réduit le Cr VL Il
semblerait que c’est ce traitement électrochimique qui importe et non la dissolution du métal,
ce qui n’est pas le cas pour le fer.

Dans le cas de I’aluminium, évidemment, il faudra traiter plus longtemps pour réduire le
maximum de chrome VI en chrome III.
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Figure I11-67 : Evolution de la concentration en chrome total en fonction de la
concentration en fer dissous
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Figure I11-68 : Evolution de la concentration en chrome total en fonction de la
concentration en aluminium dissous

8. Energie consommée

De nombreux travaux sur 1’électrocoagulation ont porté sur la consommation énergétique en
termes d’énergie électrique spécifique consommée (EESC) (Daneshvar et al. 2007). Cette
énergie a souvent été étudiée en fonction des parametres de I’EC d’une fagon générale.

L’énergie €lectrique spécifique consommée (EESC) est une fonction de la tension appliquée a
la cellule électrochimique (Alinsafi et al. 2005). On peut la définir par kg de métal dissous.

Sa formule est alors donnée par : EESC(kWh/kgAl) = SF—U (ITI-4) avec

3.6x10°M @

des €lectrodes en aluminium et de maniere générale, pour un matériau d’électrode quelconque
(Daneshvar et al. 2007),

EESC(kWh/kgM)=—"EY (I11-5)

3.6x10°M @
La tension U est fonction de la distance inter-€lectrodes et de la densité de courant, n le
nombre d’électrons mis en jeu, M la masse moléculaire du métal, F le nombre de faraday et @
le rendement faradique.

On utilise la relation empirique (IV-20) (U =0.1+ Ei +0.20Ln(i) ) pour estimer la tension de
K

la cellule électrochimique. Comme le trouve Zongo et al. (2009b), le rapport £ de 1a formule
K

IV-20 peut étre diminué afin de réduire la tension de cellule puisque méme a des distances
inter électrodes de 0.3 cm, le traitement électrochimique peut étre effectué de fagon efficace.
En effet, bon nombre d’auteurs ont montré que le traitement d’effluents tres divers pouvait
étre conduit par électrocoagulation avec une distance inter €lectrodes de 1’ordre de 0,3 a 0,5
cm (Calvo et al. 2003 ; Heidmann et al. 2007 ; Irdemez et al. 2006 a, b ; Gao et al. 2005).

En considérant une valeur de la conductivité de 2 mS/cm 2 100 A/m’ et e = 0,3 cm, la tension
de cellule calculée par la relation IV-20 atteint 2,06V.
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Le rendement faradique @ dépend de 1I’électrode et de I’effluent utilisés, comme nous 1’avons
vu précédemment.

Rappelons que ce calcul de I’énergie ne tient pas compte de 1’énergie consommée par la
pompe et 1’agitateur.

D’autres approches du calcul énergétique permettent de calculer 1’énergie électrique a fournir
en fonction du volume d’effluent a traiter (Arslan-Alaton et al. 2009) :

EESC = vt (11I-6)

f
La relation III-6 englobe 1’énergie de dissolution de I’anode et 1’énergie de dégagement de
gaz et méme d’autres réactions a 1’électrode. Nous allons 1’appliquer a notre traitement tout en
maintenant U la plus raisonnable possible, c’est-a-dire avec e = 0,3 cm (Calvo et al. 2003).

Les figures II1-69 et III-70 montrent 1’évolution de 1’abattement de la DCO de I’effluent
« station » en fonction de I’énergie consommée lors du traitement avec les électrodes de fer et
d’aluminium respectivement.

L’abattement de DCO augmente fortement avec 1’énergie consommée au début puis atteint
assez vite un palier 2 partir de la valeur de 1 kWh/m® d’énergie consommée dans le cas du
traitement avec les électrodes de fer (figure III-69). Cette consommation énergétique est
atteinte avec toutes les densités de courant appliquées sauf celle de S0A/m’. Lorsque
I’aluminium est utilis€é comme matériau d’électrodes, le palier d’abattement est atteint apres
une consommation plus importante d’énergie voisine de 1,70 kWh/m? (figure III-70).

En fait, le traitement est obtenu pour une quantité de métal approximativement constante,
c’est-a-dire pour une charge électrique donnée (I x t). Puisque la tension de cellule augmente
tres fortement avec la densité de courant, la puissance électrique nécessaire au traitement est
une fonction forcément croissante de la densité de courant. Ceci est observé sur toutes les
figures, et le traitement conduit a 50 A/m’ est le moins gourmand en énergie mais sera plus
long.

Sur cette base, nous voyons qu’a 50 A/m?, le traitement peut étre parfaitement mené en
consommant moins d’1 kWh/m’ quel que soit le matériau d’électrode, I’effluent et le polluant
a traiter.
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Figure I11-69 : Evolution de ’abattement de la DCO de ’effluent « station » en fonction de
I’énergie consommée lors du traitement avec les électrodes de fer.
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Figure I11-70 : Evolution de ’abattement de la DCO de ’effluent « station » en fonction de
I’énergie consommeée lors du traitement avec les électrodes d’aluminium.

Les figures III-71 et III-72 montrent 1’abattement de la DCO de D’effluent «usine » en
fonction de 1’énergie consommée lors du traitement avec les électrodes de fer et d’aluminium
respectivement. L’évolution de 1’abattement en fonction de la DCO de I’effluent « usine »
évolue de la méme facon que celle de I’effluent « station » pour la méme électrode.
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Figure I11-71 : Evolution de ’abattement de la DCO de ’effluent « usine » en fonction de
I’énergie consommée lors du traitement avec les électrodes de fer.
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Figure I11-72 : Evolution de ’abattement de la DCO de ’effluent « usine » en fonction de

I’énergie consommeée lors du traitement avec les électrodes d’aluminium.

Les figures III-73 et III-74 montrent I’abattement du chrome VI en fonction de 1’énergie
consommée lors du traitement avec les électrodes de fer et d’aluminium respectivement. On a
un palier correspondant a la consommation énergétique de 1,70 kWh/m’ lorsque le fer est
utilisé. Ceci correspond a I’abattement de 100% de chrome.
Avec I’aluminium, le manque d’efficacité du traitement fait qu’on peut consommer une tres
grande énergie avant d’atteindre 1’abattement de 100% dans le cas échéant. Au bout du temps
de traitement, on a une consommation énergétique de 3 kWh/m’ pour un abattement de 70%
seulement 2 200 A/m”.
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Figure I11-73 : Evolution de ’abattement du chrome de effluent « station chrome » en

Jonction de I’énergie consommeée lors du traitement avec les électrodes de fer.
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Figure I11-74 : Abattement du chrome de Ueffluent « station chrome » en fonction de

I’énergie consommeée lors du traitement avec les électrodes d’aluminium.

Tous ces traitements peuvent encore étre optimisés énergétiquement par 1’augmentation de la
conductivité des effluents. L’ajout de NaCl pourrait faire baisser encore la consommation
énergétique d’environ 30% (Zongo et al. 2009b) en utilisant la relation empirique IV-20 sans
augmenter les colts globaux du traitement et sans générer de pollution secondaire trop
importante.

Conclusion des résultats expérimentaux :

Les expérimentations décrites dans ce chapitre nous ont permis d’étudier les cinétiques
d’abattement de différents indicateurs de pollution en fonction des parametres opératoires.
Cela nous a permis de déterminer les valeurs minimales de polluants atteintes au cours de nos
différents traitements. Les résultats suivants ont été obtenus :

La DCO, la turbidité, 1’absorbance, le COT et le chrome hexavalent diminuent en
fonction du temps, de la charge électrique et de la concentration en métal dissous.
Cette baisse est d’autant plus importante que la densité de courant est élevée.

Le procédé d’électrocoagulation a permis un abattement de DCO de 72 a 82% pour
I’effluent « station » et de 45 a 75% pour I’effluent « usine ».

Le traitement de la DCO a donné de meilleurs abattements avec 1’effluent station
(maximum de 82%) qu’avec I’effluent usine (maximum de 75%).

La turbidité peut étre totalement éliminée par le traitement quel que soit le matériau
d’électrode et I’effluent utilisé.

La couleur a été traitée et on a obtenu jusqu’a 93 a 99% d’abattement pour tous les
effluents indépendamment de la densité de courant.

Le traitement de I’effluent station avec les électrodes d’aluminium a permis d’avoir
un abattement du COT de 90%.

Le chrome hexavalent a été totalement éliminé de 1’effluent lorsque 1’on a utilisé des
électrodes en fer et le traitement permet d’avoir un abattement d’environ 70% avec
les électrodes d’aluminium.

L’estimation énergétique nous permet de prédire une consommation énergétique de 1
kWh/m® en travaillant aux faibles densités de courant. En augmentant la conductivité
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de I’effluent et en réduisant la distance inter électrodes on pourrait réduire davantage
la consommation énergétique.

En égard a ce qui précede, 1’électrocoagulation peut étre considérée comme une technique
fiable de traitement d’eaux usées industrielles.
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Introduction

Il s’agit dans cette partie de concevoir des modeles de prédiction d’évolution des parametres
de traitement des effluents industriels et des indicateurs de pollution.

Certaines équations proviennent de 1’application ou du développement de théories existantes.
D’autres sont déduites par des mesures faites en complément du traitement des eaux usées.
Nous avons, dans un premier temps, mené des calculs basés sur les équilibres chimiques afin
de déterminer le diagramme de prédominance des espeéces entrant en jeu dans notre
traitement. Cela a permis de trouver les pH optimaux de la coagulation-floculation selon le
métal a éliminer.

1. Equilibres chimiques : diagramme de prédominance des especes

Dans notre étude, le fer et I’aluminium ont été utilisés pour traiter des effluents organiques et
des effluents simulés de tannerie contenant du chrome VI. Ceci nous amene a parler de ces
trois métaux dans la spéciation qui suit. Nous savons que nous ne pouvons pas avoir a la fois
dans I’effluent, de I’aluminium et du fer mais le chrome sous forme trivalente ou hexavalent
peut Etre présent avec I’un ou I’autre de ces métaux.

Les procédés d’électrocoagulation reposent sur la dissolution anodique d’aluminium ou de
fer, ce qui conduit a la formation d’ions AI’" et Fe**. Les ions ferreux, Fez+, sont rapidement
oxydés par I’oxygene dissous dans la solution, ou bien par des oxydants présents dans la
solution comme le dichromate ou le chromate. Ainsi, on peut avoir en solution des ions AP i
Fe®* et éventuellement des ions Cr’* produits par réduction de Cr (VI) par le fer divalent ou la
réduction cathodique directe (NB : le cas du chrome a d’autres valences comme II ou IV n’est
pas considéré ici). Ces différents ions se combinent en hydroxyles selon le pH avec une
réaction du type :

M* + H,0 = M(OH)** + H* (IV-1)
M(OH)** + H,0 = M(OH)," + H* (IV-2)
M(OH)," + H,O = M(OH); + H' (IV-3)
M(OH); + H,O = M(OH), "+ H* (IV-4)

On évalue I'importance des différentes especes plus ou moins hydroxylées selon le pH,
notamment pour connaitre la part des hydroxydes insolubles M(OH); (par contre les especes
ioniques sont, quant a elles, solubles). La solubilit¢ des hydroxydes de métaux, surtout
lorsqu’ils sont trivalents, est tres faible, en raison des valeurs treés faibles des produits de
solubilité :

K, = [M*][OH]’ = 10°*7 pour Al, 10”° pour Fe et 10°*% pour Cr ~ (IV-5)

(On rappelle que le produit de solubilité est équivalent a une constante d’équilibre, I’activité
ionique de I’hydroxyde neutre, donc insoluble et solide, est égale a 1).

On voit que, pour un effluent traité 2 pH 7, la concentration en ions M>* serait comprise entre
10" et 10° M, ce qui n’a aucun sens: en fait, a pH 7, par exemple, d’autres especes
métalliques ioniques existent également, méme a des niveaux de concentration relativement
faibles et la solubilité réelle en espece M(III) dans la solution est bien supérieure aux valeurs
« triviales » reportées ci-dessus.

La part des ions contenus dans 1’effluent apres la décantation suivant I’électrocoagulation est
importante. Puisqu’il s’agit de récupérer une eau traitée contenant une quantité d’especes
métalliques (Fe, Al, Cr) la plus faible possible, nous allons calculer le pH optimum. Il s’agit
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donc de calculer la part prise par les especes ioniques en fonction du pH. Considérons par
exemple la succession d’équilibres suivants :

_[M(OH)" [H"]

M* + H,O = M(OH)** + H* K IV-6

+ Hp (OH)™ + 1 M (IV-6)
+ +12

M* + 2 H,0 = M(OH)," + 2 H* K, = LM (O[HA; §+]][H | (IV-7)
+73

M* + 3 H,O = M(OH); + 3 H* K, = LM (0[7”) ;] EH | (IV-8)

- + 14
M** +3 HyO = M(OH)y + 4 H Ky =10 (ng) §+][]H S oavo)

Si [M7] désigne la concentration totale en métaux trivalents introduits, cette concentration
s’écrit:

[m,]= [ |+ [ o) |+ M omy: |+ M ©om), |+ M 0H); ] (IV-10)

. N . . . . 3
Ce qui conduit a I’expression de la fraction molaire en ions [M™']:

[M3+]= ! IV-11
M1, K, . K, R K R K, (IV-11)
(H*) [H*)* [H*P [H*]*

Pour le chrome et I’aluminium, les relations suivantes s’appliquent :

[M(OH)**] _[M*"] K,

= (IVv-12)
(M 7] (Mr][HT]

[M(OH),"] _[M(OH)*] K,
(M7] (M7]  [H]

etc. (Iv-13)

Le Tableau IV-1 reporte les constantes des équilibres chimiques considérés dans nos calculs
(exception faite du fer, nous n’avons pris en compte que les formes monomeres des
hydroxydes).

La détermination des constantes d’équilibre a été faite a partir de quelques articles récents
(voir références au tableau IV-1). Ces constantes d’équilibre sont obtenues a partir des
différences d’enthalpie libre des différents équilibres : il faut convenir que ces valeurs peuvent
étre affectées par le nombre de molécules d’eau qui environnent 1’espéce ionique (ou neutre)
en question. Les équilibres peuvent également faire intervenir 1’échange de molécules d’eau
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dont I’énergie d’adsorption selon le nombre de coordination de I’espéce n’est peut étre pas
négligeable. Nous n’en avons pas tenu compte dans ce travail, faute de données disponibles,
et les especes sont notées sans mention des molécules qui hydratent la plupart des ions dans la

nature. A noter enfin que, pour le fer, nous avons négligé la formation de Fe(OH )Z qui
n’intervient qu’a des pH excessivement alcalins (Ofir et al. 2007).

Tableau 1V-1: Equilibres considérés et valeurs des constantes d’équilibre calculées sur la
base de concentration en mole/l (M).

Equilibre Constante d’équilibre | Référence
Fe** + H,O = Fe(OH)** + H* 148 Ofir et al. 2007
Fe** + 2 H,0O = Fe(OH)," + 2 H* 1.35107 idem
Fe’* + 3 H,0 = Fe(OH); + 3 H' 1.010° idem
2 Fe(OH)** = Fe2(OH)," 28 idem
A" + H,O = AI(OH)** + H* 1.00 107 Castet et al, in
AP** + 2 H,0 = AI(OH)," + 2 H* 6.34 107" Carrier et al.,
AP* + 3 H,O = AI(OH); + 3 H 1.84 107" 2007
AP + 4H,0 = AI(OH), + 4 H* 1.26 10 idem
Cr’* + H,O = Cr(OH)** + H* 7.110 Naumov, 1974,
Cr** + 2 H,0 = Cr(OH)," + 2 H 1.6 10 Pankow, 1991
Cr** + 3 H,0 = Cr(OH); + 3 H 9.0 10 Mukhopadhyay
Cr** + 4H,0 = Cr(OH), + 4 H' 2.88 1072 et al, 2007

Pour le fer, on prend en compte 1’existence de I’équilibre :

2Fe’* + 2H,0 = Fe,(OH),*" + 2H* (IV-14)

dont la constante d’équilibre K’; a pour expression :

K = [Fez(Ol[‘IF)::]][H 7 (IV-15)

Le rapport [M>*]/[M7] posséde donc une autre expression pour le fer:

[Fe, | = [Fe* | +[Fe(0r)* |+ [Fe(0m); |+ [Fe(0H), |+ 2|Fe, (OH)*] (1V-16)

1 3+ P
[Fe, | =[Fe 1B Koy Ko +2K1[Fez] (IV-17)
e [P et ]
La concentration [Fe’*] est calculée par résolution analytique de I’équation du second degré.
Pour cet élément, il est nécessaire de se fixer une concentration totale en fer, [Mt]. Comme
pour les deux autres métaux, les fractions molaires en monomeres ioniques sont calculées a
partir du rapport [Fe**]/[Fer] selon les relations IV-9 et IV-10. De plus, la fraction en fer
dimere est déduite de I’expression de K’ :
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[Fe(OH);”]: [Fe3+ ]2 K
[Fe,] [Fer] lH+J

(IV-18)

Nous avons fait les calculs en supposant, pour le cas du fer, une concentration totale de 10°M
soit 560 ppm environ qui est I’ordre de grandeur des concentrations atteintes dans le procédé
d’électrocoagulation. Pour les deux autres métaux, il n’était pas nécessaire de postuler des
valeurs de [Mr].

On remarque que les formes neutres AI(OH); et Cr(OH)s ne représentent qu’une fraction des
différentes formes hydroxydes (Figures IV-1 et IV-2 ; figure IV-3 et IV-4), et ainsi, il existe
toujours pour ces deux métaux une certaine solubilité, quel que soit le pH du milieu. Pour le
fer, les choses sont tres différentes et les especes solubles ont virtuellement disparu au-dela de
pH 6 (figure IV-5 et IV-6).

Ces résultats sont différents pour le chrome et 1’aluminium, quand on les compare aux valeurs
de concentrations obtenues par analyse par spectrométrie d’absorption atomique des phases
claires apres électrocoagulation suivie de décantation. En fait, les calculs présentés ici ne
tiennent pas compte :

e des formes polymeres des hydroxydes,

e des possibles complexations entre hydroxydes de plusieurs métaux —composés mixtes
de Fe et de Cr, par exemple,

e de la complexation des hydroxydes avec les especes organiques a traiter et qui, par
déplacement d’équilibre, peuvent abaisser considérablement la solubilité globale de
I’aluminium, par exemple.

i —

.

0.8 A3+ ‘ \
: /
s = = =A|OH)++ .
S 06 -
£ Al(OH)2 ! \
5 (OH)2+ ! |
g8 04 == =A[OH3
'8

Al(OH)4-
0.2
0 —et™ ‘ =
0 2 4 6 8 10 12

Figure IV-1 : Diagramme de prédominance des différents hydroxydes d’aluminium (sans
tenir compte des formes polymeres de ces hydroxydes)
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Figure IV-2 : Fraction soluble des hydroxydes d’aluminium en fonction du pH
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Figure IV-3 : Diagramme de prédominance des différents hydroxydes de chrome (sans
tenir compte des formes polymeres de ces hydroxydes)
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Figure IV-5 : Diagramme de prédominance des différents hydroxydes de fer trivalents
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Figure IV-6 : Fraction soluble de ces hydroxydes en fonction du pH (concentration totale
de fer [Fey] prise égale a 107,

Pour I’aluminium, le pH de I’effluent a la fin du traitement doit étre ajusté, selon la figure I'V-
2, entre 6.5 et 7 alors qu’avec le fer, il doit simplement étre supérieur a 6 d’apres la figure IV-
6. Cela justifie le protocole expérimental que nous avons utilisé.

2. Relation courant/tension

Pour les deux électrodes utilisées et les effluents « usine » et « station », la relation entre la
densité de courant et la tension a été mesurée en balayant la densité de courant de 20A/m” &
200A/m” par incréments de 10A/m” puis en sens inverse en revenant 2 la tension initiale de
20A/m’. La tension de cellule a été relevée a sa valeur stable & chaque augmentation de la
densité de courant.

Dans le cas d’électrodes d’aluminium non passivées, Chen et al. (2002) a trouvé la relation
suivante entre la tension de cellule et la densité de courant.

U=-076+<i+ 0.20Ln(i) (IV-19)
K

Avec e la distance inter électrodes, j la densité de courant, U la tension de cellule et, K la
conductivité de 1’effluent.

On remarque dans le modele de Chen que la tension est la somme de trois termes : une
constante, un second terme correspondant a la loi d’Ohm et un dernier terme lié aux
phénomenes électrochimiques se produisant a la surface des €lectrodes utilisées.

Bien que les potentiels standards respectifs de AI/AI’* et du Fe/Fe®* soient voisins de -1.8 et -
0.447V (soit une différence proche de 1.4V), la loi empirique obtenue par 1’ajustement des
valeurs expérimentales du traitement de 1’effluent station par les électrodes d’aluminium a été
généralisée aux autres traitements. Il est probable que les importants phénomenes de
passivation de I’aluminium réduisent I’écart théorique de tension.

Cette loi empirique est la suivante :

U=01+Si+ 0.20Ln(i) (IV-20)
K
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Les valeurs de K sont de 1.4 et 1.8 mS/cm pour I’effluent station et usine respectivement.

Cette loi théorique (relation IV-20) a été comparée sur un méme graphique aux valeurs
expérimentales pour les effluents « station » et « usine » traités avec les deux €lectrodes.
Les figures IV-7, IV-8, IV-9 et IV-10 montrent 1’évolution de la tension (potentiel lu) en
fonction de la densité de courant des deux effluents traités séparement avec les deux
électrodes.
On constate I’existence de deux phénomenes :
- L’hystérésis :
On remarque une différence de profil entre la courbe densité de courant-tension de
cellule selon le sens du balayage en courant pour certains traitements.
Les valeurs expérimentales en aller et en retour (montée et descente) sont différentes
lorsque les effluents usine sont traités. Ceci est visible sur les figures IV-8 et IV-10.
Ceci pourrait s’expliquer par le changement de 1’état de surface des électrodes au
cours du traitement et la variation de la conductivité de I’effluent par la dissolution des
métaux d’électrodes ; ou en général par le fait que 1’état de surface de 1’€électrode n’est
peut-étre pas en régime permanent.
Avec le fer (figure IV-10), I’écart des deux séries de valeurs est perceptible a partir de
120 A/m”; on pense que la formation de dépot, dans ce cas, n’est pas stable a la
surface de 1’électrode puisque la courbe retour est relativement linéaire. L.’absence
d’hystérésis aux figures IV-7 et IV-9 s’explique par 1’absence de formation de film
(d’origine organique) passivant sur la surface des électrodes.
- L’écart entre les valeurs théoriques calculées a partir du modele IV-20 et les valeurs
expérimentales pour certains traitements.
La figure IV-7 montre un excellent accord entre les valeurs théoriques et
expérimentales. Pour le traitement de I’effluent usine traité avec les électrodes
d’aluminium (figure IV-8), les valeurs théoriques sont trés inférieures aux valeurs
expérimentales. Pour I’effluent « station » traité avec les électrodes de fer (figure IV-
9), les valeurs expérimentales sont inférieures aux valeurs théoriques quoique les
variations relevées dans les deux sens de balayage soient les mémes. Pour I’effluent
«usine » traité avec les électrodes de fer (figure IV-10), les valeurs expérimentales
sont supérieures aux valeurs théoriques.
Il est difficile de trouver un modele physique plus précis représentant 1’évolution de la tension
en fonction de la densité de courant. Ces figures nous montrent une évolution non égale et
non uniforme de la tension en fonction de la densité de courant. Ceci peut étre le fait de la
conductivité de D’effluent qui varie au cours du traitement par la dissolution des ions
métalliques et la possible complexation des ions déja présents dans I’effluent par des
complexes métalliques.
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Figure IV-7: Evolution de la tension en fonction de la densité de courant pour Ueffluent

station traité avec les électrodes d’aluminium.
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Figure IV-8: Evolution de la tension en fonction de la densité de courant pour Ueffluent

usine traité avec les électrodes d’aluminium.
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Figure IV-9: Evolution de la tension en fonction de la densité de courant pour Ueffluent

station traité avec les électrodes de fer.
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Figure IV-10: Evolution de la tension en fonction de la densité de courant pour Ueffluent
usine traité avec les électrodes de fer.

3. Modé¢le de I’abattement de la DCO

Il s’agit d’un modele phénoménologique global qui permet de relier 1’abattement de la DCO
avec la quantité d’aluminium ou de fer dissous aux électrodes. La DCO, [S], exprimée
classiquement en mg O, par litre (ou ppm), varie d’une valeur initiale [S]y a une valeur finale
asymptotique [S]ins. Ces deux valeurs extrémes sont accessibles directement par 1I’expérience.
Le métal dissous aux électrodes, I’aluminium ou le fer, not¢ M, se complexe avec les
molécules organiques selon la relation (IV-21):

M+nS — M-S (IV-21)
n est un parametre qui dépend de 1’effluent et du métal dissous. Il est exprimé en mg de métal

dissous par mg O,. Selon Khemis (2005), la constante d’équilibre de coagulation s’exprime
sous la forme :

M 5]
K=7——75 (IV-22)
[M ]ﬁ'ee [S]
Les autres bilans de matiere suivants ont servi au calcul de la DCO théorique :
1
[SR]:[So]_[Sinf]:[S]"';[M_S] (IV-23)

Il s’agira de choisir Sy et Sy, non pas en fonction de chaque densité de courant mais en tenant
compte de I’évolution des DCO de toutes les densités de courant. Sy,¢ sera le minimum atteint
de tous les traitements avec la méme €lectrode et le méme effluent.

M], =[M]+[M -5] (IV-24)

L’évolution de la DCO en fonction de la concentration en métal dissous est donnée par la
relation (IV-25) a partir du bilan de matiere et de la constante d’équilibre (relation IV-22, IV-
23,1V-24):
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—{1 + K([A;I] —[s], j} + \/{1+ K([A:] ~[s], j}z +4K[S],

2K

[s]=1[s].: + (IV-25)

[S]r est la DCO qui peut étre traitée par €lectrocoagulation, c’est a dire la différence ([S]o-
Slinf). La comparaison entre la relation (IV-25) et les courbes expérimentales permet par
ajustement de parametres de déterminer n et K. Plusieurs couples de données peuvent
permettre un ajustement satisfaisant mais, dans tous les cas, pour les effluents considérés, les
valeurs du rapport (K/n) ont un ordre de grandeur de I'ordre de 102 L mg™". Les valeurs de
DCO des effluents étudiés ici sont beaucoup plus faibles que celles des huiles solubles
utilisées par Khemis (2005) : de ce fait, la détermination séparée de n et K est impossible. Il
est préférable ici de déterminer le rapport K/n. Pour cela, la relation (IV-25) peut étre
simplifiée :

[$]=[S].. +£’fm (IV-26)
I+K—

n
Dans les conditions opératoires étudiées, les relations (IV-25) et (IV-26) donnent des résultats
identiques et la plus simple a donc été utilisée. Le rapport (K/n) est de I’ordre de 0.01-0.02 L
mg . Les valeurs sont supérieures de trente pourcent avec le fer ce qui est cohérent avec
I’observation expérimentale d’un taux de fer supérieur pour obtenir le méme abattement de
pollution. Comme le montre le tableau IV-2, ces résultats sont différents de ceux obtenus pour
des émulsions d’huile ou de latex qui variaient de 0,2 a 1 et la valeur de 0,02 obtenue pour des
suspensions de silice (Khemis et al. 2006).

Tableau IV-2: Valeurs de paramétres K/n (L mg™) trouvées sur la base de I’approximation
du modéle comparées aux valeurs trouvées par Khemis et al. 2006.

Materiau d’électrode Usine Station Huile Latex
Fer 0.0159 0.0199 - -
Aluminium 0.0115 0.0178 0.5-1.25 0.24-0.37

En utilisant ce modele ajusté et les valeurs de K/n du tableau ci-dessus, on obtient les
différentes courbes théoriques montrant 1’évolution des DCO théoriques des effluents
« station » et « usine » traités avec les électrodes de fer et d’aluminium.

Les valeurs de DCO sont représentées en fonction des concentrations en métal dissous. Les
points expérimentaux obtenus représentent I’ensemble des points de traitement de 1’effluent
concerné aux quatre densités de courant et avec le matériau d’électrode concerné. Nous
n’avons pas, pour toutes les figures, différencié les différents points par densité étant donné
que nous avons a représenter un modele global pour les quatre densités de courant, pour
chaque effluent et chaque électrode utilisée.

Les figures IV-11 a IV-14 comparent, sur une méme courbe, les valeurs de DCO
expérimentales et les valeurs théoriques données par le modele simplifié 1V-26.

Pour toutes les figures, nous remarquons une bonne représentation des valeurs expérimentales
par les valeurs théoriques.
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Figure 1V-11: Comparaison des DCO expérimentales et théoriques de effluent station
traité avec les électrodes de fer et aux quatre densités de courant.
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Figure IV-12: Comparaison des DCO expérimentales et théoriques de ’effluent station
traités avec les électrodes d’aluminium et aux quatre densités de courant.
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Figure 1V-13: Comparaison des DCO expérimentales et théoriques de effluent usine traité
avec les électrodes de fer et aux quatre densités de courant.
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Figure 1V-14: Comparaison des DCO expérimentales et théoriques de ’effluent usine traité
avec les électrodes d’aluminium et aux quatre densités de courant.

Sur la base des modeles phénoménologiques globaux de la DCO, des modeles applicables
pour chaque densité de courant ont été établis pour les différents traitements. Il est ressorti
néanmoins des valeurs de K/n différentes pour chaque densité de courant.

Le tableau IV-3 donne les différentes valeurs de K/n pour chaque traitement :

Tableau 1V-3 : Valeurs de K/n par densité de courant et par traitement

50A/m” 100A/m* 150A/m> 200A/m>
Effluent Fe 0.0244 0.0426 0.0194 0.0089
station Al 0.0261 0.0384 0.0110 0.0119
Effluent Fe 0.0140 0.0126 0.0190 0.0196
usine Al 0.0146 0.0124 0.0096 0.0103

Ces valeurs K/n sont fortement indépendantes et ne peuvent étre corrélées avec la densité de
courant ou €tre des caractéristiques de I’effluent.

Les figures IV-15 a IV-18 représentent les valeurs expérimentales et théoriques des différents
traitements des deux effluents :

1200
. 50A/m2
_ o O 100A/m2
g 800 . — — — —100A/m2. model
5 | A 150A/m2
EBOO ————— 150A/m2. model
5 X 200A/m2
AL e 200A/m2. model
S400 Ao
a SR
Xoo ., T Treall
& 7B e X T
200 Oogaoa & h=Xyx X
0 : : : :
0 200 400 600 800 1000

[Fe] dissous en ppm

Figure IV-15 : Valeurs théoriques et expérimentales de la DCO de Ueffluent station traité
avec les électrodes de fer et pour chaque densité de courant.
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Figure IV-16 : Valeurs théoriques et expérimentales de la DCO de Ueffluent station traité

avec les électrodes d’aluminium et pour chaque densité de courant.
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Figure 1V-17 : Valeurs théoriques et expérimentales de la DCO de Ueffluent usine traité

avec les électrodes de fer et pour chaque densité de courant.
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Figure IV-18 : Valeurs théoriques et expérimentales de la DCO de Ueffluent usine traité

avec les électrodes d’aluminium et pour chaque densité de courant.
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Ces figures montrent une assez bonne concordance entre les valeurs de DCO expérimentales
et théoriques.

Nous avons consigné sur une méme figure (Figure IV-19 et IV-20), I’évolution des DCO
théoriques et expérimentales de chaque effluent traité avec chaque matériau d’électrode.
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Figure IV-19 : Evolution de la DCO globale des deux effluents traités avec les électrodes de
fer.
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Figure IV-20 : Evolution de la DCO globale des deux effluents traités avec les électrodes
d’aluminium.

On observe que les valeurs théoriques et expérimentales de DCO de I’effluent station sont
inférieures a celles de I’effluent usine. On retrouve aussi que les électrodes de fer sont plus
efficaces que les électrodes d’aluminium de par la valeur globale de DCO plus faible au bout

du traitement.
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4. Modéele global de la turbidité, de la DCO et de I’absorbance

Afin de vérifier si le modele établi pour représenter 1’évolution de la DCO s’applique aux
autres indicateurs de pollution de I’effluent, les valeurs ont été normées en utilisant la relation
(IV-27) ou X peut étre I’absorbance, la turbidité et le Carbone Organique Total. Cette relation
est une généralisation de la relation IV-26 pour n’importe quel indicateur de pollution X.
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Figure IV-21 : Valeurs normées de I’absorbance, de la DCO, de la turdidité de effluent
station traité avec les électrodes de fer
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Figure IV-22 : Valeurs normées de I’absorbance, de la DCO, de la turbidité et du COT de
Deffluent station traité avec les électrodes d’aluminium
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L’analyse des figures IV-21 et IV-22 montre que 1’absorbance qui caractérise la couleur de
I’effluent et la DCO évoluent de la méme fagon avec une décroissance progressive au fur et a
mesure de la dissolution du fer ou de ’aluminium. A l'inverse, le COT et la turbidité
décroissent tres brutalement apres un léger temps de latence (Figure IV-22). Le modele
proposé ne s’applique plus du tout pour ces deux polluants. Ces résultats sont trés surprenants
car beaucoup d’auteurs considerent que la DCO et le COT sont liés entre eux et que leurs
comportements sont similaires. Cette observation avait cependant déja été faite par Khemis
(2005). On montre clairement ici que 1’électrocoagulation est un procédé efficace pour traiter
simultanément différents indicateurs de pollution, mais que plusieurs propriétés doivent étre
considérées pour suivre de facon siire 1I’évolution de la pollution.

5. Modéle de I’élimination des métaux lourds

Nous avons vu dans la partie « Résultats » que le chrome total était traité avec les électrodes
d’aluminium et de fer de maniere différente. Les électrodes de fer permettent une élimination
totale du chrome alors que le traitement aux électrodes d’aluminium semble nécessiter un
temps plus long pour parvenir a I’élimination du chrome.

Il a été affirmé que le fer permettait d’éliminer le chrome par deux effets cumulatifs, 1’effet
réducteur direct du fer divalent et I'influence de I’hydroxyde de fer III (Heidmann et al.
2007 ; Mukhopadhyay et al. 2007). En contrepartie la présence de chrome affecte
I’abattement de la DCO avec le fer alors qu’elle n’influe pas sur 1’abattement de la pollution
organique avec des électrodes en aluminium. La modélisation de ces phénomenes est
complexe et méme si des travaux récents ont donné des pistes d’explications (Zongo et al.
2009a), ils ne permettent pas d’expliquer de facon indiscutable les comportements observés.
Quoi qu’il en soit, les résultats présentés montrent que 1’électrocoagulation permet un
abattement simultané des métaux lourds et de la pollution organique, ce qui en fait une
méthode de traitement particulicrement bien adaptée aux effluents de tannerie.

La réduction de la concentration du Cr (VI) observée au cours du traitement a courant
constant, s’explique par la réduction électrochimique d’apres la stoechiométrie :

CrO4> + 4H,0 + 3¢ = Cr(OH); + 50H (IV-28)

Les conclusions different néanmoins selon les auteurs et nous avons voulu comprendre le
mécanisme d’élimination du Chrome (VI) par électrocoagulation selon le matériau
d’électrode utilisé. Nous allons comparer les valeurs théoriques obtenues a partir
d’équation(s) établie(s) sur la base d’hypothese(s) et les valeurs expérimentales. Quatre
modeles sont proposés sur la base d’hypotheses différentes:

1. Le traitement du chrome (VI) résulte de sa réduction directe aux
électrodes a la densité de courant limite.

2. Le traitement du chrome (VI) se produit également par une réduction
indirecte du Chrome (VI) par I’électrolyse de I’eau en plus de sa
réduction cathodique.

3. Le traitement du chrome (VI) est dii a sa réduction électrochimique
directe et a sa réduction chimique instantanée par le fer (II)
électrogénéré.

4. Le traitement du chrome (VI) est effectué par sa réduction par le fer
(IT), de cinétique finie, en plus de sa réduction électrochimique directe
et en tenant compte de 1’oxydation du fer (II) par I’oxygene dissous.
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5.1. Modeéle n°l : Le traitement du Cr (VI) se base sur sa réduction directe aux
électrodes aux densités de courant limite.

L’expression de la densité de courant limite s’écrit:
i, =n,Fk,Ce., (IV-29)

avec n,, le nombre d’électrons impliqués dans la réaction, F la constante de Faraday, k,, le
coefficient de transfert de matiere, et Cc,vy) la concentration en ions chromates en mol.m™.

En plus de la réduction cathodique du Chrome VI, de I’hydrogene est produit a la cathode. Le
gaz modifie la concentration en électrolyte de 1’effluent et réduit la surface de travail des
électrodes et le taux de transfert de matiere dépend de cette convection forcée de I’effluent et
de I’hydrogene produit.

Le coefficient de transfert de matiere k,, dépend du débit d’hydrogene produit dans I’effluent
qui est fortement li¢ a la densité de courant. k,, a été estimé comme compris entre 1,12.10'5 et
2,23.10° m.s” pour les densités de courant variant de 50 & 200A/m* (Wendt et al. 1999 ;
Handbook of Chemistry and Physics, 1986-1987) (la détermination de k,, et du courant limite
est réportée en annexe 1).

La concentration initiale en Cr (VI) de I’effluent est initialement d’environ 200 ppm, soit 3,85
mol.m'3, et la densité de courant limite égale a 12,5 a 25 A.m? pour des densités de courant
appliquées variant de 50 a 200 Am? respectivement. La concentration en Cr VI dans
I’effluent diminue au cours du traitement et la densité de courant limite diminue également.
Dans tous les cas, la densité de courant limite est toujours tres inférieure a la densité de
courant appliquée. On peut supposer a ce niveau que la réduction directe du Cr VI a lieu a la
densité de courant limite.

Le bilan de matiere en Cr (VI) dans le procédé discontinu en électrocoagulation s’écrit :

dCCr(VI) i.A
Vv P = _nL 3 =-k,AC.. .y, (IV-30)

e

ou V désigne le volume de I’effluent a traiter.
En intégrant I’équation III-30, on obtient :

k, A
Ceoromy = Coromyumo eXP(— "n/ tj (Iv-31)

En appliquant cette équation (IV-31) au traitement du chrome, on obtient les figures de
prédiction suivantes (figures IV-23 et IV-24) en fonction du temps de traitement et pour les
électrodes de fer et d’aluminium.
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Figure 1V-23 : Variation de [Cr] en fonction du temps et comparaison des résultats
expérimentaux et théoriques en supposant que le Cr VI est réduit a la cathode a la densité
de courant limite lors du traitement avec les électrodes en fer.
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Figure 1V-24: Variation de [Cr] en fonction du temps et comparaison des résultats
expérimentaux et théoriques en supposant que le Cr VI est réduit a la cathode a la densité
de courant limite lors du traitement avec les électrodes en aluminium.

Nous constatons que la réduction directe du Cr VI a la densité de courant limite ne suffit pas a
expliquer I’allure de la courbe expérimentale pour les deux matériaux d’électrodes (figure IV-
23 et IV-24). Les valeurs expérimentales sont inférieures aux valeurs théoriques. L’écart entre
le modele et I’expérimental est beaucoup plus important avec le fer qu’avec 1’aluminium.

La figure IV-24 montre que, méme avec I’aluminium, les valeurs expérimentales sont plus
faibles que les valeurs théoriques sauf pour 1’allure de la courbe 2 50A.m™ ou les valeurs
prédictives et les valeurs expérimentales semblent égales.

En dépit d’un certain accord observé dans le cas de I’aluminium, I’évolution générale montre
que I’abattement du Cr VI n’est pas seulement dii a sa réduction électrochimique a la surface
de la cathode.
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5.2. Modeéle n°2 : Le traitement est basé également sur une réduction indirecte du
Cr(VI) par Vélectrolyse de I’eau en plus de la réduction cathodique.

En plus de la réduction cathodique, on peut imaginer 1’existence d’une réduction indirecte liée
a I’électrolyse de I’eau dans le cas de I’aluminium en supposant que le courant circulant dans
la cellule serve a cette transformation indirecte, cela conduirait a la loi suivante :

Ait M,

[Cr(VD)]=[Cr(VI)], 3F Vv

(IV-32)

Cette relation IV-32 a aussi été appliquée au fer afin de voir I’évolution de la différence entre
la courbe expérimentale et la courbe théorique.
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Figure IV-25: Variation de [Cr] en fonction de la charge : comparaison des données
expérimentales avec la relation IV-32 en utilisant un rendement faradique de 100% lors du
traitement avec les électrodes d’aluminium.
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Figure IV-26: Variation de [Cr] en fonction de la charge : comparaison des données

expérimentales avec la relation 1V-32 en utilisant un rendement faradique de 100% lors du
traitement avec les électrodes de fer.
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La figure IV-25 montre 1’évolution de la concentration expérimentale et théorique en chrome
total en fonction de la charge lors du traitement avec les électrodes d’aluminium.

La figure IV-26 montre 1’évolution de la concentration théorique et expérimentale en chrome
total lors du traitement avec les électrodes de fer.

Il apparait clairement que les valeurs théoriques obtenues par application de la relation IV-32
sont tres inférieures aux valeurs expérimentales mais avec toujours une moins grande
différence & 50A/m” quand les électrodes d’aluminium sont utilisées.

Les différences entre les valeurs expérimentales et théoriques sont treés grandes et montrent
que cette théorie ne permet pas d’interpréter 1’évolution du chrome dans 1’effluent.

5.3. Modeéle n°3 : Le traitement du Cr (VI) est lié a sa réduction électrochimique
directe et a sa réduction chimique instantanée par le fer (Il) électrogénéré.

L’abattement du chrome hexavalent, avec les électrodes de fer, est 1lié a la réduction du
chrome par I’action des ions Fe®*. La premiére tendance explicative de la prédiction de
I’évolution du chrome (VI) est liée a la réaction instantanée entre le Cr (VI) et le Fe (II) pour
former le Cr (III) et le Fe (III). Ceci entraine une absence d’accumulation de Fe (II) dans
I’effluent.

En tenant compte de ce qui précede, I’évolution du chrome (VI) peut se calculer sur la base de
la formule suivante :

[Fe]dixsolved MCr
3 M,,

Cette relation IV-33 nous permet d’avoir la comparaison des concentrations expérimentales et
théoriques en chrome (V1) (figure IV-27).

[Cr(VD)]=[Cr(VD)], — (IV-33)
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Figure 1V-27: Variation du Chrome VI en fonction du fer dissous en tenant compte
uniquement de la réaction instantanée entre le fer électrogénéré et le chrome.

La figure IV-27 montre 1’évolution théorique et expérimentale du chrome en fonction de la

concentration en fer dissous. Les valeurs théoriques de concentration en chrome (Relation IV-
33) évoluent de facon linéaire en fonction du fer dissous. Cela entraine une légere différence
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avec les valeurs expérimentales mais pour ce cas, les valeurs semblent étre groupées sur une
plage. Cela n’empéche pas qu’on a majoritairement des valeurs théoriques inférieures aux
valeurs expérimentales.

Les valeurs théoriques étant différentes des valeurs expérimentales, I’hypothese selon laquelle
le traitement du chrome est dii uniquement a sa réduction électrochimique directe et sa
réduction chimique instantanée par le fer (II) électrogénéré n’est pas confirmée.

5.4. Modele n°4 : Le traitement du Cr VI se base sur une cinétique finie de sa
réduction par le fer (II) avec oxydation de Fe (II) par I’oxygéne dissous et sa
réduction directe

La cinétique de réduction de Cr (VI) par I'ion Fe™ en présence d’air a été étudiée par Pettine
et al. (1998) et récemment intégrée dans un modele par Mukhopahdhay et al. (2007). Dans un
systeme discontinu, abstraction faite de la réduction électrochimique directe, la cinétique de
consommation de Cr (VI) est donnée par la loi :

@ =~k [Cr(VI)][Fe(Il)] (IV-34)

Avec, dans le domaine de pH compris entre 5 et 8.7 :
log(ke,) =11.93+0.95pH — 42607 —1 0671 (IV-35)

dans lequel T est la température en Kelvin et I est la force ionique du milieu en mole/L (M).
Par ailleurs la cinétique d’oxydation de Fe** par ’oxygene de 1’air est exprimée par la loi :

D]k trectnioon 1 (IV-36)

Avec la loi suivante pour la constante d’oxydation des ions ferreux a 1I’oxygene :
log(ky,) = 21.56 1543/~ 0.47/1 - 6461 1T +0.721 (IV-37)

Ces éléments nous ont permis de modéliser 1’élimination de Cr (VI) par électrocoagulation
avec des électrodes de fer dans le dispositif continu a recirculation que nous avons utilisé. Le
volume de la solution a traiter, V, est de 2 litres au début mais est réduit de 40 ml par chaque
prélevement, la surface active d’une des deux électrodes de la cellule (anode) est de 105 cmz,
la densité de courant est comprise entre 50 et 100 A m? et le traitement est effectué pendant
une heure. Le modele, visant a représenter les variations expérimentales de Cr (VI) dans la
solution, repose sur les hypotheses suivantes :

e [La dissolution du fer est effectuée avec un rendement de 100%. Cette hypothese est
assez bien vérifiée par 1’expérience comme nous I’avons vu précédemment. On
néglige donc ainsi le dégagement anodique d’oxygene.

e La concentration en oxygene dissous est estimée en assimilant la solution a de 1’eau
pure a 25°C, en équilibre avec de I’air. La concentration [O,] a ainsi été prise égale a
0,25 mM.

¢ e pH augmente régulicrement au cours du temps, suite a la formation d’hydroxyde de
fer, au dégagement d’hydrogene et d’hydroxyle a la surface de la cathode. Plut6t que
de calculer la variation du pH, ce qui pourrait étre difficile compte tenu du pouvoir
tampon des hydroxyles formés, nous avons considéré la variation linéaire du pH avec
le temps : en accord avec la plupart des essais expérimentaux, le pH a été ajusté selon
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des lois simples pour chaque densité de courant. Cette variation est utilisée dans
I’expression de la constante kop.

L’expression de la constante de vitesse ke, est supposée valable tout au long du traitement,
méme a des pH supérieurs a 8,7.

Le modele est ainsi établi par les bilans en ion ferreux et chromate, comme suit :

@ =—k¢, [Cr(VD)][Fe(Il)] (IV-38)
d[Fe(ll I ]
[ Ce; ] _ ¥ — 3k, [Cr(VI)|[Fe(II)] -k ,,[ Fe(I][O, [OH " 1* (IV-39)

Avec les conditions initiales suivantes :
t=0, [Cr(VD] = [Cr(VI]p ~ 200 ppm soit 3.85 10 M environ et [Fe(ID)] =0

Les relations IV-38 et IV-39 donnent un systeme d’équations dont la résolution peut étre faite
a I’aide d’une méthode numérique de type Runge Kutta. Dans les faits, nous avons utilisé une
procédure semi explicite pour I'intégration faite pas a pas sous Excel: le profil de chrome
hexavalent ne varie en fait que lentement, alors que celui de Fe (II) dans les premicres
secondes varie beaucoup. Pour chaque pas de temps, nous calculons la concentration en Fe
(IT) a partir des concentrations a t-dt, puis nous calculons la concentration en Cr (VI) a t en
considérant une moyenne arithmétique des concentrations en Fe (II) a t-dt et t ; avec des pas
de temps trés courts au début, puis plus longs.

Les premiers calculs ont été faits avec les concentrations en Cr total, en faisant I’hypothese
que ceci correspond au Cr (VI). Dans les faits, nous avons montré que 30% de Cr (VI) initial
est réduit par le contenu réducteur de I’effluent de 1I’'industrie textile.

La figure IV-28 montre un exemple de variation des concentrations de Fe(II), Cr(VI) et
Fe(III), ce dernier étant calculé a partir du fer total dissous au cours de 1’électrolyse, diminué
de la quantité de fer (II) encore présent dans la solution. On note que la concentration en
Fe(Il) est tres faible, mais que dans certaines conditions, on peut noter 1’apparition d’un pic
transitoire, quand le Cr(VI) disparait de la solution.

La figure IV-29 illustre la variation de Cr(VI) au cours du temps en fonction de la densité de
courant, avec pour comparaison avec les points expérimentaux lorsque I’on ne tient pas
compte de la réduction électrochimique directe du chrome VI a la cathode en usant des
relations IV-38 et IV-39.
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Figure IV-28 : Evolution théorique du chrome VI, du fer I1 et du fer 111 au cours du
traitement
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Figure IV-29 : Evolution de la concentration en chrome VI par oxydation chimique par le
fer (II) en négligeant la réduction électrochimique directe du Cr (VI)

Les valeurs théoriques sont supérieures aux valeurs expérimentales, ce qui montre qu’il y a un
autre phénomene entrant dans le traitement.

Un modele beaucoup plus complet a été élaboré, en considérant, en plus de la réduction
chimique du chrome (VI) par le fer (II) électrogénéré, de 1’oxydation du fer II par I’oxygene
avec des taux définis pour chacune des deux réactions, la réduction électrochimique de
chrome VI a la surface du métal.

Les phénomenes physiques suivants ont été pris en compte :
- Le fer se dissout a I’anode avec un rendement faradique de 0,91 (cf. Chapitre III).

- La cinétique de réduction du chrome VI par le fer II électrogénéré et 1’oxydation par
I’oxygene de I’air du fer II suit les lois déterminées par Pettine ef al. (1998):
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rerviy = ker [cr(vD[Fe(in)]

ke, = 10(11.93+o.95 pH ~4260/T~1.06T ) (IV-40)
.

ros = ko, [Fe(ID]0, Jor -

L. = 10(21:56-1545/7-0.47T-6461 /7+0.721)
0, =

(Iv-41)

avec T la température en K et I la force ionique en mol.I".
Les constantes k¢, et ko qui sont des valeurs expérimentales variant en fonction du pH.

- La concentration en oxygene dans I’effluent a €té considérée €gale a la solubilité de
I’oxygene dans I’eau pure a 25°C en équilibre dans 1’air a la pression atmosphérique.
Coy a été pris égale a 0,27mol m™ dans tous les calculs

- La concentration en ions hydroxydes se calcule par une loi numérique qui lie la
variation du pH en fonction du temps

- Laréduction du Cr VI a la cathode dans le cas du fer se déroule a la densité de courant
limite.

En tenant compte de toutes ces hypotheses, la loi d’équilibre de matiere s’écrit :

der Dl erwnrean]- A ferwn)
d[FdEII)] Ai ' ,
; _ 2F§/ ~3k¢, [Cr(vDI[Fe(ID)]~ ko, [Fe(ID]0, Jor -]

Le profil des concentrations des différents composés s’obtient par 1’intégration des équations
(IV-42) avec comme condition initiale la concentration initiale en Cr(VI) de I’effluent.

Dans la figure IV-30, on rappelle la variation théorique du chrome VI en supposant
négligeable sa réduction électrochimique directe et en la comparant avec celle dont la
variation tient compte de la réduction électrochimique directe. Les variations théoriques et
expérimentales sont en excellent accord lorsque 1’on prend en compte la réduction
électrochimique directe du chrome (VI).
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— - — Cr VIppm50SR
Cr(VI) ppm 100AR
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Figure 1V-30 : Comparaison des deux variations théoriques en considérant la réduction du
chrome VI par le fer II électrogénéré (AR) et en la négligeant (SR) comparées aux valeurs
expérimentales
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Les différents profils montrent que la réduction électrochimique directe contribue aussi au
traitement du Cr VI comme I’avait aussi trouvé Barrera-Diaz er al. (2003).

La modélisation du traitement du chrome VI par des électrodes de fer exige ainsi la prise en
compte de la réduction électrochimique du chrome (VI) a la cathode, de I’effet de 1’oxydation
du fer (II) formé par I’oxygene de I’air et produit électrochimiquement, et enfin de la
réduction chimique du chrome (VI) par le fer II électrogénéré.

Conclusion sur la modélisation

La modélisation de 1’abattement de la DCO permet d’avoir un modele global pour chaque
série de traitement a différentes densités de courant en faisant intervenir le rapport K/n de la
constante de complexation métal-DCO (K) et du nombre n représentant la quantité massique
de métal dissous par mg d’O,. Ces valeurs de K/n sont fonction de I’effluent et de la densité
de courant. Cependant, il est possible d’obtenir une valeur moyenne de K/n qui représente
globalement bien les résultats pour un effluent donné et toutes les densités de courant pour un
méme matériau d’électrode utilisé. En utilisant les valeurs normées des différents indicateurs
de pollution, on parvient a avoir un modele similaire pour la DCO et 1’absorbance alors que le
COT et la turbidité ne suivent pas la méme loi.
Pour le cas des électrodes d’aluminium, nous ne sommes pas parvenus a avoir un modele
représentant 1’évolution du chrome VI. Nous avons néanmoins observé qu’en considérant
uniquement la réduction électrochimique directe du chrome a I’anode, pour la densité de
50A/m?, les valeurs théoriques arrivent A représenter les valeurs expérimentales (Voir figure
IV-24). Sans arriver a expliquer vraiment I’évolution du chrome aux autres densités de
courant plus élevées, nous pourrions penser que, des les densités élevées, d’autres réactions
inconnues s’impliquent a I’électrode rendant difficile 1’interprétation.
Pour le cas des électrodes de fer, le modele parvient a représenter les variations
expérimentales. Ceci nous permet de conclure que le traitement du chrome se fait a travers les
réactions simultanées suivantes:

- Laréduction électrochimique directe du chrome VI en chrome III a la cathode,

- La réduction chimique finie du chrome VI par le fer II électrogénéré qui produit ainsi

du fer III et du Cr (III) et
- L’oxydation du fer II électrogénéré par I’oxygene dissous dans 1’effluent.
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CHAPITRE V
ETUDE D’UN PROCEDE D’ELECTROCOAGULATION POUR
LE TRAITEMENT DES EFFLUENTS INDUSTRIELS DE
OUAGADOUGOU
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Chapitre V : Application au cas du Burkina Faso
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1. Introduction

Dans ce chapitre, un bilan quantitatif et qualitatif des eaux usées de la ville de Ouagadougou a
été effectué afin d’apprécier la possibilité d’un éventuel traitement d’électrocoagulation et son
impact.

Pour ce faire, les entreprises industrielles de Ouagadougou ont été visitées et des enquétes
réalisées (voir fiche d’enquéte en annexe 4) afin d’évaluer les quantités d’eau consommeées et
rejetées. Le bilan qualitatif a consisté en des mesures de DCO sur les effluents des
entreprises par échantillonnages. Pour les entreprises ayant leur propre station de traitement,
les prélevements ont été effectués en amont et en aval de celle-ci.

Des tests de traitement aérobie et anaérobie ont été effectués sur les effluents prélevés afin de
connaitre les eaux usées pouvant étre traitées par la méthode biologique. Les autres effluents
ne pouvant se traiter par ces méthodes testées pourraient éventuellement étre traités par la
méthode physique ou I’électrocoagulation.

Il est quand méme intéressant avant tous ces aspects spécifiques d’avoir une vue d’ensemble
des entreprises polluantes de la ville de Ouagadougou et les caractéristiques de leurs rejets

liquides.
Les généralités sur le Burkina Faso et la ville de Ouagadougou sont jointes en annexe 5.

2. Rappels des industries et estimation des flux de pollution du Burkina

2.1. Rappel des secteurs polluants
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Figure V-1 : Plan de la ville de Ouagadougou
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La figure V-1 montre le plan de Ouagadougou avec les deux zones industrielles, la station
d’épuration des eaux usées de la ville et le lac Massili.

A Ouagadougou, les industries sont localisées principalement sur la zone industrielle de
Gounghin et la zone industrielle de Kossodo. On dénombre 42 industries a Ouagadougou
(Rapport sur I’industrie, 2003-2007), souvent des PME, et qui se regroupent en différentes
filieres :

- carrieres et matériaux de construction
- céréales

- coton

- cuir et peaux

- fabrication et ouvrages en métaux

- fruits et Iégumes

- produits chimiques : engrais et produits phytosanitaires
- produits pharmaceutiques

- viande

- lait

- oléagineux

- polymeres : caoutchouc et plastiques

Les industries génerent des effluents liquides, gazeux et des déchets solides de composition
chimique variée et pourraient présenter un danger selon le cas. Jusqu’a une période récente
(2004), bon nombre d’industries rejetaient leurs effluents liquides dans :

- La nature : dans les rivieres et les barrages.

- Des fosses sceptiques

- Des bassins de décantation

- Des stations d’épuration avant rejet dans les systemes de drainage d’eaux pluviales
L’insuffisance de moyens et le manque de prise de conscience encouragés par un regard non
formel des services en charge de 1I’environnement avaient incité de nombreux industriels a
rejeter leurs eaux usées sans un traitement préalable ou sans un traitement rigoureux.
A partir de 2004, avec le Plan Stratégique d’Assainissement de la ville de Ouagadougou
(PSAOQO), la gestion de la station de lagunage prévue pour toutes les eaux usées industrielles a
été remise a I’Office National de I’Eau et de I’ Assainissement (ONEA) et devrait recueillir
toutes les eaux industrielles de Ouagadougou moyennant un traitement initial au niveau de
chaque usine. Ce pré-traitement vise a rejeter des eaux usées pouvant é&tre traitées
biologiquement. Cela sous entend des eaux usées sans charges chimiques, sans métaux lourds
et sans coloration importante. Ces criteres ont eu pour conséquence le non-raccordement de
certaines industries au réseau d’assainissement géré par I’ONEA.
La typologie des rejets découle de la typologie des industries. Elles peuvent €tre classées en :

- Industrie agroalimentaire

- Industrie textile

- Industrie du cuir

- Industrie chimique

- Industrie métallique ou métallurgique

- Industrie miniere

- Les centres hospitaliers et les laboratoires

- Les centres de production d’énergie
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2.1.1. L’agroalimentaire

L’activité agroalimentaire va du traitement direct de la récolte a la transformation d’un
produit prétransformé en produits élaborés. La propreté de 1’ensemble de 1'unité est
extrémement importante, se traduisant par des nettoyages fréquents des sols et de la chaine
entiere avec souvent des détergents et de la soude qui se retrouvent dans les effluents.

D’une facon générale, les effluents de I’agroalimentaire sont fortement chargés en matieres
organiques biodégradables, rendant le traitement par les procédés biologiques adapté et
suffisant.

Les quantités de pollution générées par les industries agroalimentaires (IAA) présentent de
grandes variations. La DCO peut varier de quelques milligrammes par litre a plus de 100g/L.

2.1.1.1. L’abattoir frigorifique

Les effluents des abattoirs dépendent en quantité et en qualité de la polyvalence de 1’abattoir,
du taux de récupération du sang, des activités connexes telles que triperie, boyauderie,
stockage et salage des peaux, du mode de transport et de traitement des matieres stercoraires,
de la récupération du purin provenant de 1’espace de stabulation des animaux, du recyclage
des eaux de refroidissement du procédé et du type de réseau, unitaire ou séparatif.
A Ouagadougou, I’abattoir frigorifique se trouve dans la zone industrielle de Kossodo et est
géré par la Société de Gestion de 1’ Abattoir Frigorifique de Ouagadougou (SOGEAO-SA). 1l
a produit en 2008 pres de 8000 tonnes de viandes constituées essentiellement de bovins,
d’ovins et de caprins et exceptionnellement de dromadaires et de chevaux.
La quantité d’eau consommée annuellement est de 76 000 m’, et est utilisée principalement
pour le nettoyage des carcasses, des boyaux et abats et I’entretien des locaux et du matériel.
L’effluent, de couleur rougeatre, est chargé en matieres organiques. L’eau utilisée dans
I’abattage est totalement rejetée apres prétraitement.
Les caractéristiques des eaux de I’abattoir sont rassemblées dans le tableau suivant :

Tableau V-1 : Caractéristiques des eaux usées de I’abattoir frigorifique de Ouagadougou

(source : Traoré, 2003)

Parametres Mesures Normes Faso Unités
- pH 7 6.4-10.5 -
- Température | 30 18-40 °C
- Conductivité | 2.6 - mS/cm
- Turbidité 293 - NFU
- 02 dissous 0.14 - mg/1
- TAC 65 - mg/1
- Calcium 45.5 500 mg/1
- Magnésium 485 200 mg/1
- TH 57.5 - mg/1
- Phosphate 15.6 - mg/1
- Fer total 3.3 20 mg/1
- Chlorures 3637.2 600 mg/1
- Sulfates 50 600 mg/1
- Nitrates 8.8 50 mg/1
- Nitrites 3.18 1 mg/1
- DBO5 1700 50 mg/1
- DCO 1824.3 150 mg/1
- COoT 1092 65 mg/1
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La DCO est comprise entre 2000 et 4500 mg d’O,/L selon les types d’abattoir (Moletta,
2002). La société dispose de sa propre station de traitement par lagunage a trois bassins
successifs. Apres ce prétraitement, ces eaux rejoignent le réseau collectif géré par I’ONEA.

2.1.1.2. La brasserie BRAKINA

La brasserie est constituée de plusieurs opérations unitaires dont éventuellement le maltage, le
broyage et I’extraction, la fermentation, la filtration, I’embouteillage et la stérilisation.

Les polluants contenus dans les rejets liquides proviennent de la soude du nettoyage, de la
1évure, du kieselgur, des dérivés chlorés, etc.

Avec un volume d’eau consommeé de 540 000 rn3/an, une quantité totale de boisson et de biere
produite de prés d’un million d’hectolitres par an et un volume d’effluent rejeté de 400 000
m’/an, la BRAKINA veut optimiser sa consommation et la gestion de ses rejets. C’est
pourquoi une station de traitement est construite afin de prétraiter les rejets liquides avant
intégration dans le réseau collectif de traitement.

La BRAKINA Ouaga est une société située dans la zone industrielle de Ouagadougou qui
produit la biere, les boissons gazeuses et de 1’eau minérale.

L’eau est utilisée pour la production de la biere, le lavage des cuves, des appareils et des sols,
le refroidissement et le nettoyage des bouteilles. Les eaux de préparation de boissons gazeuses
et de biere doivent répondre aux critéres d’eau potable.

La BRAKINA a elle seule produit plus des 2/3 des eaux usées des trois industries qui rejettent
le plus d’eaux usées a Ouagadougou dont les deux autres sont Tan Aliz et I’abattoir.

Le tableau V-2 donne les caractéristiques des eaux usées de la BRAKINA.

Tableau V-2 : Caractéristiques des eaux usées de la BRAKINA (source : Traoré, 2003)

Parametres Mesures Normes Faso Unités
- pH 114 6.4-10.5 -
- Température | 41.2 18-40°C °C
- Conductivité | 11.1 - mS/cm
- Turbidité 80.5 - NFU
- 02 dissous 0.14 - mg/1
- TAC 32 - mg/1
- Calcium 28.9 500 mg/1
- Magnésium 1.9 200 mg/1
- TH 8°F - mg/1
- Phosphates 2.84 - mg/1
- Fer total 1.1 20 mg/1
- Chlorures 71 600 mg/1
- Sulfates 90 600 mg/1
- Nitrates 8.8 50 mg/1
- Nitrites 0.14 1 mg/1
- DBO5 1200 50 mg/1
- DCO 1798 150 mg/1
- NTK 9.2 - mg/1
- COT 352 65 mg/l
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2.1.1.3. Les huileries

Au Burkina Faso, I’huile alimentaire locale provient des graines de coton, de 1’arachide, du
sésame, des amandes de karité etc. La production industrielle ou semi industrielle procede
surtout par trituration de la graine de coton ou de I’amande de karité. La majorité des huileries
se trouvent a Bobo, proche des champs de coton. Sur les dix huit unités de production d’huile
alimentaire (Rapport sur I’industrie 2003-2007), deux se trouvent a Ouagadougou et seize a
Bobo et environs.

A Ouagadougou, une des plus importantes huileries est la Société GENOL qui produit 4000
litres d’huile par jour. Il faut noter que ces chiffres sont valables seulement pour les périodes
d’activité, et 1’usine, le plus souvent, travaille en alternance suivant la disponibilité des
graines de coton et des amandes de karité.

L’un des sous-produits est le tourteau tres prisé€ par les éleveurs comme aliment de bétail. Les
huileries déversent des effluents liquides divers dans les canalisations. Ces rejets liquides sont
surtout les pates de neutralisation riches en soude, les eaux de lavage du matériel et les eaux
glycérineuses.

La Sociét¢é GENOL produit 2,8 m3/j d’effluent liquide sur sa période d’activité qui peut
atteindre sept mois dans I’année. L’huilerie est associée a une savonnerie qui utilise les pates
de neutralisation et certains résidus pour fabriquer le savon.

L’eau est utilisée pour le lavage de I’huile, le nettoyage du sol et de certains matériels, et pour
I’usage domestique des ouvriers.

GENOL procede a un traitement de neutralisation a la soude de ses eaux avant qu’elles ne
rejoignent le canal collecteur de la zone industrielle.

2.1.1.4. L’industrie du cuir et de la peau : Tan Aliz

Ces ateliers comportent un prétraitement commun des peaux par trempage, pelanage, dans un
bain de chaux additionné de sulfure et ringage. Apres ces premieres étapes, les peaux passent
au tannage aux tannins végétaux naturels ou au sels de chrome ou dans les mégisseries a partir
de saumure de NaCl et d’alun.

Tan Aliz est une société anonyme a capitaux privés. Elle a pour vocation de tanner les peaux
(chevres, moutons et beeufs) et jusqu’alors le procédé s’arréte au wet blue, qui est comme son
nom 1’indique, du cuir encore humide teint en bleu et s’exporte tel quel. L usine se trouve a
Kossodo et a une capacité installée de 25000 peaux par jour mais travaille a 17500 peaux par
jour.

La tannerie consomme plus de 300 m*/jour d’eau et rejette pres de 250 m*/jour d’effluent six
jours sur sept. L’eau est utilisée dans la trempe, pelain et tannage. Ces eaux usées riches en
chrome et en sulfures sont fortement alcalines et sont sources d’odeurs pour le voisinage.
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Tableau V-3 : Caractéristiques des eaux usées de Tan Aliz (source : Traoré, 2003)

Parametres Mesures Normes Faso Unités
pH 9.4 6.4-10.5 -
Température 29.5 18-40°C °C
Conductivité 28.2 - mS/cm
Turbidité 359.8 - NFU
02 dissous 0.11 - mg/1
TAC 64.8 - °F
Calcium 230.5 500 mg/1
Magnésium 20 200 mg/1
TH 250.5 - mg/1
Phosphate 5.71 - mg/1
Fer total Trace 20 mg/1
Chrome 185 0.5 ppm
Chlorures 16830 600 mg/1
Sulfates 750 600 mg/1
Nitrates 85.8 50 mg/1
Nitrites 3.86 1 mg/1
DBOS5 1300 50 mg/1
DCO 2656.8 150 mg/1
NTK 83.4 - mg/1
COT 2700.50 65 mg/l

La pression face aux différentes nuisances créées par cette société I’a aménée a opérer un
investissement d’environ 150 000 000 F CFA (soit environ 225 kEuros) pour construire une
station de traitement. De nos jours, malgré ce prétraitement, I’eau n’est pas admise dans le
réseau de traitement collectif car elle ne repond pas aux normes de rejet. L’eau est
paradoxalement rejetée dans la nature dans le lac Massili ou on constate de nombreux
dommages sur la flore et la faune aquatique visiblement par le déces des poissons transportés
au bord par les eaux.

2.1.2. Les industries chimiques

Les industries chimiques regroupent les industries de peinture, de batteries, la papeterie, les
produits chimiques, les colorants, du chlore et I’industrie pharmaceutique. A Ouagadougou,
ces industries sont les suivantes :

- Usine de peinture Hage Industrie,

- Burkina Moto (ex SAB) pour la fabrication des accumulateurs,

- Latex Foam et Technimétal pour la production de matelas mousse,

- INA et SIB pour la production de savon de lessive,

- Faso Mougou (SIBEA) pour la fabrication d’épices

- SAB pour les accumulateurs
A part Faso Mougou qui a un effluent trop concentré au point que nous I’assimulons a une
industrie chimique et la SAB, le reste des industries citées ne rejettent pas d’effluents en
quantité notable.

2.1.3. Production d’électricité : La SONABEL

La pollution des eaux usées provient des purges des groupes é€lectrogenes, du lavage des
picces mécaniques et des eaux de ruissellement. Ces eaux se retrouve dans le canal Kadiogo
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derriere la SONABEL du quartier Paspanga. D’autres eaux usées se retrouvent déversées le
long des rails a Ouagadougou et ces eaux proviennent de la centrale de Gounghin.
Les analyses de ces eaux ont donné en moyenne les résultats suivants :

Tableau V-4: Caractéristiques des eaux usées de la SONABEL (source : Traoré, 2003)

Parametres Mesures Normes Faso Unités
Turbidité 23.6 - NFU
Conductivité 527 - uS/cm
Chlore libre 0.10 0.05 mg/1
Température 38.3 18-40 °C
pH 8 6.4-10.5 -

TA 0 - meq/1
TAC 1.8 - meq/1
Sodium 0 300 mg/1
Potassium 1.3 50 mg/1
Fluorures 0.3 10 mg/1
TH 1.7 - mg/1
Ca2+ 47.6 500 mg/1
Mg2+ 13.2 200 mg/1
Fer total 0.07 20 mg/1
Sulfates - 600 mg/1
Chlorures 62.3 600 mg/1
Orthophosphates 0.02 5 mg/1
Nitrites - 50 mg/1
Nitrates - 1 mg/1
Résidus secs - 20 mg/1
COT 7.2 65 mg/1
Ammoniac et ammonium | - 1 mg/1
Plomb 14 0.5 ug/l
Cadmium - 0.1 mg/1
Chrome <1 0.1 mg/]
Cuivre 0.07 1 mg/l
Nickel <2 2 mg/1
Zinc 0.3 5 mg/1
Aluminium - 10 mg/1

Les rejets de la centrale sont estimés a 2000 m’/an et la pollution est composée
essentiellement d’huile, d’eaux et des sédiments. Les huiles, principale pollution, proviennent
des huiles de vidange et du DDO fuel (Distillate Diesel Oil).

2.1.4. Les centres hospitaliers

L’hopital Yalgado Ouédraogo et 1’hopital pédiatrique sont les deux plus importantes
formations sanitaires sur les 206 établissements que compte la ville de Ouagadougou. Les
effluents de 1’hdpital proviennent des résidus alimentaires, du nettoyage des salles de soins,
des laboratoires et du matériel de soin. La DBOS a été évaluée a 100mg/L et la DCO de 1064
mg O,/L.

Ces eaux sont rejetées dans la nature sans traitement préalable et sont récupérées a la sortie de
I’hopital par des maraichers et des horticulteurs. La part non récupérée rejoint les eaux usées
de la centrale Ouaga I et les boues de la station de traitement de I’ONEA.
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Le tableau suivant donne les caractéristiques physico-chimiques des eaux usées de 1’hdpital
Yalgado Ouédraogo.

Tableau V-5 : Caractéristiques des eaux usées de I’hopital Yalgado Ouédraogo (source :

Traoré, 2003)

Parametres Mesures Normes Faso Unités
- pH 7.3 6.4-10.5 -
- Température 27.2 18-40°C °C
- Conductivité 786 - mS/cm
- Turbidité 119.7 - NFU
- 02 dissous 0.07 - mg/1
- TAC 10.5 - mg/1
- Calcium 9.6 500 mg/1
- Magnésium 1.5 200 mg/1
- TH 3 - mg/1
- Phosphate 3.6 - mg/1
- Fer total 2.6 20 mg/1
- Chlorures 74.6 600 mg/1
- Sulfates 30 600 mg/1
- Nitrates 1.1 50 mg/1
- Nitrites 0.36 1 mg/1
- DBOS5 100 50mg/1 mg/l
- DCO 1063.8 150 mg/1
- NTK - - mg/1
- COT 86 65 mg/1

2.1.5. Les centres commerciaux

La station d’épuration du grand marché fait partie des premieres stations de la ville de
Ouagadougou. Les eaux du grand marché étaient directement acheminées vers cette station et
traitées avant d’étre acheminées vers les points communs d’évacuation des eaux. Le nouveau
dispositif du grand marché prevoit d’acheminer les eaux usées vers la station de traitement
collective de ’ONEA.

2.1.6. Les grands hotels

Les eaux des grands hotels de Ouagadougou peuvent étre considérées comme des eaux
domestiques. Leurs caractéristiques ne sont donc pas différentes de celles des eaux
domestiques de Ouagadougou.

2.1.7. Les eaux usées domestiques

Le volume des eaux usées domestiques représente plus ou moins 80% de la consommation
journaliere de chaque habitant a Ouagadougou.

Selon une approximation simple en fonction de la quantité d’eau consommée (21 675 084 m’
en 2006) dans la ville de Ouagadougou et une population estimée a 1 500 000 habitants en
2006, nous avons une quantité d’eau consommée par habitant et par jour d’environ 40 litres.
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Les ménages produisent quotidiennement des rejets liquides composés des eaux de toilette,
des eaux de vaisselle, des eaux de lessive et des excrétas. Les excrétas renferment les urines et
les matieres fécales.
Malgré les efforts fournis par le service d’hygiene de la mairie, les eaux domestiques et
excrétas ne sont pas toujours convenablement drainés par les systemes adéquats de collecte et
de stockage. On retrouve par endroit des fosses locales qui, une fois pleines, sont vidées
manuellement et les eaux souvent deversées dans la rue.
En plus de ces eaux, il y a le lixiviat provenant des décharges de déchets solides mal gérés qui
constituent aussi une source de pollution domestique.
A Ouagadougou, depuis 2004, un centre d’enfouissement technique a été construit, géré par la
mairie et chargé de collecter tous les dechets solides. Un systéme de traitement des eaux usées
a été réalisé afin de recueillir toutes les eaux industrielles et domestiques connectées au réseau
et repondant a des criteres minima de pollution.
Une enquéte sur 1’habitat et 1’assainissement autonome a trouvé que les habitants utilisaient
les modes d’évacuation suivants des eaux au niveau des ménages : dans la cour, dans la rue,
les puits perdus ou puisards, les caniveaux et les latrines. La majorité des ménages jettent
leurs eaux usées dans leur cour ou dans la rue. Pour ceux qui ont un caniveau devant leur
porte ou derriere leur cour, celui-ci est utilisé pour les restes de nourritures et les eaux de
vaisselle.
Les latrines aussi contribuent a polluer, selon les cas, les ressources en eaux souterraines. Les
latrines traditionnelles souvent tres profondes se construisent sans une étude préalable du sous
sol telle que 1’étude de la proximité de la nappe souterraine. Ceci a contribué a souiller les
réserves souterraines. L’assainissement des excrétas de la ville de Ouagadougou se
repartissait comme suit en 1998 (EIER-ETSHER, 2002) :

- 79.2% de latrines ordinaires

- 8.6% de fosses septiques

- 6.7% de défécation dans la nature

- 3.3% de latrines ventilées

- 2.2% d’autres installations
Les eaux de ruissellement par les différents lessivages ont contribué a souiller nos réserves
urbaines. Le déversement des boues de vidanges et excrétas a contribué a accentuer cette
pollution urbaine par les eaux de ruissellement. La seule ville de Ouagadougou rejetait pres de
20700m’ de boues de vidange et excrétas en 2000 provenant des latrines traditionnelles contre
9000m*/an pour 2005 (PSAO, 1993). La vidange mécanique par les camions déversent a elle
seule plus de 639 m’ de boues par jour (EIER-ETSHER, 2002).

2.1.8. Les eaux usées agricoles

Les polluants des eaux usées agricoles sont essentiellement composés de pesticides.

En effet, les pesticides répandus sur les cultures peuvent atteindre les eaux superficielles par
ruissellement pluvial ou par drainage. Le transfert des pesticides vers les eaux dépend des
phénomenes biogéochimiques qui influencent leur rémanence et leur mobilité : dégradation,
volatilisation, percolation, adsorption dans les sols.

La rémanence des produits appliqués dépend principalement de leur aptitude a la dégradation
biologique et chimique. Les durées de persistance sont liées a la nature du pesticide.

Les organochlorés peuvent persister pendant des décennies. Les herbicides du groupe des
atrazines et des urées substituées persistent de nombreux mois, tandis que les
organophosphorés et les carbamates sont dégradés apres quelques semaines. Les nitrates, les
nitrites et les phosphates proviennent des engrais et peuvent durablement polluer les sols et les
eaux.
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2.1.9. Les réalités de I’assainissement urbain a Ouagadougou

A Ouagadougou le réseau des eaux usées existant est limité. Les réseaux d’assainissement se
caractérisent par leur faible capacité par rapport aux besoins et des ouvrages insuffisamment
entretenus provoquant des inondations en saison pluvieuse.

Pour ce qui pourrait étre qualifié de réseau d’eaux usées de Ouagadougou, nous avons la
raccordement de quelques hotels de la ville, de 1’abattoir frigorifique de Ouagadougou, de
certaines habitations du centre ville, du CHU Yalgado Ouédraogo et de la société Brakina.
Ces eaux usées sont drainées jusqu’au point de traitement situé au village Kossodo-Nabinso,
qui dessert a I’aval toute la culture maraichere et des briqueteries.

Le réseau était initialement prévu pour collecter, en plus de ceux cités, les eaux usées de la
tannerie Tan Aliz et toutes les eaux usées du centre ville. Le réseau comporte un ensemble de
linéaire d’environ 34 km pour les réseaux secondaires, un ensemble d’environ 3,6 km en
conduite gravitaire et 5,4 km en conduite de refoulement pour le réseau primaire ainsi que
trois stations de relevage. La station, a terme devrait s’étendre sur 20 ha. Elle est constituée de
trois bassins anaérobies en téte de la station, de deux bassins facultatifs et de trois bassins de
maturation fonctionnant en série.

La station a été mise en eau courant 2005 et sa premiere phase se base sur la collecte de 5100
m’/j d’effluents domestiques et industriels correspondant 2 100 000 équivalent-habitants. Les
effluents des industries représentent 60% du volume a traiter.

Le débit traité en 2005 était de 1436 m’/j représentant 27% de la capacité de cette premidre
phase.

Les analyses d’eaux usées et traitées ont montré un rendement épuratoire de DCO de 95%
(115mg/1 a la sortie) et 85% en azote Kjeldahl.

Cette station dispose en outre d’un espace de séchage de boue de vidange d’une capacité de
30 m’/j, capacité insuffisante par rapport a la quantité de boue produite dans la capitale
(DGRE, Mai 2006).

A Ouagadougou, les méthodes de traitement les plus rencontrées sont les procédés
biologiques et les procédés physico-chimiques. De par le passé les méthodes de traitement des
boues activées étaient utilisées a la station du centre ville de Ouagadougou, station en voie de
fermeture au profit de la station de traitement de Kossodo.
Nous décrivons ces méthodes existantes a Ouagadougou :

- les techniques biologiques

- les techniques physico-chimiques.

Les techniques de traitement physico-chimiques sont trés souvent réservées a l'eau potable.
Comme autres méthodes physico-chimiques existantes, on peut citer I’utilisation du dioxyde
de chlore, de I'ozonation et du sodium. Ces méthodes sont utilisées pour la production de
I’eau potable a Ouagadougou et c’est essentiellement la coagulation-floculation chimique
suivie de la chloration.

Les procédés biologiques sont le plus souvent utilisés pour le traitement secondaire des eaux
résiduaires urbaines et industrielles comme la station d’épuration collective des eaux usées de
Ouagadougou. Ils sont essentiellement utilisés pour 1’élimination des composés carbonés
présents sous forme soluble tels que les sucres, les graisses, les protéines, etc.... Ceux-ci sont
nocifs pour I'environnement puisque leur dégradation implique la consommation de I'oxygene
dissous dans 1'eau et nécessaire a la survie des animaux aquatiques.

154



Les micro-organismes hétérotrophes impliqués, qui utilisent la matiere organique comme
source de carbone et d’énergie, ont une double action :

- Ils éliminent en partie la matiere organique sous forme gazeuse lors de la
minéralisation du carbone avec production de CO, dans les procédés aérobies et de
biogaz (CO, + CHy) dans les procédés anaérobies ;

- Cette maticre organique est alors en partie transformée en particules solides
constituées de micro-organismes issus de la multiplication bactérienne. Ces particules
peuvent étre facilement séparées de la phase liquide par des moyens physico-
chimiques tels que la décantation par exemple.

Les procédés biologiques aérobies font appel aux micro-organismes naturellement présents
dans le milieu naturel pour dégrader la charge polluante. Elles miment les propriétés
d'épuration des sols (filtres plantés de roseaux, filtres a sable) ou des rivieres (lagunage, boues
activées). L'apport d'oxygene peut étre naturel (le vent ou systeme de cascade) dans les petites
installations de lagunage, ou artificiel (turbine ou diffusion de micro bulles) dans les stations
d'épuration de type "boues activées".

Le lagunage est une technique rustique. Le facteur d'insolation et la simplicité de la technique
ont considérablement contribué a un recours fréquent et efficace a cette technique surtout dans
les latitudes sud. Il fait partie des techniques d’épuration des eaux usées par voie naturelle.
Elle consiste en un lent écoulement de 1’eau dans un bassin peu profond et étanche dans
lequel proliferent des bactéries consommant de la matiere organique. On distingue le
lagunage non aéré qui est une technique anaérobie et le lagunage aéré qui appartient aux
techniques aérobies.

Les durées de séjour peuvent varier de quelques jours a quelques semaines. La condition la
plus importante, pour I'épuration des eaux résiduaires dans les lagunes, est que le contenu de
ces dernieres ne doit a aucun moment entrer en putréfaction. L'inconvénient des lagunes
réside dans le fait qu'on doit disposer de volumes importants pour la réception des eaux
résiduaires a épurer. L'avantage majeur est le cofit relativement faible de cette technique.

- Le lagunage aéré est utilisé pour I'épuration biologique des substances organiques
non décantées et non dissoutes contenues dans les eaux résiduaires pré-épurées
mécaniquement dans des étangs de décantation ou par un autre procédé.

- Le lagunage non aéré est utilis€ pour diminuer la teneur en substances organiques
d'eaux résiduaires brutes ou clarifiées mécaniquement (décantation primaire).

2.2. Les différentes étapes de 1’étude

Les différentes étapes de notre étude se résument aux points suivants :

- Identification des sites de prélevement

- Collecte des informations a travers des fiches d’enquétes

- Echantillonnage des eaux usées

- Analyse et traitement des eaux
La collecte des informations et les analyses ont permis de connaitre les quantités des eaux
rejetées et leurs caractéristiques.

2.2.1. Identification des sites de prélévement

L’identification des principales structures productrices d’effluents a été possible grace aux
données du Rapport 2003-2007 sur I’industrie et aux investigations effectuées dans le cadre
de cette étude.
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Au total, nous avons pu recenser une trentaine d’unités susceptibles de produire des effluents,

aupres desquelles nous avons mené des enquétes.

Les unités potentiellement émettrices d’effluents que nous avons consultées et qui paraissent

étre polluantes sont les suivantes:

Tableau V-6 : Unités consultées

SOCIETE

ACTIVITE

Générale des Oléagineux (GENOL)

production d’huile de coton

Société Georges Salim Plastique (GS-PLAST)

production de chaises et bouilloires

plastiques

Société Industrielle et Meunicre de I’Afrique
de I’Ouest (SIMAO)

production de farine de mais et blé

Usine Ceramix-Hage Industries

production de carreaux émaillés

Société Burkina Moto ex-Société

d’ Accumulateurs du Burkina (SAB)

préparation  d’acide  sulfurique
batteries

pour

Société Industrielle Burkinabé d’Armes et de
Minutions (SIBAM)

commercialisation d’armes a feu

Société de Tannerie Alizeta (Tan Aliz)

production du wet blue et de peaux traitées

Société Fadoul Technibois

menuiserie bois et métallique

Société LAFIPLAST

production de chaussures plastiques ;

les Brasseries du Faso (BRAFASO)

production de boissons gazeuses, jus, et eau
minérale

Confiserie Biscuiterie du Faso (COBIFA)

production de chewing-gum et de bonbon
pectoral

les Brasseries du Burkina (BRAKINA)

productions de bieres et boissons gazeuses ;

Société Industrielle Burkinabé d’Epices et
d’Aliments (SIBEA)

production de cubes jumbo

Usine Diamond Cement Burkina (DCB)

production de ciment

Usine Faso coton

égrenage de coton

Société de Gestion de 1’Abattoir de | abattoir

Ouagadougou (SOGEAOQO)

Société Nationale d’électricité du Burkina | production d’électricité
(SONABEL)

Société de plastiques du Faso (FASOPLAST) production emballages plastiques
Société Jun Teng SARL production de nattes plastiques

Société Férimex Tropico du Faso (FTF)

production de portes et divers

Société Hage Métal

toles, fers a béton

Société Nana Industries

toles, fers a béton

Société Industrielle de Transformation d’Acier
du Burkina (SITAB)

toles et fers a béton

Société industrielle de tubes d’acier (SITACI)

toles et fer a béton

Société industrielle de montage de motos

montage de motocycles

(SIMMO)

Hotel 1 hotel

Hotel 11 hotel

Hotel 111 hotel

Hotel IV hotel

Hopital CHNUYO centre de santé
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2.2.2. Collecte d’informations aupres des industries

Au cours de cette étape, nous avons recueilli a partir d’une fiche d’enquéte congue a cet effet
(cf. annexe 4) des informations d’ordre général sur les conditions de production des unités et
des informations plus intéressantes sur les mécanismes de rejet des effluents.

D’autres informations telles que le produit fabriqué, 1’effluent et le volume total d’eau
consommée par I’usine ont également été collectées. Une visite de 1’'usine a permis de mieux
comprendre le systeme de rejet des effluents et de vérifier les informations fournies sur les
fiches.

Les personnes rencontrées, le plus souvent, étaient le directeur de 1’usine, le chef
d’exploitation, le chef de production ou alors un technicien expérimenté.

2.2.3. Echantillonnage

L’échantillonnage a été fait avec le maximum de précaution car il doit €tre représentatif des
eaux rejetées afin de traduire au mieux les caractéristiques de 1’effluent de I’usine. Les flacons
tous neufs sont préalablement lavés au laboratoire, puis rincés par les eaux usées une fois sur
le site d’échantillonnage avant le prélévement.

Les flacons de prélevement d’échantillons sont en polyéthylene. Pour une unité qui possede
une station de traitement, un préleévement est effectué en amont et un autre en aval de la
station. Les échantillons sont ensuite fermés hermétiquement et amenés au laboratoire. Ils
sont conservés a 4°C afin de limiter I’évolution des parametres a mesurer.

L’ opération est répétée 3 fois par unité et par échantillon dans un intervalle de 3 semaines. Un
mélange des 3 échantillons permet d’avoir un échantillon moyen qui est soumis aux
différentes analyses. Ces échantillons sont conservés a 4°C avant traitement.

2.2.4. Traitement effectué au laboratoire

L’objectif de I’étude est de déterminer la meilleure voie de traitement des effluents.

Dans le cas de notre expérimentation, nous avons opté pour un systéme simple constitué d’un
réacteur de deux litres environ dans lequel chaque effluent est testé. Pour la digestion
anaérobie, les échantillons prélevés sont mis dans le réacteur et ensemencés a 1’aide de la
bouse de vache qui est un substrat tres riche en micro-organismes pour les effluents provenant
des usines. Ces réacteurs sont en fait de récipients étanches adaptés au contexte de 1’étude. Un
couvercle solidement attaché au récipient permet de faire 1’étanchéité, empéchant ainsi le
contact du liquide avec 1’air du milieu ambiant, et permettant ainsi de réaliser I’anaérobiose.
Un dispositif muni d’une vanne placé au dessus du couvercle permet I’échappement des gaz
produits. Au cours du temps de séjour de I’effluent dans le réacteur, la vanne est ouverte tous
les trois jours pour libérer les gaz formés.
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Dispositifs de traitement

Figure V-2 : bocal de traitement anaérobie (au laboratoire de ’'IRSAT).

Le traitement anaérobie a été effectué dans des bocaux comme celui de la figure V-2 et gardé
dans un local thermostaté a température de 35°C. Cette température est idéale pour que la
fermentation se fasse totalement dans I’effluent considéré et que tout composé fermentescible
puisse €tre consommé.

En ce qui concerne le lagunage aérobie, le réacteur est un récipient un peu plus évasé sans
couvercle pour créer une plus grande surface libre en vue de favoriser un meilleur contact de

I’eau avec I’air qui contient de I’oxygene nécessaire au processus (Voir figure V-3).

Le temps de séjour moyen pour chaque échantillon est d’environ un mois

Figure V-3 : Bocaux de traitement aérobie (de 2 litres)
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Les bocaux sont ouverts a I’air et pendant plus de trois semaines, les effluents qui s’y
trouvent subissent un traitement aérobie.

2.3. Résultats et discussions

2.3.1. Les effluents a traiter

Nous avons consigné dans les tableaux les différents résultats et calculs effectués sur la base

de nos enquétes, nos expérimentations et nos analyses.

Les résultats de nos enquétes dans les industries sont consignés dans le tableau V-7 :

Tableau V-7: Résultats des enquétes

farine de mais,
du riz et mais

Entreprises | Produits Volume eau | Quantité Nature
utilisé d’effluent
Tan Aliz 17500 peaux/j | 300 m’/j 250m’/j organique et
chimique

BRAKINA | 1 million 540 000 m*/an | 400 000 m’/an organique
d’hl/an de
boissons

Abattoir 8000 T en 76 000m’/an 76000m’/an organique
2008 de viande

Ets Rimon | 180 T/j de 7.2 m’/j - -

Rajjar farine de blé

FTF Non fixé 0 - -

Technimetal | Non fixé 0 - -

Jun Teng 500 a 600 0 - -
nattes

Hage Chimie | Peinture 30 m’/j 100 m’/mois chimique

ONEA 820000 860000 40000m’/mois boue
m>/mois m’/mois

Hage métal - 5,6 m>/an 5,6 m>/an organique

Nana 350 T de tole et | 55-60 m’/mois | 55-60 m’/mois organique

Industries beton/mois

SITAB - 0 0 -

INA 20T/j de savon | Eau recyclée 0 -

Adam 40T/mois de - - -

afrique savon

COBIFA 5400 cartons/ 0,165 8,58 m>/an organique et
semaine m’/semaine chimique

Générale des | 4000 1/j d’huile | 409 m*/mois 588 m’/an organique et

oléagineux chimique

(GENOL)

Hage 300000m2/an 18000 1/; recyclé minéral

ceramix de carreaux

SIMAO 3000T/an de 300 m’/mois 48 m’/an organique
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SAB Burkina | 700 1 tous les 1600 1 /mois 2.4 m>/an chimique

moto 15 jours

SIBAM - - - -

Sté Fadoul Bois et 0 - -

Technibois métallique

LAFI Chaussures 67.30 m*/mois | Recyclé -

PLAST

BRAFASO Boissons Usine fermée

GS PLAST Chaises et 20m’/mois Recyclé -
bouilloires

Hotel 1 Hotellerie 1500 m3/mois | 12000 m3/an organique

Hotel 11 Hotellerie 3500-4500 30000 - 36000 | organique

m’/mois m’/an
Hotel III Hotellerie 2700-3000 21600-24000 organique
m’/mois m’/an

Hotel IV Hotellerie 500 m3/mois 4800 m’/an organique

Fasoplast Ustensiles en Recyclé -
plastique

Faso coton Egrenage 2 m’/j 0 -

Air liquide Gaz 0 0 -

SONABEL Electricité - 2000 m’/an huiles et fuel

SIBEA Epices 250 m’/mois 24 m’/an chimique

Les résultats des analyses de DCO des effluents sont consignés dans le tableau V-8:
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Tableau V-8: Résultats des analyses DCO (en mg O,/L) des différents établissements et

résultats des traitements

Industries DCO initiale Traitement aérobie Traitement anaérobie
avant apres avant apres avant apres

station station station station station station

GENOL 8457 6583 8406 8483 4715 5414

BRAKINA 3154 1309 1991 401 1025 610

Hage chimie 1360 - 211 - 645 -

SIBEA 3818 - 3250 - 3700 -

SAB 961 - 86 - 373 -

COBIFA 3125 - 2420 - 1086 -

Hage 270 - 191 - 153 -

ceramix

SIMAO 713 - 35 - 173 -

Tan Aliz 1201 1027 1200 728 1068 838

Nana 7235 - 1340 - 1908 -

Industries

Hotel I 1071 - 531 - 385 -

cuisine

Hotel III 135 - 55 - 53 -

douche

Hotel v 3402 - 1421 - 861 -

cuisine

Hotel v 2499 - 125 - 498 -

douche

Hotel 1T 3716 10 117 38 956 50

Hotel I 7810 - 30 - 125 -

douche

Hotel I 1300 - 1089 - 506 -

cuisine

ONEA 1455 - 150 - 112 -

Abattoir 2827 2405 467 - 209 -

Eaux usées 3716 - 23 - 65 -

domestiques

Boues de 6000 - 2440 - 1934 -

vidanges et

excrétas

NB : -Les résultats sont exprimés en mg d’ O/l
-« - » correspond a I’absence des eaux usées correspondantes
L’absence des valeurs au niveau des traitements apres station de 1’abattoir est liée au fait que

nous avons considéré le traitement des effluents avant la station.
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Ces résultats expriment les DCO des différents échantillons prélevés au sein des entreprises
de Ouagadougou.
Les eaux usées des industries, a partir de nos enquétes sur le terrain, ont un volume estimé a
790 520 m” par an soit environ 2200 m*/jour.
En tenant compte du rapport EIER-CREPA, 2002 sur « Etude pour la collecte et transport des
boues de vidanges dans la ville de Ouagadougou », nous pouvons fixer la quantité de boues et
excrétas disponibles 2 710 m/j.
La capitale Ouagadougou avec ses habitants rejette au moins les 2/3 de sa consommation
d’eau en eaux usées domestiques et cette consommation était estimée a 21 675 084 m3 en
2006 (Rapport technique d’exploitation ONEA, 2006) soit un volume d’eaux usées
domestiques de 14 456 056 m’ pour cette méme année soit environ 40 000 m® d’eaux rejetés
par jour. Ce chiffre est inférieur a la valeur de 66 300 m’/ j rejetés comme eaux domestiques
par la population de Ouagadougou (source : Assistance a la mise en place de 1’exploitation du
lagunage de la ville de Ouagadougou).
Sur la base des résultats d’abattement des différents effluents et des enquétes sur la
composition de certains effluents, les eaux usées industrielles peuvent étre classées en :

- eaux chargées uniquement en matieres organiques biodégradables,

- eaux usées chargées en minéraux et

- en eaux usées chimiques.
Les eaux usées organiquement chargées regroupent les eaux usées de 1’agroalimentaire et on
note que les grands polluants sont la BRAKINA, I’abattoir frigorifique de Ouagadougou,
I’hopital, les hotels. Les eaux usées chargées en matieres minérales sont celles de la tannerie
Tan Aliz, les eaux usées chimiques sont celles de la SAB (fabrique de batteries), de
métallurgie (Nana Industrie et Hage métal) (émulsions d’huile de coupe), les huileries et les
industries de peinture comme Hage chimie, I’industrie de production d’épices et d’aliments
(SIBEA) (eaux usées fortement chargées), de la Société National d’Electricité du Burkina
(émulsions noires d’huile de vidange/eau).
Les quantités d’effluents des industries et leur DCO sont résumées dans le tableau ci-apres :

Tableau V-9: Bilan DCO par type d’effluents industriels

Effluents Industries Quantité (m3 Total (m’ /an) | DCO (mg
/an) 0,/L)
Effluents BRAKINA 400 000 696048 2436
organiques Hotels 120 000
biodégradables SIMAO 48
Abattoirs 76 000
hopital 100 000
Effluents huileries 1176 4 472 8457
chimiques Hage chimie 1200 1360
SIBEA 20000 4000
SAB 2 400 961
COBIFA 7920 3125
Nana Industries | 60 7235
Hage métal 5,6 2000
SONABEL 2 000 4400
Effluents Tan Aliz 90 000 90000 1340
minéraux
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La station rassemble presque la totalité des effluents de la premiere catégorie. Les 2436 mg
O,/L représentent la DCO des effluents prélevés a ’entrée de la station de traitement de
I’ONEA qui rassemble a peu de chose pres les effluents types biodégradables de
Ouagadougou (Rapport annuel 2008 de ’ONEA).

Le tableau suivant fait le bilan des eaux usées de la ville de Ouagadougou et la demande totale
en oxygene sur une année :

Tableau V-10: Bilan DCO de la ville de Ouagadougou

Types d’eaux Quantité produite | DCO (mg O,/L) Total d’O, (kg d’O,/an)
Eaux usées domestiques 14 456 000 m’/an | 3716 55216 600

Eaux usées industrielles 820 809 m’/an - 1 837 100

TOTAL 15277 000 m’ /an | - 57 053 701

La DCO des boues de vidanges varie entre 1900 a 10 500 mg/1 selon (EIER-ETSHER, 2002).
Nous constatons que les eaux domestiques expriment la plus forte demande en oxygene et
leur demande représente 96,78% de la demande totale des eaux usées industrielles (3,22%).

Il ny a pas de gestion rationnelle de ces effluents car la municipalité n’applique aucune
coercition dans la gestion des eaux usées.

2.3.2. Efficacité des stations de traitement

Tableau V-11: Réduction de la DCO

Industries Réduction de la DCO
Genol 22.2%
Brakina 58.,5%
Tan Aliz 14,5%
Hotel 11 99,7%
Abattoir 14,9%

Comme le montre le tableau V-11, seul hotel I arrive a traiter ses effluents correctement avant
rejet.

2.3.3. Résultats des traitements biologiques effectués au laboratoire

Les essais de traitement ont été effectués sur les différents effluents. Nous avons calculé les
différents abattements observés pour chaque type de traitement, afin de choisir le traitement
adapté ou, au mieux, de caractériser, sur cette base, les différents effluents. Les traitements
ont été effectués pendant un mois.

Les différents traitements nous ont permis de différencier trois types d’effluent :
- Ceux qui peuvent étre traités par le lagunage ou par le traitement aérobie
- Ceux qui peuvent étre traités par la méthode anaérobie
- Ceux qui ne peuvent €tre trait€s par ces méthodes biologiques

Le tableau V-12 donne les abattements des différents effluents traités par les deux méthodes :
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Tableau V-12: Bilan des traitements par voie biologique : abattement de la DCO

Provenance des eaux | Traitement biologique Traitement anaérobie :
aérobie : choix I Choix I1
GENOL 0.6% 44%
BRAKINA 37% 67.5%
Hage chimie 84.5% 52.6%
SIBEA 15% 3%
SAB 91% 61.2%
COBIFA 22.6% 65%
Hage ceramix: 29.3% 43%
SIMAO 95% 75.7%
TAN ALIZ 0% 11%
Nana Industries 81% 73.6%
Hotel III cuisine 50.4% 64%
Hotel III douche 59.3% 60.7%
Hotel IV cuisine 58.2% 75%
Hotel IV douche 95% 80%
Hotel 11 96.9% 74.3%
Hotel I douche 99.6% 98.4%
Hotel I cuisine 16.2% 61%
ONEA 89.7% 92.3%
Abattoir 83.5% 92.6%
Eaux usées | 95.4% 87%
domestiques
Boues de vidanges et | 60% 68%
excrétas

* Effluent recyclé.

2.3.4. Conclusions sur les eaux usées pouvant étre traitées par EC

Au vu du bilan du tableau V-12, les effluents qui n’ont pas un bon abattement de la DCO sont
les eaux usées de GENOL, de SIBEA, de Tan Aliz et de Hage Ceramix.

Certains ont montré un bon abattement apreés une décantation ou une séparation de phase
permettant d’avoir un liquide clair qui peut rejoindre la station de traitement collective. Ce
sont les effluents de Hage Chimie, I’huile de coupe de Nana Industries et Hage Métal. Etant
donné leur difficulté de traitement, nous intégrons 1’huile de coupe parmi les effluents dont
I’électrocoagulation pourrait étre un recours de traitement.

Les effluents pour lesquels les tests ont prouvé 1’impossibilité du traitement biologique vont
former 1’ensemble des eaux usées dont on peut envisager le traitement par électrocoagulation.

Le tableau V-13 donne la quantité de ces eaux et leur DCO.

164



Tableau V-13 : Bilan d’effluents non biodégradables

Industries Quantité d’effluent rejetée en | DCO en mg d’O,/1
m’/an

Huilerie 1176 8457

SIBEA 20 4000

Nana Industries 60 7235

Hage Métal 5,7 7235

Tan Aliz 90000 1340

TOTAL 91262 1436 mg d’0O»/1

De tous ces effluents, la plus grande quantité a traiter est ceux de Tan Aliz qui rejettent a elle
seule 90000 m*/an.

Cette usine possede une station de traitement, mais cette station n’arrive pas a abattre
suffisamment la DCO et les métaux lourds pour €tre admis au réseau des eaux usées dont la
gestion revient a 1’Office National des Eaux et le I’ Assainissement (ONEA).

Ceci amene la tannerie a rejeter dans la nature ses eaux entrainant des nuisances olfactives et
biologiques sur 1’entourage de 1’usine et le barrage du Massili qui recoit les effluents. Il est
courant que de nombreux poissons et autres animaux d’eau douce se retrouvent échoués sur le
rivage du fleuve.

Notre traitement de chrome et de pollution organique s’applique tres bien aux effluents de
cette industrie. Les faibles débits étant mieux maitrisés en électrocoagulation, ces quantités
d’effluents annuelles sont tout a fait adapteés pour ce procédé.

3. Premiere approche d’analyse de I’implantation de I’EC au Burkina Faso

Le traitement par EC peut s’appliquer a tous les effluents du tableau V-13. Il est vrai que mise
a part ’'unité SIBEA, toutes ces sociétés industrielles sont sur le site de la zone industrielle de
Kossodo. La grande différence entre les effluents de Tan Aliz avec les deux autres a justifié le
choix de notre analyse uniquement sur Tan Aliz. Nous avons donc limité 1’étude aux eaux
usées de tannerie qui représentent 90 000 m*/ an de DCO de 1340 mg d’O»/1 et de 185 ppm de
chrome. Des études par cas pourraient concerner les autres unités qui rejettent de faibles
quantités d’eaux usées et pour lesquels il serait intéressant d’envisager aussi le cas du
traitement par EC, cas que nous n’avons pas pris en compte dans la présente étude.

3.1. Conditions opératoires et dimensionnement

Nous transposons dans cette étude, les résultats obtenus sur les effluents de la station auxquels
nous avons ajouté du chrome aux effluents de la tannerie Tan Aliz de Ouagadougou. Nous
allons considérer le traitement avec les électrodes de fer qui nous a donné les meilleurs
abattements de chrome et de DCO. En rappel, les cinétiques d’abattement de chrome et de
DCO sont présentées dans les deux figures suivantes.
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Figure V-4 (Figure 111-35): Evolution de la DCO de I’effluent station chrome au cours du
traitement avec les électrodes de fer
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Figure V-5 (Figure 111-62) : Evolution de la concentration en chrome de effluent station
chrome au cours du traitement avec les électrodes de fer.

La figure V-4 montre 1’évolution de la DCO de I’effluent « station chrome » au cours du
traitement avec les électrodes de fer. Elle montre une DCO qui atteint environ 200 mg O,/L
vers la fin du traitement. Cette valeur de DCO est la plus faible atteinte pour les deux
matériaux d’électrodes, ce qui nous conduit au choix des électrodes de fer.

La figure V-5 montre I’évolution du chrome de I’effluent « station chrome » au cours du
traitement avec les électrodes de fer. On a une élimination du chrome a partir de la demi-
heure de traitement a la densité de courant la plus élevée. Seul le traitement avec les
électrodes de fer arrive a éliminer le chrome, ce qui justifie encore son choix.

En plus de ces justifications techniques, il est plus facile d’utiliser des plaques d’acier doux
que de I’aluminium a Ouagadougou, ce qui constitue un critere favorable a son choix.

Selon nos résultats expérimentaux, les DCO et [Cr] minimales sont atteintes lorsque la
concentration en fer dans I’effluent atteint 400 ppm.

Il existe plusieurs modes de connexion électrique comme nous 1’avions souligné au chapitre 1.
Pour des raisons de facilit¢ de montage et d’utilisation plus simple, nous avons opté pour un
mode bipolaire (Chen, 2004). La cellule unitaire se présente comme suit (Figure V-6) :
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Figure V-6 : Cellule électrochimique en mode bipolaire (Chen, 2004)

Plusieurs facteurs peuvent étre utilisés dans le dimensionnement d’un dispositif de traitement
des eaux usées.

- Le volume de I’effluent a traiter et ses caractéristiques

- Les facteurs liés aux attentes de traitement
Le premier est bien connu par le bilan quantitatif et qualitatif des eaux usées (90000m’, 1340
mg d’0,/1 de DCO et 185 ppm de [Cr]) et le second est un ensemble de facteurs qui
conduisent a une caractéristique des effluents a la sortie (eaux traitées d’environ 200 mg
d’O,/1 de DCO et 0 ppm de chrome).
Pour les facteurs liés aux attentes de traitement, plusieurs criteres peuvent étre utilisés :

- Economique

- Environnemental

- Techniques
Le critere économique, dans ce cas, se limite a I’énergie consommée; le critere
environnemental lié aux coproduits du traitement et technique li€ juste a la faisabilité
technique. Nous sommes partis d’un réacteur déja congu au laboratoire qui présentait
I’avantage d’étre de montage facile, de pertes de charge faibles, d’absence de chute de tension
et de débit pouvant aller jusqu’a 100 L/h. De plus, I'unicité de I'intensité de courant permet
d’assurer un maximum de corrosion uniforme sur les plaques.
La cellule de départ est présentée sur la figure V-7 :
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Figure V-7: Configuration de la cellule (Calvo et al, 2003)
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Pour les 90 000 m3/an, il faudra traiter environ 250 m3/j0ur, soit environ 10.5 m>/h.

Nos expériences réalisées dans le cadre de cette theése ont montré un abattement maximal de
DCO et de chrome lorsque la concentration de fer dans I’effluent atteint 400 ppm.

Ceci correspond 2 une dissolution de 4.2 kg de fer par heure pour les 10.5 m*/h de débit de
traitement.

La cellule congue au laboratoire (figure V-7) est constituée de 16 plaques en parallele de 285
mm de long, 155 mm de large et 12 mm d’épaisseur. Les plaques sont distantes de 3 mm et
seules les deux plaques a I’extrémité sont connectées au générateur é€lectrique faisant un
fonctionnement dipolaire. L’intensité de courant peut atteindre 33 A pour une tension de 100
V. Cette cellule peut fonctionner jusqu’a 100 L/h. En utilisant des cellules de cette taille, il
faudrait 105 cellules en parallele pour traiter le débit de 10.5 m’/h de la tannerie, ce qui est
énorme pour une unité de traitement.

Nous optons pour un petit nombre de cellules de grande taille. Cela suppose une
augmentation de la longueur ou de la largeur des cellules et une augmentation du nombre de
plaques avec des avantages et des contraintes particuliers.

- Augmentation de la surface des électrodes : Cette augmentation de la surface de travail
se traduira par une diminution de la densité de courant et donc une diminution de la
chute ohmique.

- Augmentation du nombre de plaques d’électrodes : Le réacteur fonctionnant en mode
dipolaire, il est préférable de ne pas augmenter indéfiniment le nombre de plaques au
risque d’avoir une chute ohmique importante.

Pour des raisons pratiques, de trop grosses cellules seront difficiles a manipuler et a entretenir.
Nous avons choisi de travailler avec une seule cellule de 26 plaques de 3 m de long, de 1 m de
large et de 12 mm d’épaisseur avec une distance interélectrodes de 3 mm.

La cellule pourra travailler ainsi jusqu’a 10500 L/h pour venir a bout des 10.5 m’/h d’effluent
produit si nous considérons un fonctionnement en continu de 24h/24h.

Pour avoir donc la concentration en fer de 400 ppm nécessaire au traitement, il faudra
dissoudre 4.2 kg/h de fer dans 1’effluent et par cellule.

La cellule électrochimique peut étre divisée en 25 monocellules de surface de travail égale a
celle d’une plaque anodique (3x1m?). Donc chaque monocellule devrait dissoudre 168 g de
fer par heure.

Calcul de la densité de courant a imposer:

On considere le rendement faradique égal a environ 80% pour le fer comme le montrent nos
résultats expérimentaux. Soit la formule du rendement faradique suivant (relation I11-2) :

— <métal 'F'mméml
M

M et donc

métal *
2 for Fm

] = fer fer (V-1)

M 0 ® gt

Avec zg,; le nombre d’électrons mis en jeu, F le nombre de Faraday, Q la charge électrique,
My, la masse atomique du fer, @ le rendement faradique et t le temps de traitement.
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L’intensité de courant I d’une mini-cellule est égale aussi a celle de la cellule dans un mode
bipolaire et est égale a 201.6 A. En tenant compte d’une seule surface par monocellule, on a la
densité de courant i de 67.2 A/m™.

I est la méme pour toutes les monocellules.

La tension de la mono cellule se calcule par :

U, =U+ surtension + (e/K) i (V-2)
= 1.5 +1V
En considérant un espace interélectrodes de 3 mm et un effluent ayant une conductivité de 2
mS.cm'l, Uc vaudrait 2,5 V par monocellule. Soit un total de 62.5 V pour la cellule.
On aura a imposer une intensité de courant de 201.6 A avec une densité de courant de 67.2
A/m?” et une tension de cellule de 62.5 V.

3.2. Consommation énergétique

L’énergie électrique spécifique consommée est évaluée a2 1kWh/m® d’effluent traité au
chapitre III. Considérant 1’effluent de la tannerie de 90000 m*/an ayant une DCO du méme
ordre de grandeur que celle que nous avons traités, la consommation énergétique s’éleve a
90000 kWh/an soit 7500 kWh/mois si nous devons utiliser la cellule électrochimique décrite
au chapitre II.

Pour notre cellule dimensionnée au point précédent, 1’énergie peut se calculer par la formule :

W=U.Lt
et donne 12600 Wh par cellule soit 1.3 kWh/m® d’effluent traité.

3.3. Prédimensionnement des autres éléments

I1 est a prévoir des bassins de stockage des effluents non traités, d’autres bassins pour stocker
les effluents traités afin de régler le pH a celui de floculation ; ces bassins seront munis de
robinets permettant un soutirage du liquide clair et un envoi de la boue riche en eau vers le
filtre presse.

Les bassins permettront de stocker au moins la quantité d’effluent correspondant a deux jours
d’activité soit environ deux bassins de 300 m’ pour le stockage des effluents non traités et
trois décanteurs du méme volume pour les effluents traités. Ces stockages de gros volumes
tiennent compte aussi des éventuelles coupures d’électricité ou de probleme de
fonctionnement.

L’usage d’un filtre type filtre-presse permettra de faciliter et d’optimiser la séparation donnant
un gateau tres pauvre en eau et de faible volume. Le liquide clair récupéré apres le filtre
pourrait aussi rejoindre le premier et étre recyclé au sein de 'unité. Apres que le pH est
ramené a une valeur supérieure a 6, la décantation s’effectue apres 24 heures.

Le gateau pourrait éventuellement étre valoris€ par sa dissolution en milieu acide pour
récupérer le chrome. Cette dissolution acide du chrome suivie d’une filtration permettrait de
récupérer le chrome qu’on peut réutiliser dans 1’industrie.

4. Impact espéré sur I’écosysteme

L’impact espéré sur 1I’écosysteme se détermine par ce qu’on perd en nuisance en traitant les
effluents.

Le constat de nos jours se résume par le fait que ces effluents de tannerie sont rejetés a I’air
libre dans la nature qui rejoint des cours d’eau tout en polluant sur tout son cheminement les
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sols. Au niveau des rivages du fleuve ol rejoignent ces eaux, I’effet de la toxicité des eaux est
visible sur la faune du fleuve.

Au niveau des alentours de cette industrie, il y a des nuisances olfactives dues au sulfure
d’hydrogene (H,S) fortement présent dans ces eaux. H,S est signalé sur la liste de 'EINECS
(European INventory of Existing Commercial chemical Substances) comme extrémement
inflammable, tres toxique par inhalation, trés toxique pour les organismes aquatiques et
dangereux pour l’environnement. Des effets sur le systeme nerveux ont été rapportés
(Muruganathan et al. 2004) et qu’il y a la possibilité d’oxydation biologique du H,S en H,SO4
qui corrode les tissus du corps humain.

D’autres nuisances non moins importantes sont liées au chrome présent dans les effluents de
tannerie. Les différentes formes de chrome ont été rapportées comme cancérigeénes pour les
voies respiratoires apres une longue exposition, tres toxiques pour les organismes aquatiques
et polluent les sols.

En plus de ces deux éléments tres toxiques, la DCO des effluents n’est pas suffisamment
basse pour qu’ils puissent rejoindre la station de traitement collective des eaux usées. Et donc
tres logiquement, I’oxygene dissous dans les retenues d’eaux est utilisé pour la lente
dégradation de 1’effluent et non pour les especes aquatiques.

En somme, qu’il s’agisse du sulfure d’hydrogeéne, du chrome ou de la DCO, toutes ces
pollutions sont néfastes pour les habitants autour du cours d’eau et I’intégralité du circuit des
eaux usées ; les sols qu’elles souillent, la flore aquatique qu’elles détruisent....

Nous savons que tous ces polluants sont aussi néfastes a la prolifération des microorganismes
responsables des traitements biologiques qui d’ailleurs sont les raisons de refus de ces
effluents dans la station de traitement collective.

Nous partons d’un effluent de tannerie de DCO de 1340 mg d’O,/L et de teneur en chrome de
185 ppm dans les effluents rejetés dans le Massili. Les mesures de hauteur de boues et de
hauteur totale, lors de nos expérimentations, ont donné une hauteur de boue de 2.4 mm pour
une hauteur totale d’effluent de 44 mm en fin de traitement avec les électrodes de fer et une
quantité suffisante de métaux dissous nécessaires au traitement simultané de chrome et de
DCO.

En considérant la DCO minimale atteinte de 200 mg d’O,/L pour le traitement avec les
électrodes de fer et I’abattement total de chrome, nous atteignons pour les 90 000 m® un
volume de boue de 4500 m’/an a valoriser. Les boues contiennent prés de 400 ppm de fer
dissous, ce qui fait 36 t de métaux contenus dans la boue soit 8 kg Fe/m’ de boue.

On a un volume d’eau prétraité d’environ 86 000 m’ par an de DCO de 200 mg d’O/L qui
rejoint la station d’épuration ou qui est recyclé dans la tannerie et un volume de 4500 m® de
boue a valoriser.

Conclusion du chapitre sur I’applicabilité de ’EC aux effluents de Ouagadougou

L’étude du bilan des eaux usées de la ville de Ouagadougou a montré qu’il existe pres de
91262 m’ d’effluent qui ne peuvent pas étre traités par la méthode biologique dont les eaux
usées de la tannerie qui ont un volume total 90 000 m’/an.

L’¢électrocoagulation constitue une solution possible aux traitements des eaux usées de la
tannerie car elle permet 1’élimination totale de chrome qui se retrouve dans la boue et peut
étre recyclé. L’effluent apres traitement a une DCO inférieure a 200 mg O,/L qui lui permet
d’étre envoyé a la station d’épuration collective. L’intérét semble donc double :
environnemental et économique.
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L’étude de faisabilité technique est certes une ébauche mais peut étre indicateur pour des
futures unités industrielles de I’EC. Pour que sa faisabilité soit confirmée, il serait intéressant
de compléter I’étude technique par les études suivantes :
- Une étude de confirmation pratique et d’optimisation de procédé que nous proposons
- Une étude financiere : L’étude financiere permettra d’évaluer la rentabilité d’une unité
de traitement et les gains que cela apporte a 1’unité a long terme méme a travers
I’augmentation des ventes de produits et un regain en notoriété.
- Une étude du cycle de vie. Cette étude devrait arriver a conclure si I'installation vaut
la peine par ses coproduits et autres nuisances li€ées méme a son fonctionnement.
- Une étude énergétique liée au cas spécifique de Ouagadougou. Il s’agit de trouver au
besoin une énergie alternative abordable et durable.
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Conclusions générales et perspectives :

L’¢électrocoagulation est une méthode de traitement des eaux usées développée en 1889
(Debillemont, 1996 ; Chen, 2003). Apres avoir été délaissée pendant quelques années, elle
reprend de l'importance a partir des années 90 comme le montrent les nombreuses
publications sur cette thématique a partir de cette date. Cette technologie est bien adaptée pour
le traitement primaire des effluents complexes pour lesquels les traitements biologiques ont
montré leur limite.

L’analyse bibliographique a montré qu’elle a été utilisée pour traiter des effluents tres variés
tels que des eaux de manufacture de cigarettes, des effluents de I’agroalimentaire, des
solutions de colorants, des eaux phosphatées, des eaux de consommation, etc. Elle permet
aussi d’éliminer simultanément certaines pollutions organiques, minérales et métalliques.
L’électrocoagulation s’opere par ’utilisation, le plus souvent, d’électrodes en fer ou en
aluminium mais d’autres combinaisons d’électrodes telles que Pb/acier, Ti/Pt/Ir, Al/Mn,
Fe/Al, Al/Fe, Ti/acier, Al/Cu, Fe/Cu, Al/Sn et Zn/Si ont été utilisées.

Malgré les nombreux travaux publiés sur ce sujet couvrant un large spectre de type d’effluents
traités par des réacteurs de différents types et opérant dans des conditions tres différentes,
nous nous sommes efforcés de concentrer nos recherches sur des points spécifiques qui
n’avaient été que peu ou pas étudiés.

Le premier point concerne la compétitivité entre 1’abattement de la pollution organique et
I’élimination de métaux lourds. Pour ce faire nous avons choisi d’étudier une situation typique
que I’on rencontre notamment avec les effluents de tannerie en étudiant la compétition entre
I’élimination d’une pollution organique et du chrome VI.

Le second point concerne la différence de comportement des cinétiques d’abattement des
différents parametres de suivi d’une pollution. Pour ce faire nous avons étudié les cinétiques
d’abattement de la DCO, du COT, de la coloration (via I’absorbance) et de la turbidité.

Enfin, si 'on trouve des centaines d’articles étudiant le traitement d’un effluent par des
électrodes en aluminium ou en fer, paradoxalement peu d’études se sont attardées a comparer
I’efficacité respective et les mécanismes d’abattement de la pollution pour un méme effluent
et les deux types d’électrode. Nous avons donc systématiquement testé les deux électrodes
pour chaque effluent et chaque condition opératoire.

Dans le cadre de ce travail réalisé en co-tutelle, nous avons dans le dernier chapitre évalué les
flux de pollution qui pourraient €tre traité par ce procédé a Ouagadougou.

Pour réaliser ce travail, nous avons utilis€ un pilote constitué de deux électrodes paralleles
dans lequel I’effluent traité recircule en continu. Nous avons effectué systématiquement des
traitements a quatre densités de courant (50, 100, 150, 200 Nmz) en étudiant I’évolution d’un
grand nombre de parametres.

Trois types d’effluent ont été traités :
- Un premier effluent textile prélevé a la sortie d’une usine textile (appelé « usine »),
- Un deuxieme effluent prélevé a I’entrée de la station de traitement du site, qui est un
mélange d’effluents de plusieurs usines textiles de la zone (appelé « station »)
Le traitement de ces deux effluents permet d’étudier les différences de comportement entre
deux effluents de méme nature apparente.
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- Un troisieme effluent a été créé pour simuler un effluent typique de tannerie en
ajoutant 200 ppm de chrome VI a I’effluent « station ».

L’abattement de la DCO est de 82 et 80% pour I’effluent « station », traité respectivement
avec les électrodes de fer et d’aluminium et de 75 et 67% pour 'effluent « usine » traité
respectivement avec les €lectrodes de fer et d’aluminium. Le chrome est totalement éliminé
avec les €lectrodes en fer alors que I’abattement est de seulement 70% avec les électrodes en
aluminium. Il est a noter ici que les expériences ont été arrétées avant la fin du traitement
mais que la quantité d’aluminium dissoute était déja trop élevée pour donner un intérét a la
poursuite du traitement. D’une maniere générale, tous les indicateurs de pollution
(absorbance, DCO, COT et turbidité) diminuent avec la densité de courant, le métal dissous,
la charge et le temps de traitement pour atteindre une valeur limite. Plus la densité de courant
est élevée, plus vite est atteinte cette valeur limite.

Les DCO limites atteintes au cours du traitement sont d’environ 200 et 250 mg d’O,/1 pour
I’effluent « station » traité respectivement avec les électrodes de fer et d’aluminium. Pour
atteindre ces valeurs, la concentration en métal dissous est de 400 ppm de fer ou d’aluminium.
Le traitement de I’effluent « usine » n’ayant pas véritablement atteint le palier, il est difficile
de trouver la DCO minimale, néanmoins les valeurs de DCO les plus faibles en fin de
traitement sont d’environ 220 et 370 mg O,/L lors du traitement respectif avec les électrodes
de fer et d’aluminium ; soit une dissolution maximale de 800 ppm de fer et de 580 ppm
d’aluminium.

Le traitement parvient a éliminer la turbidité au bout d’un quart d’heure pour la plus forte
densité de courant et a la fin du traitement pour la densité la plus faible (50A/m?). La
concentration de métal dissous nécessaire pour le traitement de la turbidité de 1’effluent
« station » est de 200 ppm quel que soit le matériau d’électrodes. Pour 1’effluent usine les
concentrations sont de 400 et 200 ppm respectivement avec le fer et I’aluminium.

La couleur analysée a travers la lecture de 1’absorbance UV-Visible a atteint son maximum
d’abattement pour I’effluent « station » avec des concentrations en métal dissous de 200 et
300 ppm respectivement avec les électrodes de fer et d’aluminium. La couleur de I’effluent
usine atteint son minimum pendant le traitement lorsque la dissolution métallique permet
d’avoir une concentration de métal de 600 et 300 ppm, respectivement avec le fer et
I’aluminium.

Le traitement simultané du chrome VI et de la pollution organique a montré que la présence
de chrome ralentit le traitement de la DCO. De plus le chrome VI semble avoir un effet
oxydant sur la matiere organique réduisant treés fortement la DCO initiale de 1’effluent dés son
ajout.

On obtient un abattement de 100% du chrome apres une demi-heure de traitement avec le fer
et avec la plus forte densité de courant. Cet abattement est obtenu au bout de 50 min a la
densité de 150 A/m” lors du traitement avec les électrodes de fer. Cela correspond a une
concentration en fer dissous de 400 ppm. Le traitement du chrome avec les électrodes
d’aluminium n’a pas permis d’atteindre la valeur minimale au cours du traitement (apres la
concentration en aluminium devient trop €levée et il n’est plus raisonnable de poursuivre
I’expérience).
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La comparaison des deux matériaux d’électrodes utilisés a montré un abattement de pollution
supérieur avec les électrodes de fer qu’avec les électrodes d’aluminium quel que soit
I’effluent comme le montrent les valeurs données précédemment.

Pour les deux effluents de méme nature apparente, nous avons un meilleur traitement de
I’effluent « station » par rapport a I’effluent « usine » quelle que soit 1’électrode utilisée. Ceci
montre la sensibilité du traitement a la composition précise de 1’effluent mais aussi la
flexibilité de ce procédé de traitement puisque les valeurs d’abattement sont raisonnables dans
les deux cas.

Un modele basé sur les réactions mises en jeu lors de 1’électrocoagulation et les
concentrations en métal dissous obtenues par analyse et le pH a permis d’établir la spéciation
des différents métaux impliqués dans les différents traitements. Cela a servi pour le choix du

protocole expérimental notamment le choix du pH de coagulation-floculation a la fin du
traitement et sur les échantillons prélevés.

Il n’est pas toujours facile de modéliser les phénomenes électriques de 1’électrocoagulation
qui soient applicables a la fois a plusieurs effluents, plusieurs matériaux d’électrode et nous y
sommes arrivés a partir d’ajustement d’un modele de la bibliographie. On aboutit a la relation

suivante entre la densité de courant et la tension de cellule : U = 0.1+~ Jj+0.20Ln(j).
K

Cette relation entre la tension de cellule et la densité de courant permet de prédire I'un des
deux, ce qui est essentiel en €électrocoagulation. Le bon accord entre les valeurs théoriques et
les valeurs expérimentales encourage d’autant plus son utilisation.

Un modele a été développé sur la cinétique de la DCO sur la base des équations de bilan de
matiere et des constantes d’équilibre. Cela a abouti a un modele simplifi€é qui décrit bien les

[S]
M

1+K—
n

constante de complexation métal-DCO et du nombre n représentant la quantité de métal
dissous par mg d’O,. Ces valeurs de K/n sont fonction de 1’effluent et de la densité de courant
qui dépend de I’effluent et du matériau d’électrode.

valeurs expérimentales : [S ]z [S ]inf + . Ce modele implique un rapport K/n de la

X =Xy
Xo =Xy ’
on trouve que la cinétique de la DCO et de 1’absorbance évolue de la méme facon au cours du

traitement ; cependant le COT et la turbidité varient différemment, comme 1’avait aussi
montré Khemis (2005).

En normant les valeurs des différents indicateurs de pollution par la formule X =

Le modele du traitement du chrome VI par des électrodes en fer s’est fait sur la base de
processus chimiques et électrochimiques avec différents niveaux d’hypothéses pour arriver a
un modele complet qui tient en compte des réactions se déroulant pendant
I’électrocoagulation. Cela a abouti au fait que le traitement du chrome se fait a travers trois
principales réactions simultanées a savoir la réduction électrochimique directe de chrome VI a
la cathode, la réduction chimique du chrome VI par le fer II électrogénéré et la réaction
d’oxydation du fer II par I’oxygene dissous.

L’étude de I’applicabilité de I’électrocoagulation au Burkina Faso a montré que les effluents

pouvant étre considérés pour ce traitement ont un volume de 91262 m’/an et constitué
majoritairement des eaux usées de tanneries avec les valeurs respectives de DCO et de [Cr] de
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1436 mg d’O,/L et d’environ 185 ppm. Pour des raisons pratiques seuls les effluents de
tannerie ont été retenus pour 1’étude. Le traitement nécessite ’utilisation d’un réacteur
électrochimique de 10,5 m>/h de débit fonctionnant 2 une densité de courant de 67,5 A/m’
(soit 201,6 A) et 62,5 V pour une énergie consommée de 1,3 kWh/m® d’effluent, et produira
86 000 m® d’eaux claires de 200 mg O,/L de DCO, 0 NTU de turbidité, 91% d’abattement de
la couleur, O ppm de chrome. Cet effluent traité pourra ainsi rejoindre la station d’épuration
collective. Le traitement produira en outre environ 4500 m’/ an de boue contenant 3700 ppm
de chrome et 8000 ppm de fer (environ 36 t /an).

Afin de compléter ce travail réalisé sur le traitement par électrocoagulation, nous pensons que
les aspects suivants de I’EC doivent étre étudiés dans des travaux ultérieurs :

- Un approfondissement de la compréhension du traitement du chrome VI avec les
électrodes d’aluminium. Il s’agira de comparer ce traitement déja effectué sur le
chrome VI avec les électrodes d’aluminium avec celui effectué avec des électrodes
inertes afin de savoir si le traitement du chrome est lié uniquement a sa réduction
électrochimique a la cathode. Une comparaison des deux matériaux d’électrode sur le
traitement du chrome III pourrait aussi compléter cette premiere étude sur le chrome
VL

- Une étude électrochimique de la dissolution du fer et de la formation des gaz pour
comparer a celle déja effectuée sur 1I’aluminium ; on peut envisager d’utiliser la
spectroscopie d’impédance électrochimique sur une anode en alliage de fer.

- Une étude de la possibilité de valorisation des boues d’électrocoagulation. On pense a
une séparation des métaux du floc par une dissolution acide de I’ensemble suivi d’une
filtration. 1l est quand méme nécessaire d’étudier les possibilités de valorisation en
fonction des métaux impliqués. Un épandage de boues contenant uniquement du fer
n’est pas néfaste comparé aux autres métaux.

- Un approfondissement dans les différences de cinétique entre DCO et COT. Il s’agira
de créer des mélanges artificiels complexes a DCO élevée pour arriver a confirmer les
conclusions sur la comparaison des cinétiques de DCO et du COT auxquelles nous
avons abouti.
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ANNEXE 1

Le chrome VI est —il traité par réduction électrochimique directe au niveau de la cellule
électrochimique?

Introduction

La réduction du chrome hexavalent se produisant dans la cellule électrochimique par les
électrodes d’aluminium et de fer, est sujette a des investigations diverses. Avec les électrodes
de fer, le traitement du chrome (VI) a été modélisé en considérant la réaction chimique du fer
(IT) (Pettine et al, 1998 ; Mukhopadhyay et al, 2007), tout en prenant en compte I’oxydation
du fer II électrogénéré par I’oxygene de I’air. Avec les électrodes de d’aluminium, la
diminution exponentielle du Cr au cours du traitement a une densité de courant donnée,
observée par Heidmann et Calmona (2007), est due a sa réduction électrochimique directe en
suivant la steechiométrie et dans les conditions de pH neutre a alcalin.

CrO4” + 4H,0 + 3¢ = Cr(OH); + 50H (1)

On pense qu’avec le fer, en plus de la réduction électrochimique directe, il y a aussi une
action redox chimique du fer II. Cette hypothese a été rapportée par Barrera-Diaz et al (2003)
et considéré par Mukhopadhyay et al (2007) comme non corroborée.

En plus de tout cela, quel pourrait &tre 1I’apport du dégagement d’hydrogene a la cathode dans
le traitement du chrome (VI)?

Rappel des réactions se déroulant dans le réacteur électrochimique

Nous avons au niveau de 1’électrode un transfert des especes €lectroactives par convection et
diffusion du liquide vers 1I’électrode, suivi par leur adsorption et les transferts de charge. Nous
avons précisément dans ce cas d’espece, la réduction électrochimique du CrO,4* en Cr(OH),*
M* Le taux de réduction maximum correspond 2 la densité de courant limite pour laquelle la
concentration des ions chromate a la surface de 1’électrode devient nulle.

La loi d’équilibre de masse dans un procédé discontinu se déroulant a la densité de courant
limite s’écrit :

dlcrovp] i A
V== k, AlCr(vi)] 2)

e

avec ky, est le coefficient de transfert de masse a I’électrode, A la surface de I’électrode, n. le
nombre d’électrons mis en jeu et F la constante de Faraday.

En intégrant I’équation 2, on obtient la relation 3 suivante :

[crevn]=[crvn] exp[— k;A tj 3)

Dans ce cas précis, I’électrocoagulation a été menée a densité de courant constante. La loi de
traitement du Cr VI a densité de courant est comparable a une loi se déroulant a la densité de
courant limite (Pickett, Coeuret et Stork).

e Pour i< iy, le rendement faradique peut atteindre 1’unité et la réduction du chrome VI
est réguliere et proportionnelle a la densité de courant. On a alors,
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yalervn] A

4
dt n,F ©

Cette relation provient de la variation linéaire de la concentration de Cr VI avec le temps.
e Pouri<ig, seule la densité limite peut €tre utilisée dans la relation (3).

Cela montre clairement que la densité de courant limite —ou le coefficient de transfert de
matiere- est a déterminer.

Estimation du coefficient de transfert de matiere a la cathode

Le pilote utilisé est un procédé continu a recirculation. La convection de I’effluent se fait avec
un coefficient de transfert de matiere qui peut-étre estimé par une loi numérique reliant la
masse au transfert momentané de matiere. Dans ce cas précis, il y a un dégagement
d’hydrogene a la cathode visible par simple observation. Cette présence de gaz entraine des
formations de bulles des diametres variant de 20 a 50 um qui créent une légere turbulence par
le phénomene d’accroissement et de détachement des bulles a la surface, ce qui augmente
considérablement le transfert de matiere. Le coefficient qui en résulte est donc lié au deux
phénomenes cités et peut-Etre fonction des coefficients de ces mémes phénomenes (Wendt et
Kreysa, 1999).

km = \/kr%t,macro + ki,bubble (5)

Avec Ky macro €Xprimant 1’effet de convection et Ky pubble, 1’€Xxpression de la microturbulence
induite par le dégagement d’hydrogene.

En tenant compte du dégagement gazeux faible, I’écoulement peut €tre supposé laminaire, et
donc le coefficient de transfert de matiere peut-€tre estimé par la loi de Léveque :

d 1/3
Sh,. =162Re,.. Sc)“{fj (6)
koo d
avec Sh = ommeefe po e o ge=Y ©)
D 1% D

avec d., le diametre hydraulique, L la longueur de 1’électrode, u la vitesse du liquide, v la
viscosité cinématique du liquide et D le coefficient de diffusivité des especes électroactives.

Le coefficient de transfert de matiere résultant du dégagement d’hydrogene peut étre estimé
comme suit (kreysa et Wendt) :

Shypie = 0'93(Rehuhhle Sc)m (7)

km,bujﬁe 'dhuhble t R _ thhble dbubhle (7’)
— ¢ € pubvle =

Avec Sh =
bubble D v

Ou V,,,. estle débit volumique de gaz généré par unité de surface, exprimé en m/s. Le cas

du dégagement d’hydrogene nécessite 2 électrons par molécule de gaz. La loi de faraday
conduit a I’expression suivante de débit spécifique en fonction de la densité de courant.

_ e RT

Ve = — 8
bubble 2 F P ( )
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Ou R est la constante des gaz parfaits, T la température et P la pression considérée égale a la
pression atmosphérique.

La question qu'on se pose a ce niveau, est quelle densité de courant utilisée pour le
dégagement de gaz, inwpe. La densité de courant imposée est connue et cette densité
représente la somme des densités de courant pour la réduction du Cr VI et le dégagement
d’hydrogene.

= iCr(VI) + Lpuvvie )]

Pour ce calcul, le coefficient de transfert de matiere relatif au dégagement gazeux a été
surestimé en utilisant la densité de courant appliquée a la relation (8).

La température a été fixée a 25°C, I'effluent a été assimilé a de 1’eau pure et les parametres
suivants ont été pris en compte :

u=0.0025ms",d.=0.0283 m,L=0.15m
v=08910°m?>s!'. D=1.13110"m?s"

La diffusivité des ions chromates a été estimée a partir des tables de mobilité équivalentes en
considérant une dilution infinie (Handbook of Chemistry and Physics).

Kmn.macro = 1.47 10° m 5™

i (A/m2) Débit vol. h2 | Re,bubble | Sh,bubble |km,bubble |km,global
50 6,35 10° 3,5710% 4,93 10" 1,11 10° 1,12 107
100 1,27 10° 7,1310* 6,97 10" 1,58 107 1,58 107
150 1,90 107 1,07 107 8,53 10 1,93 10” 1,94 10”
200 2,54 107 1,43 107 9,85 10" 223107 223107

Estimation de la densité de courant maximale pour la réduction directe

La concentration initiale en Cr (VI) de I’effluent est de 200 ppm, ce qui correspond a 3.85
mol/m3, la densité de courant limite est égale a 12.51, 17.69, 21.67 et 25.02 pour les densités
de courant appliquées de 50, 100, 150 et 200 A/m? respectivement. Il faut se rappeler que :

® Kk, and iy sont surestimés puisque le dégagement gazeux est I’effet d’une partie de la
densité de courant, seulement.

e [a concentration en chrome hexavalent diminuant au cours du traitement entraine
aussi une diminution de la densité de courant limite.

e Les formules utilisées donnent un ordre de grandeur du coefficient de transfert de
matiere.

Malgré tout, les calculs montrent que la densité de courant appliquée est dans tous les cas tres
supérieure a la densité de courant limite. Ce qui fait que I’erreur faite en remplacant la densité
de la bulle ipubbie par la densité de courant i n’a pas un effet notoire.

La réduction électrochimique directe du chrome utilise une fraction de la densité de courant,
et I’autre fraction est utilisée pour le dégagement d’hydrogene.
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ANNEXE 2
(Norme AFNOR)

Objet et domaine d’application

La Demande Chimique en Oxygene, DCO, est la quantité d’oxygene consommée par les
matieres oxydables dissoutes exprimée généralement en mg O,/L.

Principe

La matiere est oxydée par une solution contenant un mélange de quantité connue en exces de
dichromate de potassium et de sulfate de mercure II (pour élimination des interférences dues
aux ions chlorure). La réaction a lieu dans un milieu acide fort (acide sulfurique avec
adjonction de sulfate d’argent comme catalyseur) et au reflux pendant 2 heures.

Le dosage est effectué par spectrophotométrie. La relation entre pourcentage d’absorbance ou
de transmittance (selon la gamme de travail) et la concentration massique d’oxygene
consommé pour une longueur d’onde donnée est faite par le biais de droite de calibration.
(Loi de Beer Lambert)

Matériel

Réactifs

Eau dé ionisée

Echantillons & analyser (2 mL)

Solution acide sulfurique concentré (3,5 mL)

Solution de digestion (1,5 mL)

Gamme au choix : 0-150 mg O2/L
0 —750 mg O2/L
0 - 1500 mg O2/L
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Récipients

Tubes de 10 mL a fond rond, propres, avec bouchons
Matériel de paillasse

Four CSB/COD AQUALYTIC Reactor AL31

Four CSB/COD HC MODELL 30

Four Spectroquant® MERCK TR320
Spectrophotometre HACH 2400

Micropipette avec pointes pouvant prélever un volume de 2 mL

Mode Opératoire

Préparation des échantillons

Allumer le ou les réacteurs que vous allez utiliser.

Pendant que le(s) four(s) chauffe(nt), aller chercher (n+1) tubes propres avec des bouchons.
Un tube est destiné au réglage du zéro du spectrophotometre qu’on appellera le blanc.

Avec I’outil de prélevement a disposition, procéder a une prise 2 mL de chaque échantillon
qui sera transvasée dans les tubes.

Pour constituer le blanc, la solution sera de I’eau dé ionisée (volume de 2 mL).

Ajouter 1,5 mL de solution de digestion de la gamme adaptée. Le flacon est pourvu d’un
distributeur normalement réglé sur la consigne. Lever la téte du distributeur pour aspirer la
solution (manipuler en prenant soin de ne pas aspirer d’air) et abaisser pour la verser dans le
tube

Ajouter 3,5 mL de solution acide. Le flacon est aussi pourvu d’un distributeur préréglé pour
libérer le volume de consigne. La manipulation est la méme qu’avec la solution de digestion.
L’apport d’acide dans le mélange provoque un forte dégagement de chaleur.

Boucher les tubes.

Agiter pour homogénéiser le mélange.

Identifier votre échantillon

Réaction

Placer les tubes dans le(s) four(s) qui doit (doivent) €tre a température.

Laisser chauffer pendant 2 heures.
& & *

2 heures apres, sortir les tubes et laisser les refroidir environ 30 minutes a température
ambiante.
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Lecture de la DCO

Allumer le spectrophotometre HACH 2400.
Choisir le programme « SIGNAL UNIQUE »
Saisir sur I’écran tactile la longueur d’onde associée a la gamme mesurée :
- 420 nm pour la gamme basse (0 — 150 mg)
- 620 nm pour les gammes intermédiaire (0 — 750 mg) et haute (0 — 1500 mg)

Par défaut, 1’appareil mesure le pourcentage d’absorbance.

Cependant si la gamme choisie est (0 - 150 mg), c’est le pourcentage de transmittance qui doit
étre relevé. Sur I’écran, a droite, il y a la possibilité de passer en mesure de transmittance en
appuyant sur I’inscription %T.

Faire le zéro de I’appareil en passant en premier le blanc et en appuyant sur l’inscription
ZERO.

Passer les échantillons en appuyant sur LIRE.

Il est conseillé de procéder a plusieurs mesures de I’échantillon, environ quatre, en tournant
celui-ci dans la cavité de I’appareil car les flacons utilisés peuvent étre rayés, les parois
externes sales et aussi pour un souci de répétabililité de la mesure.

Noter les valeurs pour traitement ultérieur (moyenne, écart type).

N’oublier pas d’éteindre I’appareil en refusant le stockage des données.

Une droite d’étalonnage pour chaque gamme est a disposition avec 1’équation (courbe de
tendance) et son coefficient de corrélation pour réaliser la correspondance avec la valeur de la
DCO.

Remarque :

Pour des premieres séries expérimentales il est fortement conseillé de ne procéder a cette
manipulation que sur un nombre réduit et discret d’échantillons (dans le cas de grande suite).
Vous pourrez ainsi mieux appréhender la gamme a utiliser ou procéder a une étape préalable
de dilution de vos échantillons.

Pour effectuer une étude comparative il serait plus adapté de travailler dans une seule et
méme gamme de concentration.

Traitement des déchets

Le contenu des tubes est a jeter dans les bidons jaunes portant 1’étiquette résidus DCO
Faites un petit ringage avec un fond d’eau que vous jetterez de nouveau dans le bidon jaune
Mettre les tubes dans une bassine et les bouchons a part dans un petit seau.
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ANNEXE 3

PLANS ET SCHEMAS DE LA CELLULE
ELECTROCHIMIQUE
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ANNEXE 4

FICHE D'IDENTIFICATION DES INDUSTRIES

Renseignements sur 1'industrie
T-RAISON SOCTALL. ... eeieiiieiie ettt ettt et e et e et e s ate e st eenae e e
2-S1tuation GEOZTAPNIGUE......ccevieeiiieitieeeee ettt ettt e ettt e et e et e e ateeenbeeereeeesbeeesnteeenneeenns

BaCOMEACT ettt ettt e e e e ettt e e e e e e ettt aaa e aeeseeeeeee et aaa e ——eseee et e et eetetttaaa————————————totrnnnn

Renseignements sur le produit fabriqué
4-Nature du produit fabriqUe...........coceiviiiiiiiiiiieeieeee et

S5-QUANTILE PIOAUILE. ... .eeietieeiiie ettt e et e e ate e e teesateeeaeeeeeeesaeeenas

Renseignements sur la matiére premiere et les intrants

MP  organique D MP  chimique D Intrants organiques D Intrants chimiques D

D AULTES |, PIECISET .. eeeeeetieeiieeitee ettt ettt e et e e et te e sate e st e e ateeeateeeateeenseeeaeas

Renseignements sur 1'effluent

6-Nature de I'effIuent..........c.coouiiiiiiiiiiii e
T-Aspect de I'effluent...........coouiiiiiiiiie e
8-Quantité de production de I'effluent............ccocceeriiiiiiiniiniiieeee,
9-Périodicité du rejet de 1'effluent...........cccoevieieiiiiiiiiiiiieeeeee

10-L'effluent est-il traité€? D Oui.......... Non D

Renseignements sur I’eau

11-Volume d’eau CONSOMIME..........uuueeeeereeeeeeiriiiieeeeeeeeeeenns
12-Usage de I'@au.......c.coevieiiiieeiieiie ettt

219



220



ANNEXE 5

1. Généralités sur le pays

1.1. Géographie du Burkina Faso

Le Burkina Faso possede un climat tropical de type soudano-sahélien (caractérisé par des
variations pluviométriques considérables allant d’'une moyenne de 350 mm au Nord a plus de
1 000 mm au Sud-ouest) avec deux saisons trés contrastées : la saison des pluies avec des
précipitations et la saison seche durant laquelle souffle I’harmattan, un vent chaud et sec,
originaire du Sahara. La saison des pluies dure environ 4 mois, entre mai-juin et septembre, sa
durée est plus courte au nord du pays.
On peut donc distinguer trois grandes zones climatiques :

- zone sahélienne au nord du pays: moins de 600 mm de pluviométrie par an et
amplitudes thermiques élevées (15 a 45 degrés).

- zone soudano-sahélienne entre 11° 3' et 13° 5' de latitude Nord. C’est une zone
intermédiaire pour les températures et les précipitations.

- zone soudano-guinéenne au sud du pays: plus de 900 mm de pluie par an et des
températures moyennes relativement basses.
On distingue deux saisons de durées inégales :
Une saison d'hivernage tres courte de 3 a 4 mois (juin a septembre).
Une saison seche de 8 a 9 mois (octobre a juin).
La rareté et la mauvaise répartition des pluies provoquent des migrations de plus en plus
fortes des populations principalement du Nord et du centre vers les villes, le Sud-ouest du
Burkina Faso et les pays cotiers.
La pointe nord est désertique, avec le Sahel et se transforme graduellement en savane
lorsqu'on va vers le sud. On y trouve méme des foréts (région de Bobo-Dioulasso et Banfora
ainsi que vers Gaoua et les frontieres ivoiro-ghanéennes).
La température varie de 16 a 45 degrés Celsius ; I’évaporation moyenne annuelle est estimée a
3 000 mm et la recharge annuelle de la nappe souterraine a 40 mm.

1.2. Richesse du pays

Le Burkina Faso est un pays en voie de développement. Une situation qui s’explique en partie
par la faiblesse des ressources naturelles, et de celles des prix de ces ressources naturelles sur
le marché mondial, I’aridité des sols et 1’absence de leur mise en valeur durant la période
coloniale, et la démographie. L agriculture représente 32% du produit intérieur brut et occupe
80% de la population active. Il s’agit principalement d’élevage mais également, surtout dans
le sud et le sud-ouest, de culture de sorgho, de mil, de mais, d’arachides, de riz et du coton.
Dominée par le coton, dont le pays est le premier producteur en Afrique avec 700 000 tonnes
en 2006 principalement tournées vers 1’exportation, 1’économie résiste tant bien que mal a la
chute des cours mondiaux.

I1 convient par ailleurs de citer quelques productions minieres : cuivre, fer, zinc et surtout or.

1.3. Hygrométrie dans le pays

La hauteur d'eau annuelle moyenne des précipitations est de 748 millimetres, soit pour une
superficie de 274 000 kilometres carrés, un volume de précipitations annuelles de 205 km3
(France métropolitaine 478 km3).
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De ce volume précipité, I'évapotranspiration et les infiltrations consomment quelques 197km3.
Restent 8 km® de ressources d'eau superficielle produites sur le territoire du pays (en interne).
De plus une quantité renouvelable de 4,5 km® d'eau souterraine est produite chaque année, en
interne également. Le pays ne regoit pas de supplément d'eau provenant de pays voisins. Les
ressources totales en eau du pays est évaluée donc a 12,5 km® (1 km? = 1 milliard de m3).

La quantité d'eau disponible (qui comprend I'ensemble des ressources créées en interne, plus
les apports extérieurs éventuels) est de 12,5 km3 par an, soit pour une population de quelques
15 millions d’habitants, un peu plus de 800 m3 par habitant et par an; ce qui peut Etre
considéré comme faible mais actuellement suffisant. La répartition spatiale des disponibilités
en eau est inégale.

Quoique peu élevé et relativement peu arrosé, le Burkina Faso a un réseau hydrographique
assez important, surtout dans sa partie méridionale. Les cours d’eau se rattachent a trois
bassins principaux : les bassins de la Volta, de 1a Comoé et du Niger.

Le pays devait son ancien nom de Haute-Volta aux trois cours d’eau qui le traversent : le
Mouhoun (anciennement Volta Noire), le Nakambé (Volta Blanche) et le Nazinon (Volta
Rouge). Le Mouhoun est le seul fleuve permanent du pays avec la Comoé qui coule au sud-
ouest.

1.4. La capitale : Ouagadougou

La capitale Ouagadougou partage les entreprises du pays avec les centres principaux que sont
Bobo-Dioulasso, Koudougou et Ouahigouya. Les industries sont plus concentrées dans les
trois premieres villes. Ouagadougou regorge de nombreuses industries et des centres
communautaires qui rejettent des effluents. Nous allons davantage nous intéresser a la
pollution par les eaux usées dans la ville de Ouagadougou.

La superficie rurale de Ouagadougou est estimée a 30 250 hectares, elle s’inscrit dans le
schéma directeur de I’aménagement de la ville et de son extension. Cette superficie
correspond a celle des villages rattachés a la ville de Ouagadougou.

La population de Ouagadougou se chiffre a environ 1 200 000 habitants avec une répartition
hommes/ femmes a peu pres de 48%/52 %, une population urbaine représentant 95 % de la
population résidente, une population rurale estimée a 5 % de la population résidente, un taux
de croissance estimé a 9,8% par an. La densité de la population de Ouagadougou était de 695
habitants au km? en 1997 (Mairie de Ouagadougou, 2005).

La ville appartient a la zone soudano-sahélienne, marquée par une pluviométrie moyenne de
750 mm d’eau recueillie par an. La saison pluvieuse s’étend de mai a octobre, soit une période
de 6 (six) mois. La température moyenne est d’environ 30°C avec une température minimale
de 19°C en décembre-janvier et de 40°C en avril-mai.
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Résumé

L’électrocoagulation est une technique de traitement des eaux usées basée sur la dissolution d’anode
sacrificielle de fer ou d’aluminium. Ces métaux se dissolvent sous formes de cations Fe** puis Fe’* et AI**
qui vont former des hydroxydes de métal qui entrainent par adsorption les impuretés de I’effluent en
diminuant le potentiel Z&ta de ces impuretés.

Le réacteur électrochimique que nous avons utilisé est constitué de deux électrodes métalliques (Fe ou Al)
planes et paralleles qui laissent passer entre elles 1’effluent a traiter. Des densités de courant de 50 a 200
A/m2 ont été appliquées pour traiter les trois effluents. L’un est un effluent directement issu d’une usine
textile (effluent « usine »). Un second provient du flux d’entrée de la station d’épuration du site qui collecte
les effluents de plusieurs usines (effluent « station »). Le troisieme est un effluent artificiel de tannerie, créé
en ajoutant 200 ppm de chrome VI a I’effluent « station ».

Pour chaque expérience, la densité de courant et le temps de traitement vont déterminer la charge électrique
et la concentration en métal dissous atteinte. L’influence de ces quatre parametres sur 1’élimination de la
DCO, de I’absorbance, de la turbidité, du COT et du chrome hexavalent a été étudiée. L’évolution au cours
du temps d’autres parametres de I’EC tels que le pH, la tension, le rendement faradique et la dissolution
métallique ont été étudiés afin de comprendre leur role dans le procédé. Le traitement a permis d’avoir un
abattement maximal de DCO de 82% et 80% pour I'effluent « station » traité respectivement avec les
électrodes de fer et d’aluminium; 75 et 67% pour I'effluent « usine » traité respectivement avec les
électrodes de fer et d’aluminium. L’abattement du chrome est de 100% avec les électrodes de fer mais
tombe a 70% avec celles en aluminium.

Des modeles d’élimination de la DCO et de I’absorbance ont été établis pour chaque matériau d’électrode
utilisé. Le modele d’élimination du chrome VI a été établi a partir du traitement avec les électrodes de fer.
Une étude de la spéciation des especes a permis de déterminer les pH optimaux de coagulation-floculation
pour chaque métal impliqué (Al Fe, Cr). La compétitivité entre I’abattement de la pollution organique et du
Chrome a aussi été étudiée pour chaque type d’électrode.

Mots clés : Effluents textiles, effluents de tannerie, eaux usées industrielles, électrocoagulation, Aluminium, fer, pollution
organique, chrome.

Abstract
Experimental and theoretical investigations of an electrocoagulation (EC) process:

application to the treatment of two textile effluents and a simulated tannery effluent.
Electrocoagulation (EC) is a water treatment technology that relies on the electrochemical sacrificial
anodes (in Fe or Al) dissolution. This metal dissolve themselves in A’ and Fe?* cations that later oxidise
to Fe® jons. These cations form metal hydroxides that adsorb the impurities of the effluent while
decreasing the zeta potential.

The electrochemical reactor used consists on two plane parallel metal electrodes with recirculation of the
effluent to be treated between them. Current densities from 50 to 200 A/m2 were imposed to treat each
effluent. Three effluents were used in this study. The first one is an effluent sampled at the outlet of a
textile plant (« plant »). The second one is a mixture of several effluents coming from different plant and
collected at the inlet of the wastewater treatment (« treatment plant »). The last one is a wastewater tannery
plant simulated by addition of 200 ppm Chromium VI in the treatment plant effluent. For each experience
the current density and the time of treatment rule the electrical charge and the concentration in dissolved
metal reached. The influence of these four parameters on the elimination of COD, absorbance, turbidity,
COT and hexavalent chromium content has been studied. Parameters e.g. potential, faradic yield, metal
dissolution and pH have also been continuously monitored to better understand their role on EC process.
The results show that DCO abatement reached 80 and 82% for treatment plant effluent, respectively with
iron and aluminium electrodes; and 75 and 67% for plant effluent, respectively with iron and aluminium
electrodes. The chromium treatment yields 100 % abatement with Fe electrodes whereas it is only 70%
using Al electrodes.

Models have been developed for COD and absorbance removal for the two electrode materials. Model for
chromium (VI) treatment has been established considering all reactions occurring for iron EC. Metal
speciation study allowed us to determine the optimal pH of coagulation —flocculation for each metal
involved in the treatment (Al, Fe, Cr). Competition between organic pollution removal and chromium
elimination has been also investigated for each electrode material.

Keywords: Textile effluent, tannery effluent, industrial wastewater, electrocoagulation, aluminium, iron, organic pollution,
chromium.
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