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INTRODUCTION

L'industrie nucléaire produit différents types d’effluents radioactifs pour lesquels des traitements
adaptés sont nécessaires afin d’en extraire les éléments radioactifs qui les contaminent : strontium
90 et césium 137 principalement. Différentes techniques peuvent étre utilisées pour décontaminer
ces effluents, mais la difficulté majeure est liée a leur composition complexe : force ionique élevée,
présence de nombreux ions (essentiellement alcalins et alcalino-terreux), variabilité du pH. Le
procédé retenu depuis les années 1960 a I’échelle industrielle est le traitement chimique, également
appelé procédé de coprécipitation. Ce procédé est notamment mis en ceuvre sur la station de
retraitement du combustible STE3 a La Hague, ainsi que sur la station de traitement des effluents
liquides (STEL) de Marcoule. Ce procédé a été choisi car il présente de nombreux avantages : il
permet de traiter d’'importants volumes d’effluents, sa mise en ceuvre industrielle est simple et peu
coliteuse, il est robuste car efficace dans des milieux de composition complexe. Son intérét majeur
est de réaliser un transfert des contaminants d’une phase liquide vers une phase solide facilement
séparable et stockable. Cependant, ce procédé présente un inconvénient majeur : il produit une
guantité de boues élevée qu’il faut ensuite conditionner et stocker. Le procédé de coprécipitation est
basé sur I'utilisation d’adsorbants spécifiques pour chaque type d’élément radioactif. Le sulfate de
baryum est utilisé pour coprécipiter les ions strontium 90. Le césium 137 est récupéré grace a un
échangeur ionique : le précipité préformé mixte de ferrocyanure de nickel et de potassium, noté
PPFeN.i.

Actuellement, deux mises en ceuvre industrielles du traitement par coprécipitation existent: le
procédé semi-fermé a la STEL de Marcoule et le procédé continu a La Hague. Il a été démontré que le
procédé semi-fermé est actuellement la meilleure configuration industrielle pour traiter les effluents
radioactifs. L'objectif de ce travail de thése est d’optimiser le procédé de coprécipitation continu
grace a une technologie innovante : le réacteur/décanteur. Le réacteur/décanteur est constitué de
deux zones. La partie inférieure est un réacteur agité mécaniquement et chicané, tandis que la partie
supérieure de plus grand diamétre a pour fonction de réaliser la séparation liquide/solide. De ce fait,
la phase solide est retenue dans la zone de réaction et sort lentement de la partie inférieure du
réacteur avec un temps moyen de séjour bien plus élevé que celui de la phase liquide. Cela crée dans
la zone de réaction une forte concentration de la phase solide et une excellente efficacité de
décontamination.

Optimiser le procédé de coprécipitation continu consiste a améliorer I'efficacité de décontamination
des effluents tout en réduisant le volume de boues générées. Les systémes étudiés sont d’une part,
la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum, et d’autre part la sorption du césium par le
PPFeNi. La démarche de I'étude consiste a étudier chaque systéme modele de maniéere isolée dans
un premier temps, puis de maniére simultanée. Pour chaque systeme, une modélisation des
mécanismes est couplée a des essais expérimentaux en réacteur continu classique et en
réacteur/décanteur continu.
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Ce mémoire est composé de quatre parties principales :

e La Partie | a pour but de présenter le contexte industriel et de faire un état de I'art sur la
coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum, ainsi que sur la sorption du césium par
le PPFeNi. Cette partie comporte trois chapitres distincts.

Le Chapitre | présente le contexte industriel de la these. Les effluents radioactifs de faible et
moyenne activités sont décrits, ainsi que les différents procédés actuels de traitement de ces
effluents. L'objectif est de positionner le procédé de coprécipitation par rapport aux autres
techniques existantes. Puis les enjeux et la démarche de la thése sont détaillés.

Le Chapitre Il présente un état de I'art sur la coprécipitation du strontium par le sulfate de
baryum. Un rappel sur les théories de la précipitation et de la coprécipitation est fait afin de définir
de maniére précise les notions utiles pour notre étude. Les données utiles concernant la précipitation
du sulfate de baryum sont également présentées. Les études précédentes portant sur la
coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum sont rappelées afin de situer notre étude dans
son contexte. Enfin, les méthodes expérimentales de détermination des cinétiques de nucléation et
de croissance sont présentées afin de choisir la méthode la plus appropriée a nos conditions
opératoires.

Le Chapitre lll fait la synthese des connaissances sur la décontamination du césium par le
PPFeNi (précipité préformé mixte de nickel et de potassium). Les différents adsorbants utilisés pour
la décontamination du césium 137 sont tout d’abord présentés. Puis le phénoméne colloidal est
décrit, ainsi que les mécanismes de sorption a l'interface liquide/solide. La préparation du PPFeNi
ainsi que ses propriétés d’échangeur ionique sont également présentées.

e La Partie Il concerne la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum. Elle est divisée
en trois chapitres.

Le Chapitre IV présente |'étude des cinétiques de nucléation et de croissance cristalline du sulfate
de baryum en milieu représentatif des effluents réels (milieu NaNO; 0,5M). Ces cinétiques sont
déterminées afin d’étre intégrées au modele de coprécipitation en réacteur continu classique et en
réacteur/décanteur continu.

Le Chapitre V est consacré a la modélisation de la coprécipitation en réacteur/décanteur continu.
Une comparaison entre le réacteur continu classique et le réacteur/décanteur continu est effectuée
afin de prédire les avantages du réacteur/décanteur comparé au procédé continu classique. Les
cinétiques de nucléation et de croissance cristalline déterminées précédemment sont incorporées au
modele afin de simuler la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum dans les deux types
de procédé : réacteur continu classique et réacteur/décanteur continu.

Le Chapitre VI compare par voie expérimentale le réacteur continu classique et le
réacteur/décanteur continu. Des campagnes d’essais expérimentaux sont menées sur chacun des
procédés afin de les comparer. L'enjeu est d’optimiser I'efficacité de décontamination en strontium
tout en réduisant le volume de boues générées.
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e La Partie lll est consacrée a I'étude de la sorption du césium par le PPFeNi. Elle est également
composée de trois chapitres.

Le Chapitre VIl a pour but de caractériser les propriétés structurales du PPFeNi, car trés peu de
données existent dans la littérature. Des études de cinétique et des isothermes de sorption sont
également réalisées afin d’obtenir les données nécessaires a la modélisation du phénomene.

Le Chapitre VIII porte sur la modélisation de la sorption du césium par le PPFeNi. Plusieurs
configurations de traitement sont étudiées: réacteur fermé, réacteur continu classique et
réacteur/décanteur continu. Les efficacités de décontamination en césium sont plus spécifiquement
analysées.

Le Chapitre IX compare expérimentalement le réacteur/décanteur continu et le réacteur continu
classique lors d’essais de sorption du césium par le PPFeNi. L'accord entre le modele et les
expériences peut ainsi étre discuté.

e La Partie IV consiste a réaliser un traitement complet en réacteur/décanteur continu, et
donne des perspectives d’optimisation du procédé pour une éventuelle application
industrielle. Cette partie est composée d’un seul chapitre.

Le Chapitre X étudie la faisabilité de décontaminer simultanément un effluent en césium et en
strontium en réacteur/décanteur continu. La volonté est de rendre le procédé compact et
prometteur pour une transposition a I'échelle industrielle. Des perspectives d’amélioration sont
également proposées afin d’optimiser le fonctionnement du réacteur/décanteur pour décontaminer
les effluents chargés en césium et en strontium.
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Décontamination des effluents radioactifs

CHAPITRE I : DECONTAMINATION DES EFFLUENTS RADIOACTIFS

1. PRESENTATION DES EFFLUENTS RADIOACTIFS

1.1. Origine

La majeure partie des effluents radioactifs provient de l'industrie électronucléaire qui utilise et
généere des matiéres radioactives dans les différentes étapes du cycle du combustible nucléaire. Les
effluents radioactifs proviennent également de la médecine nucléaire, d’industries non nucléaires
(extraction des terres rares) ou encore du secteur défense (fabrication d’armes atomiques).

Dans le cadre d’'une centrale nucléaire classique de type REP (Réacteur a Eau sous Pression), les
effluents a décontaminer avant un rejet ultime dans I’environnement contiennent essentiellement :

e des produits de fission engendrés par la réaction nucléaire au sein du combustible
(ex : césium 137, strontium 90, iode 131...) ;

e des produits de corrosion des métaux présents dans le circuit primaire. lls sont rendus
radioactifs par le bombardement des neutrons (ex : cobalt 58 qui vient de I'activation du
nickel stable par les neutrons, cobalt 60, nickel 63, manganése 54 qui vient du
bombardement neutronique sur le fer, antimoine 124...).

Afin d’extraire ces radionucléides présents dans les effluents, un certain nombre de résines
échangeuses d’ions est mis en place sur les circuits primaires et secondaires. Les centrales
composant le parc électronucléaire frangais ne sont pas génératrices de grandes quantités de
déchets liquides. Les déchets liquides radioactifs proviennent principalement des installations de
retraitement du combustible usé, de la décontamination lors des opérations de maintenance, mais
aussi des installations de recherche technique et scientifique.

Les effluents liquides contaminés ne peuvent étre rejetés tels quels dans I'environnement. Les
conditions de rejet sont rigoureusement réglementées et contrélées de maniére a garantir un tres
faible impact sur I'environnement et une parfaite innocuité sanitaire. Comme le montre la Figure 1,
I’eau est en lien direct ou indirect avec notre écosystéme, d’ol I'importance du traitement des
effluents liquides avant leur sortie des installations. La décontamination des effluents radioactifs
consiste a extraire la plus grande partie de la radioactivité sous la forme d’un composé solide afin de
réduire les volumes de déchets ultimes : en moyenne, un colis de déchets est composé en volume de
15% de déchets pour 85% d’enrobage/emballage. De plus, la présence de liquide est a proscrire dans
les lieux de stockage car, en cas de rupture de confinement, le risque de dispersion de la radioactivité
est tres élevé.

Les effluents sont classés selon leur activité radioactive : de trés faible activité a haute activité. Dans
le cadre de notre étude, on cible les effluents de faible et de moyenne activité, appelés couramment
effluents FA-MA, qui sont présentés dans la partie 1.2. suivante.
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Figure 1: Influence d’une installation nucléaire sur ’écosystéme

1.2. Caractéristiques des effluents FA-MA

La composition des effluents varie d’un site a I'autre et au cours du temps selon les opérations
réalisées sur le site. Généralement, les effluents aqueux sont caractérisés par leur salinité (entre 10
et 100 g/L) principalement due a la présence de nitrate de sodium, de calcium, de potassium et de
magnésium. Les effluents contiennent également des phosphates, des sulfates, des chlorures ainsi
gue des ions aluminium, fer, fluor, manganeése, bore ; le tout en proportions variables. De plus, les
déchets aqueux peuvent également contenir des matieres en suspension et des traces de composés
organiques (EDTA, solvants...).

La contamination o des effluents est due principalement a la présence de plutonium (**®Pu, *Pu,
20py), d’américium (***Am), de neptunium (**’Np) et d’uranium (**3U). Tandis que les radionucléides
contribuant & I'émission de rayonnement B-y sont des isotopes radioactifs du césium (***Cs, *’Cs), du
strontium (¥°Sr, *°Sr), du ruthénium (**Ru) et du cobalt (*°Co). La période des principaux
radionucléides présents dans les effluents FA-MA est donnée dans le Tableau 1.
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Rayonnement Radionucléide Période
U, *Th 7,52 X 10* ans pour *"Th
PPy, *Pu, *’Pu, *'Pu 2,44 x 10" ans pour Pu
Emetteurs a ot 5
Am 4,33 X 10" ans
*"Np 2,14 x 10° ans
PCs, 'Cs 30 ans pour 'Cs
Emetteurs 3-y 89106Ru ban
Sr, *'St 29 ans pour *'Sr
*Co, “’Co 5 ans pour “Co

Tableau 1: Principaux radionucléides présents dans les effluents FA-MA et leur période

Lors de I'étape de traitement des effluents FA-MA, le césium 137 et le strontium 90 sont plus
spécialement ciblés car ils sont abondants dans le combustible irradié. Lors du retraitement du
combustible irradié, le césium 137 et le strontium 90 sont en effet extraits avec les autres produits de
fission. De plus, leur période d’environ 30 ans les rend particulierement radiotoxiques. Cette période
étant trop longue pour que la décroissance ait lieu dans un intervalle de temps raisonnable, il est
nécessaire de les extraire.

Les normes radiochimiques pour les effluents FA-MA appliquées sur la station de traitement des
effluents liquides de Marcoule sont présentées dans le Tableau 2.

Faible Activité (FA) | Moyenne Activité (MA)
Emetteurs -y (GBq/m’) <0,37 <37
"Cs ou 'St (GBq/m’) <0,037 <37
Emetteurs o (GBq/m?) 3,7.10* <16 (Pu<50g)

Tableau 2 : Normes radiochimiques des effluents FA-MA mises en ceuvre 2 Marcoule

2. PROCEDES MIS EN (EUVRE POUR LE TRAITEMENT D’EFFLUENTS FA-MA

Le panel des techniques de traitement des effluents FA-MA est large. Cing familles de techniques
peuvent étre distinguées : I'’évaporation, le traitement chimique, les échangeurs d’ions, les procédés
membranaires et les procédés électriques. Les trois premieres sont les plus utilisées industriellement,
en particulier pour le traitement de volumes importants, et seront donc détaillées dans ce
paragraphe.

2.1. L’évaporation

L’évaporation consiste a chauffer I'effluent jusqu’a sa température d’ébullition afin d’éliminer I'eau
et de concentrer I'activité radiologique dans un volume réduit. Les concentrats obtenus ont une
concentration en sels généralement comprise entre 250 et 300 g/L mais peut atteindre 750 g/L. Le
concentrat sera selon son niveau de radioactivité, incinéré, compacté et cimenté ou bien vitrifié.
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Cette technique est particulierement efficace mais trés colteuse (forte consommation d’énergie). De
plus, certaines compositions d’effluent sont incompatibles avec un traitement par évaporation :
effluents de forte salinité (entartrage), effluents contenant des composés organiques (formation de
mousse et réaction violente a haute température avec les nitrates), effluents contenant des espéeces
telles que les chlorures, les sulfates et les phosphates (problemes de corrosion a haute température).
Il est donc souvent nécessaire de disposer, en plus de I'évaporation, d’une autre technique de
traitement.

2.2. Letraitement chimique

Le traitement chimique, présenté sur la Figure 2, est souvent la seule technique permettant de
traiter les effluents qui ne peuvent étre traités par évaporation. Parfois, certains effluents sont
d’abord concentrés par évaporation puis traités chimiquement. Le traitement chimique consiste a
introduire ou former des particules solides dans I'effluent liquide afin de transférer les radionucléides
de la phase liquide vers la phase solide. Ces particules sont ensuite séparées au cours d’'une seconde
étape généralement par décantation et/ou filtration. A I'issue du traitement chimique, on obtient
une phase aqueuse décontaminée et une phase riche en particules solides contenant les
radionucléides qui sera conditionnée de maniére appropriée. Trois mécanismes peuvent étre mis en
jeu pour réaliser le transfert des contaminants de la phase liquide vers la phase solide: la
coprécipitation, I'adsorption et I'’échange d’ions.

Origines diverses

Effluents liquides salins
B7Cs + %§r+ Na+ Ca+ Mg + K

T
R |

8 Mekebd ECHANGE D’IONS
T Boucs (Cs) +—— l ;L §| * particules préformées
E T— de ferrocyanure de nickel
'E‘ et de porassium PPFeNi
N

j £

Cc

H

| B [t l COPRECIPITATION
M :;uh ‘ l 1 sulfate de baryum

| = e BaSO,

Q

u

E

¥

Effluents décontaminés

Figure 2 : Procédé de traitement chimique mis en ceuvre industriellement pour décontaminer les
effluents FA-MA en césium 137 et strontium 90
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B37Cs des effluents radioactifs est récupéré grace a un échangeur ionique, le

Actuellement, le
précipité préformé mixte de ferrocyanure de nickel et de potassium noté PPFeNi. Le strontium des
effluents non évaporables de faible et moyenne activité est traité par coprécipitation avec du sulfate

de baryum a pH basique.

2.2.1. La coprécipitation

Dans les effluents FA-MA, la quantité de radionucléides est tres faible (inférieure au ppm). Dans ces
conditions, la précipitation en sels insolubles des radionucléides par ajout d’un ion n’est pas
envisageable car elle nécessiterait une quantité de réactifs trés importante pour satisfaire a la
solubilité du composé. Pour cette raison, un « entraineur » est ajouté. Celui-ci peut-étre un isotope
naturel du radionucléide a extraire ou un élément du méme groupe proche dans la classification
périodique. La formation du précipité est réalisée par addition d’un ion ou par variation du pH dans
le milieu. L'ion ajouté est choisi de telle facon que le composé formé avec I'entraineur soit le moins
soluble possible.

L'intérét de ce procédé est qu’une fois la réaction de coprécipitation achevée, la concentration en
solution du contaminant trace est plus faible que la solubilité de sa phase solide pure. Une
description plus détaillée de ce phénomeéne est présentée dans le paragraphe 3. de ce chapitre.

2.2.2. L'adsorption

L'adsorption en phase liquide est le processus au cours duquel des radionucléides contenus dans le
liquide viennent se fixer sur la surface d'un solide. Le phénoméne d’adsorption intervient également
dans le cas d’un traitement par coprécipitation car une fois les particules formées, leur surface est
active et donc capable de retenir des radionucléides.

2.2.3. L’échange d’ions

Un échangeur d’ions est un composé insoluble qui, aprés solvatation, posséde un ion qui peut étre
échangé avec un ion de méme charge contenu dans le solvant. Ces matériaux peuvent étre soit
ajoutés a I'effluent puis séparés par décantation et/ou filtration, soit immobilisés dans un lit. Une
description plus complete des procédés d’échange d’ions en colonne est effectuée dans le
paragraphe 2.3. suivant.

2.3. Colonnes échangeuses d’ions

Le traitement des effluents en colonne échangeuse d’ions est illustré sur la Figure 3. Ce procédé
consiste a faire circuler I'effluent sur un échangeur d’ions placé dans une colonne. Cette technique
compacte est utilisée avec succés dans des conditions tres variées de salinité ou d’acidité grace au
choix d’un support tres sélectif. Cependant, cette technique n’est généralement mise en ceuvre que
lorsque la composition de I'effluent est parfaitement définie et stable dans le temps. En effet, une
variation de la composition de I'effluent peut avoir une grande influence sur I'efficacité et la durée de
vie de I'échangeur. Le procédé en colonne est ainsi utilisé dans de nombreux cas de traitement « a la
source », c’est-a-dire lorsqu’un effluent ne constitue pas un assemblage de divers effluents.
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Effluents liquides salins
B7Cs + 8¢ + Na + Ca + Mg + K

Effluents décontaminés

Figure 3 : Colonne échangeuse d’ions pour la rétention de radionucléides

De nombreux travaux de recherche consistent a synthétiser des adsorbants utilisables en colonne.
Les ferrocyanures de cobalt ont été synthétisés pour étre utilisables en colonne (Harjula et al., 1994).
Plus récemment, des adsorbants minéraux spécifiques du strontium dont la mise en ceuvre en
colonne est possible ont été synthétisés (Merceille, 2012). Ce procédé alternatif au traitement
chimique est intéressant, car il permet d’une part de réduire le volume de déchets générés et
également de s’affranchir de la présence d’ions sulfates, posant actuellement des problémes lors de
la cimentation des déchets. Cependant, les matériaux synthétisés ne sont pas suffisamment sélectifs
du strontium vis-a-vis des autres cations présents dans les effluents tels le calcium et le sodium, ce
qui rend pour l'instant totalement impossible le traitement des effluents industriels par cette voie.
De méme pour la décontamination du césium, des voies innovantes sont étudiées tel que le greffage
du PPFeNi sur des billes de verre (Delchet, 2013).

3. LE PROCEDE DE COPRECIPITATION

Le procédé de coprécipitation est utilisé depuis de nombreuses années a |'échelle industrielle. Dans
les années 1960, le premier procédé mis en place pour décontaminer les effluents liquides des sites
nucléaires fut un traitement chimique. Il s’agissait d’une neutralisation a la soude, aux carbonates ou
a la chaux. En 1976, un procédé plus élaboré a été mis en place sur une nouvelle chaine de
traitement (STE3) a l'usine de La Hague.
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Ce traitement est basé sur l'utilisation d’adsorbants spécifiques pour chaque type d’élément
radioactif. Le traitement chimique, également appelé traitement par coprécipitation, est
actuellement la technique la plus utilisée dans le monde pour traiter des effluents faiblement ou
moyennement radioactifs (FA-MA) (IAEA, 2000) et de composition complexe. En effet, il s’agit d’un
procédé industriellement facile a mettre en ceuvre, robuste et peu cher. Son intérét majeur est de
réaliser un transfert des contaminants d’une phase liquide vers une phase solide facilement
séparable et stockable. Les réactifs utilisés lors du traitement par coprécipitation ainsi que les
procédés mis en ceuvre sont présentés dans les paragraphes suivants.

3.1. Choix des adsorbants

Le choix d'un adsorbant doit prendre en compte de nombreux parametres: les objectifs de
décontamination recherchés, I'élimination spécifique d’un ou de I'ensemble des radionucléides, les
normes de rejet, le type d’effluent et le volume a traiter, le conditionnement final des déchets ainsi
que l'aspect économique du procédé. Il est donc important de tenir compte a la fois des
caractéristiques amont et aval du traitement afin de définir au mieux I'adsorbant et le procédé
associé.

Les radionucléides majoritaires dans les effluents sont les émetteurs a, le césium et le strontium. Les
émetteurs a ne sont pas différenciés car leur comportement dans le procédé de décontamination est
similaire. L'utilisation des hydroxydes de fer et de cuivre pour insolubiliser les émetteurs a, comme le
plutonium et I'américium, est trés efficace (IAEA, 1984). Cependant, leur efficacité sur le césium et le
strontium est faible. Pour réaliser une décontamination plus efficace de ces deux radionucléides, le
choix d’un adsorbant plus sélectif est nécessaire, comme le montre le Tableau 3.

Radionucléides | Adsorbants pH
Hydroxyde de fer 7-13
Phosphates de calcium ou de fer | >11

g, Carbonate de calcium 10,5
Dioxyde de manganese >11
Sulfate de baryum >8,5
Oxyde de titane
Ferrocyanures 6-10

"Cs Zéolithe 7-11
Tétraphénylborate 1-13

Tableau 3 : Les différents adsorbants utilisés pour la décontamination sélective en strontium 90 et
en césium 137 (IAEA, 1984)

Pour le césium 137, les adsorbants les plus utilisés industriellement sont les ferrocyanures de cuivre
et de nickel car leur efficacité reste tres élevée en milieu fortement salin. Le ferrocyanure mixte de
nickel et de potassium (PPFeNi) est notamment utilisé sur la station de retraitement du combustible
STE3 a La Hague ainsi que sur la station de traitement des effluents liquides de Marcoule. Les
carbonates de calcium et de baryum, ainsi que le sulfate de baryum sont utilisés depuis de
nombreuses années afin de piéger le strontium 90. Le traitement par coprécipitation avec le sulfate
de baryum est désormais le plus répandu pour la décontamination spécifique en strontium.
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3.2. Les procédés utilisés industriellement

Il existe actuellement deux types de mise en ceuvre du traitement par coprécipitation :

o le procédé continu : I'effluent traverse une série de réacteurs en cascade dans lesquels les
réactifs sont successivement ajoutés. Il s’agit du procédé existant a La Hague et dimensionné
pour traiter 100 000 m* d’effluent par an. De nombreuses campagnes industrielles ont
cherché a améliorer le procédé de traitement initial. Un schéma de la chaine de traitement
actuel est présenté en Annexe 1.

e le procédé semi-fermé : les réactifs sont ajoutés successivement dans un volume d’effluent
donné. Ce type de traitement est réalisé a la Station des Traitements des Effluents Liquides
(STEL) de Marcoule. La séquence de traitement est présentée en Annexe 2.

Le choix du procédé est conditionné par le volume d’effluents a traiter. En effet, si le volume est
important, on aura tendance a choisir le mode de traitement continu. Par contre, si les volumes
d’effluents sont réduits, le procédé semi-fermé sera privilégié.

Dans les deux cas, une suspension est obtenue ou les éléments radioactifs contenus initialement
dans la phase liquide sont transférés vers la phase solide. L'étape finale du traitement consiste a
réaliser une séparation liquide/solide afin de récupérer les particules solides introduites ou formées
in situ. Cette étape peut étre facilitée en ajoutant a la suspension un coagulant et/ou un floculant.
Deux techniques peuvent ensuite étre utilisées : la décantation et/ou la filtration. L'objectif de cette
étape est de concentrer les boues de facon a ce qu’elles puissent étre incorporées a une matrice de
confinement en vue de leur immobilisation. Sur la chaine de La Hague (cf. : Annexe 1), un décanteur
est placé en fin de chaine pour laisser décanter la suspension obtenue en fin de traitement chimique.
Le surnageant issu de cette étape est ensuite filtré sur des filtres a bougies a précouche de diatomées
pour retenir les fines particules. A la STEL de Marcoule, une fois la décantation effectuée dans le
réacteur semi-fermé, une partie du surnageant est pompée et le fond de cuve est envoyé vers un
filtre rotatif a précouche de diatomées.

4. OBJECTIFS ET ENJEUX DE L’ETUDE

De nombreuses études R&D ont été réalisées en vue d’améliorer le procédé de décontamination par
coprécipitation. En effet, la mise au point et 'amélioration des centres de traitement des effluents
ont été l'objet de nombreux travaux de recherche depuis les années 60 afin de déterminer les
adsorbants les plus performants en tenant compte des conditions physico-chimiques complexes des
effluents (salinité, MES, réactifs...) souvent variables au cours du temps. Cependant, le procédé a été
essentiellement congu a partir de connaissances empiriques. La premiere approche Génie des
Procédés a été réalisée par Pacary lors de son doctorat (Pacary, 2008). Ce travail a permis d’avancer
sur la compréhension du phénomeéne de coprécipitation grace au couplage de la modélisation et des
études expérimentales réalisées en réacteur continu et semi-fermé. Les expériences menées lors de
son étude ont également conduit a une optimisation du procédé de coprécipitation actuel avec la
conception d’un réacteur innovant : le réacteur/décanteur. Ce réacteur/décanteur fait I'objet de ce
travail de these.
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Plus précisément, l'objectif est de réaliser I'optimisation du procédé de coprécipitation en
réacteur/décanteur grace a la modélisation couplée a des essais expérimentaux. Le cadre de cette
étude est tout d’abord défini par le choix des systemes modeéles présentés dans la partie 4.1. La
démarche adoptée est également décrite dans la partie 4.2. suivante.

4.1. Systemes étudiés

Notre étude a pour but d’optimiser le procédé de traitement chimique mis en ceuvre a I'échelle
industrielle. Le choix des adsorbants sélectifs ainsi que du milieu chimique est ainsi fait afin de
simuler au mieux les conditions industrielles. Dans un premier temps, on s’intéresse a la
décontamination des effluents en strontium par le sulfate de baryum afin de poursuivre les travaux
de Pacary (Pacary, 2008). Le sulfate de baryum a été retenu comme adsorbant pour deux raisons :
d’une part, il est utilisé sur la plupart des STEL, a la Hague et a Marcoule notamment, et d’autre part,
il s’agit d’'un composé qui a été trés étudié et qui fait souvent office de référence dans I’étude de la
précipitation. Il reste a I’heure actuelle le matériau le plus sélectif vis-a-vis du strontium et donne les
meilleures efficacités de décontamination sur des effluents réels salins (type La Hague ou Fukushima
(Barré et al., 2011)). Afin de modéliser au mieux le procédé industriel complet, I’étude est ensuite
élargie a la décontamination du césium par le PPFeNi (précipité préformé de ferrocyanure mixte de
nickel et de potassium). Contrairement au sulfate de baryum, trés peu d’études existent concernant
le PPFeNi et sont donc nécessaires pour modéliser le procédé de décontamination du césium.

Les adsorbants retenus, le BaSO, pour le strontium et le PPFeNi pour le césium, sont ceux
actuellement utilisés sur la station de retraitement du combustible STE3 a La Hague ainsi que sur la
station de traitement des effluents liquides de Marcoule. Ils ont également été utilisés sur le procédé
Actiflo-Rad mis en place par Areva en partenariat avec Veolia afin de traiter les effluents contaminés
de Fukushima.

Le milieu choisi est un milieu salin contenant 0,5 mol/L de nitrate de sodium afin de prendre en
compte la force ionique élevée des effluents.

4.2. Démarche adoptée

La démarche de I'étude consiste a étudier chaque systeme modele de maniére isolée dans un
premier temps, puis de maniére simultanée. L'objectif est de modéliser le procédé innovant
« réacteur/décanteur », tout en le comparant au procédé actuellement mis en ceuvre a l'usine de La
Hague : le procédé continu classique. L’étude comporte trois parties majeures :

Tout d’abord, I'étude de la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum est approfondie.
L’acquisition des lois cinétiques de nucléation et de croissance cristalline du sulfate de baryum en
milieu salin est effectuée en réacteur continu afin de les incorporer au modeéle de coprécipitation.
Une comparaison par modélisation du réacteur continu classique et du réacteur/décanteur est
réalisée afin de prédire les avantages du réacteur/décanteur comparé au procédé continu classique.
Des campagnes d’essais expérimentaux sur chacun des procédés permettent également de les
comparer, I'objectif étant d’optimiser I'efficacité de décontamination en strontium tout en réduisant
le volume de boues générées.

Ensuite, la décontamination du césium par le PPFeNi est étudiée en détail. Une caractérisation
préliminaire du matériau ainsi que des études de cinétique et d’isotherme de sorption sont avant
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tout nécessaires pour modéliser le phénomene. La sorption du césium par le PPFeNi est modélisée
pour chaque type de procédé : batch, continu et réacteur/décanteur afin de pouvoir les comparer. Le
procédé continu classique et le procédé réacteur/décanteur sont également comparés par voie
expérimentale.

Pour chaque systéme étudié strontium/sulfate de baryum et césium/PPFeNi, I'accord modeéle-
expériences peut ainsi étre discuté et permet d’approfondir linterprétation des résultats
expérimentaux.

Enfin, la derniére partie consiste a réaliser un traitement complet en réacteur/décanteur, c'est-a-dire
un traitement simultané du strontium et du césium par le sulfate de baryum et le PPFeNi. Cette
derniére partie a pour but de s’approcher encore plus des conditions industrielles et de prouver que
le réacteur/décanteur est un dispositif compact permettant une décontamination simultanée en
plusieurs radionucléides. Les conditions de validité des modeles élaborés ainsi que la transposition
du pilote a I’échelle industrielle seront discutées.
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CHAPITRE I : ETAT DE L’ART SUR LA COPRECIPITATION DU
STRONTIUM PAR LE SULFATE DE BARYUM

Le phénomeéne de coprécipitation intervenant dans le traitement chimique des effluents liquides
radioactifs peut étre décomposé en deux processus ayant lieu simultanément : la formation de la
phase solide hote par précipitation et I'incorporation dans celle-ci du composé présent a I'état de
traces dans la solution. La synthése des connaissances relatives aux deux procédés montre qu’il
existe une continuité entre les théories décrivant précipitation et coprécipitation. Une synthése
bibliographique est donc présentée pour chacun des processus afin d’identifier les mécanismes
impliqués et la force motrice de chacun. Pour chaque procédé, un état de l'art est présenté
concernant spécifiquement le sulfate de baryum.

1. LA PRECIPITATION

La précipitation est induite par la mise en contact de deux espéces solubles qui réagissent pour
former un produit moins soluble de structure organisée et réguliére appelé cristal. La précipitation
est un phénomeéne complexe car elle met en jeu a la fois des phénoménes chimiques et physiques.
Cette complexité se manifeste par une grande sensibilité aux conditions opératoires. La précipitation
est caractérisée par deux processus principaux : la naissance des cristaux communément appelée la
nucléation, et la croissance cristalline. Ces deux phénomeénes déterminent la distribution de taille des
cristaux : en effet, une nucléation prédominante favorise la formation de fines particules tandis
gu’une croissance cristalline prédominante favorise au contraire la formation de grosses particules.
D’autres processus tels que I'agglomération ou la brisure influencent également la taille et la forme
des cristaux obtenus. Les cinétiques de ces processus dépendent du degré de sursaturation de la
solution représentant ainsi le principal parameétre de contréle de la qualité du produit cristallisé.

1.1. La sursaturation

La sursaturation est la force motrice des procédés de cristallisation. Il existe plusieurs fagons de
définir et de quantifier la sursaturation :

e La sursaturation absolue s

Elle représente la différence de concentration entre la solution réelle et [I'équilibre
thermodynamique.

s=C-C, (1)

Ou:

C est la concentration de la substance a précipiter en solution au cours de la précipitation (en masse
ou mole par unité de volume) ;

C. est la concentration de la substance a précipiter en solution a I'état d’équilibre (en masse ou mole
par unité de volume).

Pour que la précipitation ait lieu, il faut que s > 0 soit C > C..
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e La sursaturation relative S

La sursaturation relative permet de comparer la différence de concentrations par rapport a la
concentration a I'état d’équilibre.

_C-C,
C

S o-1 (2)

e

C
Avec o le rapport de sursaturation : o = C_

e
Dans le cas de la précipitation du sulfate de baryum, I’étude de la sursaturation est relativement plus
complexe car il s’agit d’une substance ionique. L’équation de la réaction entre les ions est la
suivante :

Ba2+(aq) + 8027 = BaSO4(S) (3)

4 (aq)

L'expression de la sursaturation absolue est alors :
1/2 1/2 + 1/2 1/2
S= (aBaa‘SO4) - (aBa,eaSQ, ) =Y (CBaCSO4) — P (4)

Avec : ag, et aspsles activités des ions baryum et sulfate en solution ;

Ogqe €t Ospq les activités des ions baryum et sulfate en solution a I'état d’équilibre ;

V' le coefficient d’activité associé aux ions Ba’' et SO, ;

P, le produit de solubilité de BaSO, (mol.m™)°.
Les coefficients d’activité sont déterminés a I'aide de la corrélation de Bromley (Bromley, 1973)
présentée en Annexe 3. En effet, la méthode de Bromley est particulierement adaptée pour le calcul
des coefficients d’activité en milieu salin.

1.2. Lanucléation

La nucléation correspond a la formation de la plus petite entité cristalline appelée « germe » ou
« nucléus ». Une fois la sursaturation établie, un certain laps de temps, appelé temps d’induction, est
nécessaire pour que les germes apparaissent. La nucléation joue un réle important au cours de la
précipitation car bien qu’elle ne consomme que trés peu de matiere, c’est elle qui détermine le
nombre et donc la taille des cristaux formés. Cette étape se fait selon plusieurs mécanismes qui
peuvent étre classés en deux groupes: la nucléation primaire et la nucléation secondaire. Les
différents mécanismes de nucléation sont présentés schématiquement sur la Figure 4 . D’un point de
vue général, la vitesse globale de nucléation est la somme des vitesses de nucléation primaire
homogéne, primaire hétérogene, secondaire de surface et secondaire d’attrition.

spon

mation
e | Homogene
Absence de /
cristaux Primaire

/ Présence o s
Nucléation ., \“\ l Hétérogéne

de méme nolure

Secondaire

Suace » ATOIiOe

Figure 4 : Les différents modes de nucléation
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1.2.1. La nucléation primaire

La nucléation est dite primaire lorsque les germes apparaissent spontanément dans une solution
claire. La nucléation primaire peut étre homogeéne ou hétérogeéne selon si les cristaux apparaissent
respectivement au sein méme de la solution ou en contact avec une interface solide (parois du
cristallisoir, agitateur, particules solides...).

e Nucléation primaire homogéne

La nucléation primaire homogene a lieu spontanément en solution. Les noyaux solides sont formés
dans la phase liquide. Le phénomene le plus probable pour qu’une particule solide se forme dans une
solution liquide est le suivant :

A+A A,
Formation d’embryons

A2 + Ao A3 instables

Embryon stable

A +A A ] =

Structure d’une phase solide

A représente une molécule de la substance soluble dans la solution. A,, As..A,.; représentent des
« embryons » a durée de vie tres courte. A, représente la formation d’un embryon de taille critique
s’apparentant a une phase solide. Ce sont ces derniers embryons qui arrivent a croitre pour donner
des cristaux. Les noyaux sont des embryons qui atteignent cette taille critique. L'expression de la
vitesse de nucléation primaire homogéne est de type Arrhenius :

AG

rN,hom = r-N,max eXp| — chr (5)

Ou:
. ST . . N s 3 -1
I'nhom €St 12 vitesse de nucléation primaire homogeéne en nucléi.m™.s™;
I'nmax €St la constante représentant la vitesse maximale possible de nucléation en nucléi.m3.s?;
AG,, est I'exces d’énergie libre du noyauen J;
k est la constante de Boltzmann (1,381 x 10> J.K™) ;
T est la température en K.

® Nucléation primaire hétérogéne

Ce processus a lieu a partir d’'impuretés solides dans la solution. La nucléation y est favorisée car
chaque particule étrangére sert de base sur laquelle des noyaux peuvent se former.
Thermodynamiquement parlant, la valeur de AG,, est diminuée par la présence de surfaces solides.
Les parois des cristallisoirs, les agitateurs ou tout objet solide se trouvant en contact avec la solution
sursaturée peuvent aussi servir a engendrer des noyaux.

33



Chapitre Il

Pour déterminer la vitesse de nucléation primaire a la fois homogéne et hétérogene, deux formules
(6) et (7) sont couramment utilisées. La formule (6) est une formule empirique :

ry = kN'pSn (6)

Ou ky,, est la constante cinétique de nucléation primaire en unité Sl ;
L'ordre cinétique n prend des valeurs de 3 a 6 pour la nucléation primaire hétérogéne et de 6 a 100
pour la nucléation primaire homogene.

Selon la théorie de Volmer et Weber (Volmer and Weber, 1926), la loi cinétique de nucléation
primaire peut également s’exprimer selon la formule (7). Cette formule théorique est issue de
I’équation (5).

B
rn =A-expl-———— (7)
" P (In 6)2

Ou A et B sont des constantes qui dépendent du mode de nucléation (homogéne ou hétérogene) et
oest le rapport de sursaturation défini précédemment.

1.2.2. La nucléation secondaire

La nucléation secondaire regroupe deux processus: la nucléation secondaire de surface et la
nucléation secondaire d’attrition. La nucléation secondaire de surface consiste en la formation de
dendrites sur la surface des cristaux déja présents en solution due a la croissance irréguliere de
surface. La nucléation secondaire d’attrition est due principalement aux contacts cristal-cristal,
cristal-agitateur et cristal-paroi du cristallisoir. Cette derniére est notamment prépondérante devant
tous les autres mécanismes lorsque la sursaturation est trés faible. La vitesse de nucléation
secondaire peut étre exprimée par la formule empirique suivante :

= kN,sng«;nSn (8)

Ou:

ky s est la constante cinétique de la nucléation secondaire en unité SI ;

€ est la puissance dissipée par agitation en W.kg™ ;

C. est la concentration de cristaux en suspension en kg.m™.

Les valeurs de ky s, p, m et n peuvent étre déterminées expérimentalement.

1.3. La croissance cristalline

La croissance cristalline correspond a I’évolution spontanée des germes de taille critique vers un état
de plus grande stabilité. Elle a lieu tant que la sursaturation persiste, puis s’interrompt lorsque
I’équilibre est atteint. C'est un des principaux processus influengant la qualité du produit cristallin,
c’est-a-dire la distribution de taille des cristaux, leur morphologie et leur pureté.

La vitesse linéaire de croissance cristalline G s’exprime de la maniére suivante :
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L

G=—
dt

(9)

Ou L est la taille caractéristique du cristal (en m) et t le temps (en s).
La vitesse linéaire de croissance cristalline est la plus largement utilisée pour deux raisons :

- Les distributions de taille sont exprimées en fonction de la taille caractéristique des cristaux ;
- Les appareils de mesure granulométrique donnent directement la taille caractéristique des
cristaux, il est donc facile de suivre la variation de ce parametre en fonction du temps.

Le mécanisme de croissance peut étre décomposé en deux étapes principales et successives :

1- Transfert de matiére correspondant a l'arrivée des molécules (ou ions) du sein de la
solution a la surface du cristal ;
2- Intégration des molécules (ou ions) dans le réseau cristallin.
Si le processus limitant est le transfert de matiere de la solution vers la surface du cristal, la
croissance est contrélée par un régime diffusionnel. Au contraire, si le processus d’intégration est
limitant, alors la croissance cristalline est contrélée par un régime d’intégration.

Dans les deux cas, la formule générale est la suivante :
G =k,s’ (10)
Ou kg est la constante cinétique de croissance cristalline et g est I'ordre cinétique.

® (Cas durégime d’intégration

L'ordre cinétique g varie de 1 a 2 lorsque la sursaturation est faible. A plus forte sursaturation, il se
peut que I'ordre g prenne des valeurs entre 2 et 6.

® Cas du régime diffusionnel

Lorsque I'étape limitante est la diffusion du soluté a la surface du cristal, le coefficient de transfert de
matiere ky intervient dans I'expression (10) qui devient :

szsmg:l (11)

309,

Ou:

@, et @, sont respectivement les facteurs de formes surfacique et volumique ;
M  est la masse molaire du cristal en kg.mol’l;

pc est la masse volumique du cristal en kg.m™.

Dans le cas de cristallisoirs parfaitement agités, le coefficient de transfert k, peut étre déterminé par
la corrélation d’Armenante et Kirwan (Armenante and Kirwan, 1989) :
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413 _ 173952 033
Kode _ 2+o,52(—OIe i J (LJ (12)
D 7, oD
Ou:

U et p sont respectivement la viscosité (Pa.s) et la masse volumique de la solution (kg.m?) ;
D est le coefficient de diffusion moléculaire en m%.s™;

gest la puissance spécifique dissipée par le mobile d’agitation en W.kg™ ;

d. est le diameétre hydraulique de la particule en m.

La puissance dissipée ¢s’exprime en fonction des caractéristiques du mobile d’agitation et de la cuve
par:
N N°%d’®
e=—P 2 (13)
\Y
Oou:
N, est le nombre de puissance du mobile d’agitation ;
N la vitesse de rotation du mobile d’agitation ens™;
d, le diametre du mobile en m et V le volume du réacteur en m>.

Le diameétre hydraulique d, est lié a la taille caractéristique de la particule L par la relation suivante :

1/3
d, =(6¢Vj L (14)

T

1.4. Agglomération, Agrégation, Brisure

Selon les conditions physiques et chimiques (agitation, composition...) du milieu, les cristaux peuvent
évoluer différemment, ce qui modifie leur aspect final.

L'agrégation consiste a unifier des particules primaires qui sont ensuite cimentées entre elles par des
ponts cristallins. Contrairement a I'agglomération, I'agrégation a lieu lorsque la sursaturation est
élevée. L'agglomération peut se produire en solution saturée ou sous-saturée et met en jeu des
forces de liaison interparticulaires beaucoup plus faibles, comme les forces de Van der Waals.

La brisure des particules est induite par des chocs. Elle n’a aucun lien avec la sursaturation. Les chocs
peuvent étre : sur les parois, avec |'agitateur, entre particules ; mais ils peuvent aussi étre induits par
le cisaillement créé par I'agitation. Ce processus s’applique essentiellement aux particules agrégées
et ne dépend que des conditions opératoires de précipitation.

2. LA PRECIPITATION DU SULFATE DE BARYUM

Le sulfate de baryum est un précipité de référence pour les études de précipitation. Il existe donc
une littérature abondante concernant la précipitation de ce composé. La synthese bibliographique
qui suit n’est pas exhaustive, mais a pour seul objectif de présenter les caractéristiques de la
précipitation du sulfate de baryum qui seront utiles dans le cadre de notre étude.
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2.1. Données générales sur le sulfate de baryum

Le sulfate de baryum est un composé blanc trés utilisé dans l'industrie depuis de nombreuses
années. Il intervient dans la fabrication des verres, de certaines peintures, de revétements de sols et
dans l'industrie papetiere. Le sulfate de baryum est le sel de sulfate présentant la plus faible
solubilité. Le produit de solubilité du BaSO, a 25°C est égal a 1,10 x 10™ (mol/L)? (S6hnel and
Garside, 1992).

Le sulfate de baryum cristallise dans le systeme orthorhombique. Les valeurs de ses parametres de
maille sont les suivantes : a= 8,88 A, b=5,46 A, c = 7,16 A (Miyake et al., 1978).

La masse molaire du BaSO, est égale a 233,4 g/mol et sa masse volumique est de 4500 kg/m?>. Ces
données sont valables a 25°C.

2.2. Cinétique de nucléation

De nombreuses publications ont pour objet I'étude de la cinétique de nucléation du sulfate de
baryum. Les premiers travaux ont été proposés par Nielsen (Nielsen, 1961) et sont aujourd’hui parmi
les plus fréquemment cités. Nielsen a effectué ses expériences en mélangeant des volumes
équivalents de solutions de chlorure de baryum et de sulfate de sodium. Pour les faibles
sursaturations, les expériences ont été réalisées en bécher agité mécaniquement, tandis que pour les
fortes sursaturations, le mélange des réactifs s’est fait dans un tube en T. Grace a ses expériences,
Nielsen a déterminé la cinétique de nucléation du sulfate de baryum en comptant le nombre de
particules produites par microscopie. Il a également effectué une mesure du temps d’induction. Les
résultats obtenus en faisant ainsi varier la sursaturation initiale sont présentés sur la Figure 5.
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Figure 5: Cinétique de nucléation pour la précipitation steechiométrique du sulfate de baryum
mesurée par Nielsen (Nielsen, 1961) en fonction de la sursaturation initiale (en bleu) - Corrélation
de Vicum (Vicum, 2005) établie a partir des points expérimentaux de Nielsen (en rouge)

Ce graphe met en évidence une rupture dans le comportement du systéme qui est caractéristique de
la transition entre nucléation primaire hétérogéne et nucléation primaire homogéne. En effet, pour
les sursaturations inférieures a environ 400, la cinétique de nucléation augmente lentement. Nielsen
observe alors que le nombre de cristaux produits est constant, mais que le temps d’induction
diminue quand la sursaturation initiale augmente. Au-dela d’environ 400, le nombre de cristaux
produits augmente fortement et le temps d’induction diminue également fortement.
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Comme présenté dans la partie 1.2., la relation suivante (7) est souvent utilisée pour décrire les
cinétiques de nucléation :

B

ry = A-expl —
" ® (Ino)

(7)

En s’appuyant sur les données expérimentales de Nielsen, Vicum (Vicum, 2005) estime les
parameétres cinétiques A et B de I'équation précédente :

Pour o <400, A= 5,36 x10" nucléi /(m®.s) et B =431
Pour o > 400, A=1,24x10" nucléi /(m>.s) et B = 3137

L'accord entre la fonction obtenue et les points expérimentaux de Nielsen est présenté sur la Figure
5. Aoun (Aoun, 1996) propose une synthese bibliographique des cinétiques de nucléation rapportées
dans la littérature. Il en résulte que peu d’études ont abouti a I'expression de lois cinétiques.

Ainsi, seuls Nielsen (Nielsen, 1961, 1964, 1969), Angerhofer (Angerhofer, 1994), Van Leeuwen et al.
(Van Leeuwen et al., 1995) et Aoun (Aoun, 1996) ont proposé des lois cinétiques de nucléation
primaire pour le sulfate de baryum. Les données expérimentales de ces auteurs sont présentées sur
la Figure 6 suivante.

1E+21 :
1E+19 .
842 g7 . o Nielsen (1961)
2 £ “’% 1E+15 e " - = Angethofer (1994)
g if g 1E+13 amatamtEn® 23 A Van Leeuwen (1995)
C 2 2 IE+11 xx R 3 » Aoun (1996)
1E+09 3#35“ .
10000000 . |
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Figure 6 : Détermination expérimentale des cinétiques de nucléation du sulfate de baryum

La Figure 6 montre que I'écart entre les vitesses de nucléation mesurées par les différents auteurs
peut étre important. La zone de prédominance de la nucléation primaire hétérogene a été la plus
étudiée. Pour décrire la cinétique de nucléation primaire homogene, les résultats de Nielsen sont
donc généralement utilisés.

Pour les composés tres peu solubles comme le BaSQO,, la nucléation secondaire est négligeable
devant les mécanismes de nucléation primaire. Cette affirmation est soutenue par S6hnel et Garside
(S6hnel and Garside, 1992) car le nombre de particules créées par nucléation primaire est élevé, ce
qui rend insignifiant la quantité de cristaux créés par nucléation secondaire. De plus, les particules
formées sont souvent trop petites pour que les mécanismes de nucléation secondaire puissent
intervenir.
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2.3. Cinétique de croissance

Quand la sursaturation est tres élevée, le transfert de matiere vers l'interface devient |'étape
limitante dans le processus de croissance (régime diffusionnel). Selon Nielsen et Toft (Nielsen and
Toft, 1984), la diffusion a I'interface devient limitante quand la vitesse de croissance dépasse 10
m/s. Au-dela de ce seuil, la vitesse de croissance varie alors linéairement avec la sursaturation.

D’apres Nielsen (Nielsen, 1958), la limite de sursaturation entre les deux régimes est proche de 32
(ce qui correspond a une concentration des réactifs aprés mélange de 4 x 10 mol/L).

Cependant, Angerhofer (Angerhofer, 1994) et Aoun (Aoun, 1996) n’observent pas le passage en
régime diffusionnel dans leur étude limitée a un rapport de sursaturation de 100.

Quand la sursaturation est inférieure a ce seuil (régime d’intégration), la cinétique de croissance est
souvent exprimée sous forme d’une loi puissance (10) du type (cf : partie 1.3) :

G=k,s’ (10)
Ou kg est la constante cinétique de croissance cristalline et g est I'ordre cinétique.

L’ordre cinétique g varie selon les auteurs entre 1 et 4,8, mais des valeurs se situant entre 2 et 3 sont
le plus souvent rencontrées.

Comme pour les cinétiques de nucléation, Aoun (Aoun, 1996) a réalisé une synthése bibliographique
des données cinétiques de croissance de BaSO,. Les données les plus pertinentes ainsi que ses
résultats sont présentés sur la Figure 7.
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Figure 7: Comparaison des données cinétiques de croissance du BaSO4 en conditions
steechiométriques

Cette figure met a nouveau en évidence les écarts observés entre les différents auteurs. Cependant,
elle montre qu’Aoun (Aoun, 1996) et Angerhofer (Angerhofer, 1994) obtiennent un accord
satisfaisant entre leurs résultats (écart d’environ 30%).
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2.4. Influence de la non steechiométrie des réactifs

Aoun et al. (Aoun et al., 1996) sont les seuls a avoir quantifié I'influence du rapport stoechiométrique
entre anion et cation sur les cinétiques de nucléation et de croissance du BaSO,. Les auteurs ont
étudié le systeme en milieu dilué entre 0,375 x 102 et 1,5 x 10° mol/L de BaSO,. La réaction est
réalisée en mélangeant le plus rapidement possible deux solutions de 10 L de BaCl, et de K,SO,.

Pour un rapport stcechiométrique R = [Ba*"]/[SO,>] compris entre 0,1 et 10, Aoun propose une loi de
nucléation de type (7). Afin de prendre en compte les coefficients d’activité, les parameétres
cinétiques A et B sont recalculés et exprimés en fonction de R :

SiR<1 A=263-10"-exp(2,64-|logR|)et B =-26,99 - In(R)+13,70
SiR>1, A=263-10"-exp(5,48-logR)et B =-26,99-In(R)+13,70

De méme, pour la cinétique de croissance, les parameétres k, et g sont exprimés en fonction du
rapport stoechiométrique R pour 0,1 < R < 10, en reprenant la formule (10):

Si R S l, kg = 2’7 X1075 _10*1,99-R

L’ordre cinétique g=2,1.

SiR>1k, =11x107° .10/ }

La Figure 8 indique que la cinétique de nucléation varie de 6% par rapport aux conditions
stoechiométriques dans le cas d’un excés de sulfate correspondant a un rapport R=[Ba**]/[SO,”] de
0,1. La variation est plus significative dans le cas d’un exces de baryum : Aoun (Aoun, 1996) observe
un écart d’un facteur 15 entre la stoechiométrie et un rapport R de 10.

Par ailleurs, la cinétique de croissance varie sensiblement quand on s’éloigne de la stoechiométrie
(cf.: Figure 9). Entre R=1 et R=0,1, la cinétique de croissance varie d’un facteur 60 tandis qu’un
facteur 25 est estimé entre R=1 et R=10.
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Figure 8: Cinétique de nucléation du BaSO4; en fonction du rapport stechiométrique
[Ba2+] /[SO4*] selon les paramétres de la loi de Aoun (Aoun, 1996)
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Figure 9: Cinétique de croissance du BaSO, en fonction du rapport steechiométrique
[Ba2+] /[SO4*] selon les paramétres de la loi de Aoun (Aoun, 1996)

La non stoechiométrie agit donc sur la précipitation du sulfate de baryum en modifiant les cinétiques
de nucléation et de croissance des précipités. Plus spécifiquement, en présence d’un exces de
sulfate, comme dans le cas du traitement par coprécipitation des effluents, la cinétique de nucléation
augmente faiblement tandis que la cinétique de croissance augmente fortement.

D’apres ces résultats, cela conduirait donc a la formation de particules plus grosses en présence d’un
excés de sulfate. Nous chercherons a vérifier I'influence des ions sulfates sur la précipitation du
sulfate de baryum dans nos conditions expérimentales.

2.5. Influence de la présence d’électrolytes en solution

Une des caractéristiques principales des effluents est leur force ionique élevée, avec une présence
importante de nitrate de sodium. Barnier (Barnier, 1998) estime que la concentration en NaNO; des
effluents est généralement comprise entre 5 et 450 g/L, soit entre 0,06 et 5,3 mol/L. Le traitement
par coprécipitation consistant a réaliser la précipitation dans l'effluent, ce parameétre doit
absolument étre pris en compte.

La présence d’un électrolyte en solution a deux conséquences majeures :

- le cation (ou anion) de I'électrolyte peut se substituer au cation (ou anion) accompagnant
I'ion SO,* (ou Ba*);

- la concentration de cet électrolyte va influencer directement les cinétiques de nucléation et
de croissance.

2.5.1. Influence de la nature du contre ion

Une étude détaillée de I'effet de la nature du contre ion a été effectuée par Aoun (Aoun, 1996). Pour
cela, des précipitations de BaSO, en conditions stcechiométriques ont été réalisées avec différents
sels de sulfate et de baryum. Il en ressort que la cinétique de croissance est peu influencée par la
nature du contre ion alors que la cinétique de nucléation est fortement impactée. Aoun (Aoun, 1996)
montre également que le contre ion a un effet sur la morphologie des cristaux.
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2.5.2. Influence de la force ionique

La présence de sels dans la solution diminue les coefficients d’activité des ions Ba’" et SO,* et
augmente donc la solubilité du BaSO,. Cette diminution des coefficients d’activité a pour
conséquence la diminution de la sursaturation (Lamer and Dinegar, 1951) et devrait donc favoriser la
production de cristaux de taille importante ; or I'expérience montre que c’est I'effet contraire qui se
produit.

He et al. (He et al., 1995) ont constaté une diminution du temps d’induction d’un facteur 8 quand la
concentration en NaCl passe de 0,2 x 10 4 0,5 mol/L. Or empiriquement, on observe que le produit
de la vitesse de nucléation et du temps d’induction est une constante pour un systeme de
concentrations données, donc la présence d’électrolytes augmente la cinétique de nucléation.

Grace a un suivi in situ de la précipitation par microscope a force atomique, Risthaus et al. (Risthaus
et al., 2001) ont observé que la vitesse de croissance est plus rapide dans un milieu salin. Selon les
directions de croissance, la vitesse peut étre multipliée par un facteur 5 a 10 quand la charge saline
du milieu passe de 0 a 0,75 mol/L en NaCl.

La présence d’électrolytes conduit donc a l'augmentation des cinétiques de nucléation et de
croissance.

3. LA COPRECIPITATION

Le phénoméne de coprécipitation peut étre décomposé en deux processus simultanés :

- Laformation de la phase solide héte (BaSQ,) par précipitation ;

- L’intégration dans celle-ci du composé présent a |'état de traces (Sr) dans la solution.
La Figure 10 illustre ces deux processus dans le cas de la coprécipitation du strontium par le sulfate
de baryum.

s0,”

o

Ba2+

N\

/ Cristal de Sr-BaSO,

Figure 10 : Schéma illustrant le phénomene de coprécipitation des ions Sr2* par le BaSO4

La synthese des connaissances sur la coprécipitation fait apparaitre deux approches : I'approche
thermodynamique qui permet de caractériser le systeme a I’équilibre ; et I'approche cinétique qui
caractérise I'incorporation du radioélément dans le précipité.
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3.1. Thermodynamique de la coprécipitation

Afin d’apporter une base théorique a la coprécipitation, des modeles thermodynamiques ont été
proposés afin de prévoir la partition d’'un composé entre solide et solution a partir des propriétés de
phase aqueuse et solide. L’approche thermodynamique de Lippmann (Lippmann, 1977) est la plus
utilisée d’autant plus qu’elle possede I'avantage de donner un formalisme graphique qui permet de
visualiser facilement les équilibres de phase. Ainsi les diagrammes de phase de Lippmann permettent
de mettre en évidence les différents états d’équilibre entre la phase solide et la phase liquide. Ces
états d’équilibre sont définis par des couples (composition de la phase solide/composition de la
phase liquide).

Le diagramme de Lippmann rassemble les courbes du solidus et du solutus. Pour cela, I'abscisse du
diagramme correspond a la fraction molaire en trace dans le solide pour la courbe du solidus, et a la
fraction molaire en trace dans la solution pour la courbe du solutus. L'axe des ordonnées représente
le produit de solubilité total a I’équilibre, noté XI1.,. Pour le systéeme BaSO,-SrSO,, le diagramme de
Lippmann est représenté sur la Figure 11. Ainsi sur cette figure, on peut lire qu’une solution
composée de 98%mol de strontium est en équilibre avec un solide contenant 2%mol de strontium.
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Figure 11 : Diagramme de Lippmann du systéeme BaS04-SrSO4 dans ’hypothése d’une solution
solide idéale (PKBaSO4 = -9,98 et PKsrso4 = -6,63)

Une solution dont la composition induit un produit de solubilité total se trouvant en dessous de la
courbe du solutus dans le diagramme de Lippmann est dite sous-saturée et ne conduit pas a la
formation de solide. Si XI1,, est au-dessus de la courbe du solutus alors un certain nombre d’états
d’équilibre sont possibles avec la phase solide. En tracant des lignes horizontales sur le diagramme, il
est possible de déterminer les différents équilibres thermodynamiques possibles entre solide et
solution. L'approche thermodynamique s’appuie donc essentiellement sur le rapport des produits de
solubilité des phases pures. Si la différence de solubilité entre les deux phases pures est grande, la
préférence thermodynamique va vers un enrichissement de la phase solide en le composé le plus
insoluble.

Cependant, I'approche de Lippmann n’est valable que si les deux substances précipitent séparément,
et que les sursaturations absolues des deux constituants sont positives. Si I'un des constituants a une
sursaturation négative, la coprécipitation se fait par adsorption sur la surface. C'est pourquoi nous
proposons d’utiliser le modéle de coprécipitation décrit dans la partie 4.2. pour notre cas.
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3.2. Approche cinétique de la coprécipitation

L'état thermodynamique est atteint lorsque tout le volume du cristal est en équilibre avec la solution
qui I'entoure. Or, dans le cas du traitement des effluents, la formation des particules de BaSO, est
réalisée trop rapidement pour que I'équilibre thermodynamique entre solide et solution soit atteint.
Ainsi, pour décrire les phénomenes intervenant lorsque la formation du précipité est rapide, les
aspects cinétiques sont fondamentaux.

La cinétique de formation de la phase hote est régie par les lois de nucléation et de croissance
cristalline. La cinétique de croissance cristalline influence I'incorporation de I'élément trace au sein
de la phase solide : la probabilité d’incorporation d’une trace est directement liée a la cinétique de
formation des couches successives de matiere a la surface du précipité. La cinétique de nucléation
détermine le nombre et donc la taille finale des cristaux : par conséquent, c’est elle qui fixe la surface
d’échange avec la solution.

Il est donc important de pouvoir maitriser ces cinétiques afin d’obtenir la meilleure surface
d’échange possible et de favoriser ainsi I'intégration du strontium dans la matrice BaSO,.

Plus la vitesse de nucléation est élevée, plus le nombre de cristaux est important. Plus la vitesse de
croissance est faible, plus les cristaux sont fins, ce qui maximise la surface d’échange spécifique. Les
conditions optimales pour le traitement des effluents correspondent donc a une cinétique de
croissance du sulfate de baryum faible couplée a une cinétique de nucléation élevée. En théorie, ces
conditions sont difficiles a obtenir puisque lorsque la sursaturation augmente, les cinétiques de
nucléation et de croissance augmentent également (cf. : équations (6)et (10)). L'étude des cinétiques
de nucléation et de croissance cristalline dans nos conditions expérimentales est donc cruciale afin
de maitriser le procédé de coprécipitation et de l'optimiser. Les méthodes expérimentales de
détermination des cinétiques sont décrites dans la partie 5. de ce chapitre.

4. LA COPRECIPITATION DU STRONTIUM PAR LE SULFATE DE BARYUM

Cette partie a pour but de synthétiser les différentes études de R&D menées sur le traitement par
coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum. Dans un premier temps, les expériences
étudiant l'influence des parametres physico-chimiques (pH, force ionique, non stcechiométrie) sont
présentées. Ensuite, les travaux de these de Pacary (Pacary, 2008) sont décrits de maniére
synthétique afin de servir de base a notre travail : la modélisation du systeme de coprécipitation est
explicitée, puis les dispositifs permettant d’améliorer le procédé continu de traitement chimique
sont présentés.

4.1. Influence des parametres physico-chimiques

4.1.1. Influence du pH et de la force ionique

Jonker (Jonker, 1976) montre que le pH n’a pas d’influence sur la coprécipitation du strontium par le
sulfate de baryum pour des valeurs comprises entre 5 et 10.
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En revanche, la force ionique du milieu a une influence trés importante sur la fraction de strontium
coprécipité. Dans le cas du traitement des effluents réels de I'usine de retraitement de La Hague,
Chauvet (Chauvet, 1988) montre que la fraction de strontium coprécipité chute avec la quantité de
nitrate présent en solution : comme le montre la Figure 12, cette fraction est supérieure a 99% pour
une concentration en nitrate inférieure a 1 mol/L et est inférieure a 97% pour une concentration de 3
mol/L. Du point de vue du procédé industriel, cela représente une chute importante de I'efficacité du
traitement.

0,995
0,99 *+

0,985 *
0,98
0,975
0,97
0,965
0,96 . .

Fracdon de Sr

coprécipire

[NOy (mol/L)

Figure 12 : Influence de la concentration en nitrate sur la fraction de strontium coprécipité par
BaSO, lors d’un traitement sur effluent réel de La Hague

4.1.2. Influence de la non steechiométrie

En introduisant des cristaux de BaSO, préformés, Cohen et Gordon (Cohen and Gordon, 1961)
observent une nette augmentation de la quantité de strontium coprécipité lorsqu’un excés de sulfate
est présent. lls montrent qu’au contraire, un exces de baryum est tres défavorable. L’effet de la non
stoechiométrie a été démontré lors de la mise au point du traitement des effluents liquides
radioactifs. Ainsi, Theret (Theret, 2000) cite les expériences de Chauvet et Berton (Chauvet and
Berton, 1968) qui montrent I'effet du rapport stoechiométrique entre baryum et sulfate sur la
décontamination d’un effluent nitrique dopé en strontium. Leurs résultats sont présentés sur la
Figure 13.
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Figure 13 : Evolution de la quantité de strontium coprécipité en fonction du rapport molaire
[Ba*]/[SO2]
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Ces résultats montrent qu’un excés de baryum est néfaste a I'incorporation du strontium. Un exces
de sulfate supérieur a 3 (rapport [Ba®*1/[SO.”] inférieur a 0,3) permet de coprécipiter plus de 99% du
strontium présent initialement. Ainsi, le rapport [SO,%]/[Ba*'] généralement recommandé est
compris entre 2,7 et 4,7 (Theret, 2000).

Il existe une corrélation entre ces observations et le potentiel Zéta { des particules de sulfate de
baryum. Le potentiel  correspond a la charge que la particule acquiert grace aux ions qui I'entourent
quand elle est en solution. L'effet de I'excés de sulfate sur le potentiel £ des particules de BaSO, a été
mis en évidence par Kucher et al. (Kucher et al., 2006). Les auteurs mesurent le potentiel { des
particules formées en présence de différents excés de sulfate ou de baryum (cf. : Figure 14).

30
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0 |
g - . e baryum
& . X
10 hd 1 1 1 1 1 111 1 1 1 1 1 1 11
0,1 1 10

Rapport [Ba*']/[SO,”]
Figure 14 : Evolution du potentiel £ en fonction du rapport molaire [Ba2*]/[SO4?]

Kucher et al. (Kucher et al., 2006) montrent que les particules de BaSO, formées par mélange des
réactifs en quantités stoechiométriques ou en présence d’un exces de baryum conduit a un potentiel
de surface positif. En présence d’un excés de sulfate, le potentiel £ est proche de 0 pour un faible
exceés (rapport [Ba®*]/[SO,>] compris entre 0,5 et 1) puis devient de plus en plus négatif quand I’excés
de sulfate augmente.

Pour expliquer le fait qu’un excés d’ions baryum conduit a un potentiel { trés positif, Eble (Eble,
2000) met en évidence que I'affinité des ions baryum pour la surface de BaSO, est plus grande que
celle des ions sulfate. L’analyse conjointe de la Figure 13 et de la Figure 14 montre qu’un potentiel
négatif est favorable a la coprécipitation d’'une quantité importante de strontium.

4.2. Modélisation de la coprécipitation du strontium par le sulfate de
baryum

Le travail de thése de Pacary (Pacary, 2008) a permis d’élaborer un modéle de coprécipitation
permettant de calculer la quantité de strontium coprécipité lors de la formation d’'une population de
cristaux dans des conditions données. Cette modélisation prenant en compte les caractéristiques de
formation de la population de cristaux a été congue a partir du formalisme du bilan de population.
Dans cette étude, le phénomeéne de coprécipitation est assimilé a une adsorption d’'un composé
présent en faible concentration sur un cristal en formation. Une fois a l'interface solide/liquide, le
composé trace est directement incorporé. Il n’y a donc pas d’accumulation du composé trace dans la
couche limite autour des cristaux.
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Le systéme modele est donc un adsorbant dont la surface est continuellement renouvelée par des
apports de phase adsorbante. Selon la vitesse de croissance des particules, deux hypothéses sont
envisageables :

- soit I'équilibre d’adsorption est atteint avant qu’une nouvelle couche de phase adsorbante se soit
formée a la surface du cristal, c’est-a-dire que la concentration en élément trace a la surface du
solide est liée a la concentration en solution selon la loi de Langmuir ;

- soit I'équilibre d’adsorption n’est pas atteint et la concentration en composé trace a la surface des
cristaux est inférieure a celle d’équilibre.

4.2.1. Adsorption a la surface d’un cristal en formation

4.2.1.1.  Adsorption plus rapide que la croissance du cristal

Soit Tr, la concentration en composé trace adsorbé par unité de surface de cristal. Dans la mesure ou
la concentration de ce composé est faible, I'isotherme d’adsorption de Langmuir prise dans sa partie
linéaire est utilisée pour relier Tr; a la concentration de I'élément trace en solution Tr a I'équilibre.
Cette équation est la suivante :

Tr,=K'Tr (15)

Ou k’ est une constante (en m?’“quide/mzso.ide).

Supposons que le cristal soit constitué de couches superposées et que la surface du cristal soit plane
comme représentée sur la Figure 15.

/ \ 173 Nombre de

i couches de
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Figure 15: Schéma représentant un cristal de sulfate de baryum en formation ou des ions
strontium sont incorporés

Dans ces conditions, si la répartition du composé trace est uniforme dans le cristal, alors la
concentration en élément trace dans la phase solide Tr. peut s’exprimer en fonction de la
concentration en composé trace a la surface du solide Trs par I'intermédiaire du nombre de couches

de BaSO, par métre dans la phase hoéte :

1/3 1/3

' P
Trs=k NAMC

c c

p
Trc= NA MC

Tr (16)

Ou:

Trc est la concentration en composé trace dans la phase solide (mol.m?) ;
Trsest la concentration en composé trace a la surface du solide (mol.m?);
N, est le nombre d’Avogadro (6,022.10% mol™) ;

p. est la masse volumique de la phase adsorbante (kg.m™) ;

M  est la masse molaire de la phase adsorbante (kg.mol™).
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Les propriétés de la phase solide formée sont supposées ne pas étre influencées par la faible
guantité de composé trace incorporé. Or pour tenir compte de la tortuosité de surface des cristaux,
un facteur correctif noté 7, est introduit. Finalement, I'équation reliant la concentration en élément
trace dans la phase solide et la concentration dans la solution a I’équilibre est la suivante :

1/3
. P
Tr.=k'r,| N,=—==| Tr 17
c Ts( A M J ( )

C

13
Posons: k = k'rs(NA I\/;C J en Miiquide/M’solige (18)

C

Une relation linéaire est alors obtenue entre la concentration en composé trace dans le cristal Tr, et
la concentration en solution Tr :

Tr. =KTr (19)

Le parameétre k peut donc étre interprété comme un coefficient de partage du composé trace entre
solide et solution.

4.2.1.2.  Adsorption plus lente que la croissance du cristal

Supposons maintenant que I’équilibre d’adsorption ne soit pas atteint avant qu’une nouvelle couche
de matiére se forme a la surface des cristaux. Selon le modele de Nernst (Nernst, 1891), il existe alors
une couche limite a la surface des cristaux dans laquelle la concentration en trace est plus faible que
dans la solution (cf. : Figure 16). Notons la concentration en trace a l'interface solide-liquide Tr,.
Dans ce cas, la loi d’adsorption s’exprime en fonction de la concentration dans la couche limite, soit :

Tr, =KTr, (20)
Cristal “.
Tr. Couche | Bulk
limite /
/ Tr
Trin II

Figure 16 : Représentation schématique de la couche limite a la surface des cristaux dans le cas
ou le systéme n’est pas a ’équilibre d’adsorption

4.2.2. Le bilan de population

Le bilan de population consiste a exprimer la variation de la distribution de taille des particules.
Plusieurs définitions de la distribution de taille peuvent étre rencontrées. Dans cette étude, c’est la
distribution de taille en nombre notée W(L) qui est utilisée. Le produit W(L).dL représente le nombre
de particules de taille comprise entre L et L+dL par unité de volume dans le réacteur.
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Le schéma de la Figure 17 présente les différentes contributions prises en compte dans le bilan de
population.

Entrée de cristaux de
taille comprise entre L et
L+dL

Croissance des particules
de taille inférieure a L

Sortie de cristaux de
taille comprise entre L et
L+dL

Croissance des particules
(taille supérieure a L+dL)

Classe de particules de

taille comprise entre L et
L+dL

Agrégation de particules Agrégation de particules

Brisure de particules Brisure de particules

Figure 17 : Schéma représentant les différentes contributions a la classe de particules de taille
comprise entre Let L+dL

Le bilan de population s’écrit de la maniére suivante (Villermaux, 1995) :

1o(y-V) oly-G) Qs ws-Qc-
vV (\lét )+ (\l(’;l_ )+QS WSVQE e =1y -8(L— Loy )+ Ra — Rg (21)

Q; est le débit volumique d’introduction de la suspension contenant les cristaux (m>.s™) ;

W((L,t) est la distribution de taille en nombre des cristaux contenus dans le flux d’entrée (m™*.m?) ;

Qs est le débit volumique du flux de sortie de suspension (m*.s™) ;

W((L,t) est la distribution de taille en nombre des cristaux contenus dans le flux de sortie (m™.m?) ;

V est le volume de suspension dans le dispositif (m°) ;

G(L) est la vitesse de croissance cristalline linéaire (m.s™) ;

Ra(L,t) est la distribution des vitesses d’agrégation (m™*.m>s");

R4(L,t)-dL est le nombre de particules de taille comprise entre L et L+dL créées par agrégation par
unité de temps et de volume ;

Rs(L,t) est la distribution des vitesses de brisure (m™.m>.s) ;

Rs(L,t)-dL est le nombre de particules de taille comprise entre L et L+dL créées par brisure par unité
de temps et de volume;

ry(t) est la vitesse de nucléation (m>.s™) ;

L. est la taille d’un nucléi de taille critique (m) ;

J(L-L.;) est la fonction delta de Dirac.

4.2.3. Résolution et validation du modeéle

L'application du modele de coprécipitation au traitement en réacteur continu et en réacteur fermé
donne les équations (22) et (23) suivantes, a I'état hors équilibre (Pacary, 2008).
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En réacteur continu, hors équilibre :

Tr 1
—= (22)
Tr.

- L LIZ ,
1+3kg, | [ T dL’ [W(L)dL
¢skd (L')
Ou:
Tr est la concentration en élément trace en sortie du réacteur (mol.m?) ;

Tre est la concentration initiale en élément trace dans le réacteur (mol.m?) ;
k est la constante de coprécipitation définie par I'’équation (18) (m3|iquide/m350|ide)-

Cette équation (22) permet de calculer la concentration résiduelle en composé trace dans les
conditions d’adsorption hors équilibre.

En réacteur fermé, hors équilibre :

Tr(t) t| o= o  G(Lt)
Inf_—3k¢vjo [ L e (L, t)dL [dt (23)
¢skd(L’t)

Cette équation (23) est applicable pour tous les systemes fermés.

La résolution du modele de coprécipitation peut étre effectuée indépendamment de la résolution du
bilan de population. Comme le montre I'’équation (22) dans le cas du réacteur continu en régime
permanent, la distribution de taille et la vitesse de croissance étant des constantes, le calcul de la
concentration en composé trace est direct par intégration sur la taille des cristaux. En revanche,
comme le montre I'équation (23) dans le cas du réacteur fermé, pour déterminer la concentration en
composé trace a un instant t, il est nécessaire de connaitre I’historique de formation de la population
de cristaux entre O et t afin de pouvoir réaliser I'intégration temporelle. Un modéle a également été
développé en réacteur semi-fermé en tenant compte de la variation du volume due a l'injection du
réactif. Seule une solution numérique existe afin de résoudre le systeme d’équations différentielles
obtenu.

Afin de valider le modele, celui-ci a été appliqué a la coprécipitation du strontium par le sulfate de
baryum dans les conditions de concentrations industrielles utilisées sur I'usine STE3 de La Hague. Les
deux mises en ceuvre classiques de traitement ont été testées : réacteur continu (utilisé a La Hague)
et réacteur semi-fermé (utilisé sur la STEL de Marcoule).

Pour chacune des mises en ceuvre de traitement, les lois cinétiques de nucléation et de croissance
cristalline du sulfate de baryum proposées par Aoun (Aoun, 1996) ont été utilisées. Les résultats
obtenus montrent que la modélisation permet d’identifier I'influence des paramétres de procédé sur
la quantité de strontium coprécipité. Les résultats des simulations sont comparés aux observations
expérimentales menées dans les mémes conditions. Les parametres étudiés sont le temps de
passage (pour le réacteur continu), le temps d’injection (pour le réacteur semi-fermé), la puissance
dissipée par agitation et la quantité de sulfate de baryum produite.
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4.2.3.1. Réacteur continu

En réacteur continu, le modele montre que l'efficacité de décontamination est améliorée quand le
temps de passage augmente dans le réacteur. Ceci est di a une diminution de la sursaturation avec
le temps de passage entrainant ainsi une diminution de la vitesse de croissance des précipités.
L'étude expérimentale a également mis en évidence une amélioration de I'efficacité de traitement,
ainsi qu’une chute de la vitesse de croissance avec le temps de passage. Cependant, une évolution
linéaire du facteur de décontamination en fonction du temps de passage est observée
expérimentalement, ce qui n’est pas le cas avec le modele. L’asymptote d’efficacité mise en évidence
par le modele n’est approchée qu’en I'absence de nitrate de sodium dans |'effluent. En effet, la
présence de cet électrolyte augmente la vitesse de croissance du précipité et atténue également les
charges de surface indispensables au transfert du strontium vers l'interface liquide/solide. L'écart
entre le modele et les expériences est donc principalement da a l'utilisation des cinétiques d’Aoun
(Aoun, 1996) qui ont été déterminées sans présence de nitrate de sodium. Dans notre étude, il sera
nécessaire de déterminer les cinétiques de nucléation et de croissance du BaSO, dans un milieu
NaNO; représentatif des effluents réels.

D’aprés le modeéle, 'amélioration du transfert de matiére par augmentation de la puissance dissipée
par agitation permet de diminuer légérement la vitesse de croissance des cristaux. Cela conduit donc
a une faible amélioration de I'efficacité de traitement. Toutefois, I'expérience montre un impact de
I"agitation plus important que celui prévu par le modeéle. Ces observations expérimentales ne sont
pas interprétées pour le moment.

Dans le cas du réacteur continu, le modele prévoit une relation linéaire entre la quantité de BaSO,
produit lors du traitement et le facteur de décontamination. Cette évolution linéaire est confirmée
par les expériences. Ce résultat montre que la quantité de BaSO, fixe les performances de
décontamination, la variation de la vitesse de croissance des particules étant négligeable.

Solution

de
! Ba(NO;),

Effluent synthétique
contenant les ions
sulfate a pH 9

Figure 18 : Schéma représentant le fonctionnement du réacteur en mode continu
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4.2.3.2.  Réacteur semi-fermé

En réacteur semi-fermé, les simulations mettent en évidence une amélioration de Ia
décontamination en strontium lorsque la solution de nitrate de baryum est introduite lentement.
Lorsque la puissance dissipée par agitation est augmentée, le modéle prévoit une trés faible
amélioration de I'efficacité de décontamination. Dans les deux cas, cela s’explique par une
diminution de la vitesse de croissance cristalline modérée. Lors des expériences dans les conditions
de référence simulant les conditions industrielles de La Hague, le temps d’injection de la solution de
nitrate de baryum et la puissance dissipée par agitation n’ont aucune influence sur la concentration
résiduelle en strontium. La quantité de sulfate de baryum formée a été réduite afin de diminuer
|'efficacité du procédé et de confirmer ces évolutions expérimentales. Ainsi, dans ces nouvelles
conditions de traitement plus défavorables a la coprécipitation, I'augmentation du temps d’injection
entraine une diminution de la concentration résiduelle en strontium. Cette observation est conforme
au modele d’un point de vue qualitatif. Aucune influence de la puissance dissipée par agitation n’a
été observée, tandis que le modéle prévoit une légere amélioration du facteur de décontamination.

D’autre part, la variation de la concentration en strontium n’est pas linéaire en fonction de la
quantité de BaSO, précipitée, comme observé en réacteur continu. La concentration en strontium
suit qualitativement une loi exponentielle inverse en fonction de la surface développée par la
population de cristaux. Ce résultat est confirmé expérimentalement.

Solution de
Ba(NO3),

Effluent synthétique contenant

> les ions sulfate a pH 9

Figure 19 : Schéma représentant le fonctionnement du réacteur en mode semi-fermé
4.2.3.3.  Bilan

De maniere générale, un bon accord qualitatif est obtenu entre le modele et les expériences. Seule la
forte influence de la vitesse d’agitation observée en réacteur continu n’est pas expliquée par le
modele. La modélisation proposée a permis de mettre en évidence qu’une diminution de la vitesse
de croissance est favorable a la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum. Le modele
prouve que le réacteur semi-fermé permet une meilleure décontamination que le réacteur continu.
Les expériences confirment ce résultat puisque le réacteur semi-fermé permet d’atteindre un facteur
de décontamination 5 fois plus élevé que le réacteur continu. Cela est di a une vitesse de réaction
plus rapide en réacteur semi-fermé en raison de la plus forte concentration en strontium initiale.
Ainsi, le réacteur semi-fermé est actuellement la meilleure configuration de traitement industriel.
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4.3. Optimisation du traitement continu

Des améliorations permettant d’augmenter I'efficacité du traitement continu ont été étudiées. Suite
a I'élaboration du modeéle et a sa validation expérimentale, les observations et interprétations
dégagées permettent de définir les conditions optimales de traitement. Il faut que la phase solide
possede une surface d’échange importante avec la solution, suite a une vitesse de nucléation élevée
ainsi qu’une vitesse de croissance faible.

Afin de limiter la quantité de solide générée par le procédé, il est donc intéressant de recycler le
BaSO, formé. En réacteur continu classique, dans les conditions opératoires simulant le traitement
industriel de La Hague, la concentration en sulfate de baryum est de 4,49 g.L’l, d’ol une surface
d’échange modérée. Afin d’augmenter cette surface d’échange, la solution la plus pertinente est
d’effectuer un recyclage du solide. Ainsi la concentration en solide est tres élevée, entre 150 et 200
g.L?, ce qui permet d’atteindre des bonnes efficacités de décontamination en strontium. Il est donc
possible d’atteindre le méme facteur de décontamination qu’en réacteur continu mais avec une
guantité de BaSO, produite plus faible, ce qui est trés intéressant d’un point de vue industriel.

Dans cette optique, trois dispositifs ont été testés avec succés (Pacary, 2008). Ces dispositifs
présentent des atouts de taille pour un traitement optimisé des effluents et ont d’ailleurs fait I'objet
d’un brevet (Pacary et al., 2008).

4.3.1. Lerecyclage de BaSO,

Le dispositif expérimental comprend un réacteur continu et un décanteur en série disposés de telle
maniere que la suspension issue de la surverse du réacteur soit acheminée par gravité vers le
décanteur, comme illustré sur la Figure 20.

Réactif

Effluent

Décanteur

> Surnageant

décontaminé

v

Soutirage des
Recyclage des boues

Réacteur
boues

Figure 20 : Schéma du traitement continu avec recyclage

Le procédé possede deux avantages principaux. D’une part, 'augmentation de la quantité de
particules solides dans le réacteur, du fait de I'injection de solide en provenance du décanteur, a
pour conséquence une augmentation de la quantité d’éléments radioactifs captés : une amélioration
de I'efficacité du procédé d’un facteur 4 est observée par rapport au procédé sans recyclage. Le
procédé continu avec recyclage atteint ainsi la méme efficacité que le réacteur semi-fermé qui est la
meilleure configuration de traitement industriel. D’autre part, le recyclage du solide permet une
diminution de la quantité de boues produites en réduisant la quantité de réactif utilisé.
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4.3.2. Leréacteur a lit fluidisé

Un procédé effectuant un recyclage total du solide a été testé par Cohin et al. (Cohin et al., 2007) : il
s’agit du réacteur a lit fluidisé. Le procédé de coprécipitation du strontium avec le sulfate de baryum
dans ce type de réacteur permet d’atteindre une efficacité intermédiaire entre procédé continu et
semi-fermé pour une méme quantité de BaSO, produit par m* d’effluent. Les avantages majeurs du
lit fluidisé sont son faible encombrement, son fonctionnement parfaitement continu une fois le lit de
solide constitué, et surtout la trés bonne séparation solide/liquide qu’il assure. Le procédé est
représenté sur la Figure 21 suivante.

Réactif
» Surverse
Décanteur
\
y
Lit fluidisé
v
Soutirage des boues
Effluent
v

Figure 21 : Schéma du réacteur a lit fluidisé

4.3.3. Leréacteur/décanteur

Une derniére configuration a été étudiée afin d’optimiser le traitement: il s’agit du
réacteur/décanteur fonctionnant sur le principe du lit fluidisé. Ce dispositif est constitué de deux
zones. La partie inférieure est un réacteur agité et chicané ou I'effluent et la solution de nitrate de
baryum sont introduits. La partie supérieure (décanteur) a pour fonction de réaliser une séparation
solide/liquide. Un schéma du réacteur/décanteur est présenté sur la Figure 22. Un dispositif similaire
a été utilisé avec succes par Pastor et al. (Pastor et al., 2008; Pastor et al., 2010) pour précipiter les
phosphates sous forme de struvite. L’application visée est le traitement des eaux usées des stations
d’épuration.

Le réacteur/décanteur est un dispositif compact permettant de traiter de maniére efficace des
débits d’effluents importants. Le réacteur/décanteur permet d’atteindre une efficacité supérieure a
celle du procédé semi-fermé. Cependant, des études sont nécessaires pour optimiser son
fonctionnement et également modéliser son comportement, ce qui est précisément I'objet de cette
thése.
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Réactif Effluent

—)  SUrnageant

-

Décanteur

Réacteur

X Soutirage des boues
v

Figure 22 : Schéma du réacteur/décanteur

5. METHODES EXPERIMENTALES DE DETERMINATION DES CINETIQUES

Il est indispensable d’étudier les cinétiques de nucléation et de croissance dans les conditions
expérimentales du procédé industriel afin de rendre le modéle de coprécipitation le plus proche
possible de la réalité. En effet, aucune étude n’a été réalisée en milieu salin NaNO; 0,5 mol/L. De
plus, les études d’Aoun (Aoun, 1996) ont été réalisées en milieu extrémement dilué entre 0,375.10°
et 1,5.10 mol/L de BaSO,, tandis que dans les conditions du procédé, la concentration en BaSO, est
de I'ordre de 20.10mol/L.

L'étude des mécanismes de précipitation est complexe en raison de la rapidité et de la simultanéité
des phénomenes. Plusieurs méthodes expérimentales de détermination des cinétiques de
précipitation existent dans la littérature et peuvent étre classées en deux catégories : les méthodes
phénoménologiques et les méthodes simultanées. Une description de ces méthodes est effectuée
afin de pouvoir choisir la plus adaptée a notre étude.

5.1. Méthodes phénoménologiques

Les méthodes phénoménologiques consistent a isoler les différents mécanismes afin de les étudier
séparément. Elles imposent des conditions expérimentales strictes, mais I'exploitation des résultats
est simplifiée et fiable.

5.1.1. Etude de la nucléation primaire seule

5.1.1.1.  Détermination du temps d’induction

Une premiere approche simplifiée consiste a mesurer le temps d’induction. Rapide et facile a mettre
en ceuvre, cette méthode présente 'avantage de fournir des informations sur la cinétique de
nucléation. Le temps d’induction représente le temps écoulé entre [|'établissement de la
sursaturation et I'apparition des premiers germes. En pratique, il est difficile a mesurer a cause de
son caractéere subjectif. C'est pourquoi expérimentalement, il correspond au temps écoulé entre le
moment de mélange des réactifs et le moment ou la solution se trouble (apparition des premiers
cristaux observables).
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D’un point de vue analytique, les temps d’induction peuvent étre mesurés visuellement (a I'ceil nu),
par turbidimétrie ou encore par dispersion de la lumiére. La mesure du temps d’induction dépend
fortement de la sensibilité de I'appareil de mesure, mais également de la pureté de la solution, ce qui
peut fausser les cinétiques de nucléation obtenues.

Le temps d’induction peut s’exprimer en fonction de la sursaturation par la relation suivante :

ting = Aind EXp (24)

B
(In S)2
OU A4 est une constante et B le paramétre cinétique de la nucléation primaire.

Le tracé du graphe In(t;,q) en fonction de 1/(InS)? conduit généralement a une rupture de pente qui
délimite les deux domaines de prépondérance des mécanismes de nucléation primaire homogéne et
primaire hétérogéne.

Cette méthode qualitative ne permet pas de déterminer une loi cinétique avec précision. Elle ne sera
donc pas utilisée pour notre étude.

5.1.1.2. Utilisation d’un tube de nucléation

By

La rapidité de la nucléation implique une forte sensibilité a I'état de mélange. Pour des essais
expérimentaux, un des premiers probléemes a résoudre est donc de s’affranchir de cette influence du
mélange. Pour des temps d’induction tres courts, inférieurs a la seconde (ce qui est tres souvent le
cas en précipitation), le temps nécessaire a la mise en contact intime des réactifs par les méthodes
classiques de mélange, est du méme ordre de grandeur, voire plus long, que le temps d’induction. Il
est donc indispensable d’utiliser d’autres techniques que les agitateurs traditionnels afin d’assurer
une mise en contact des réactifs extrémement rapide.

Pour cela, en 1969, Nielsen, pionnier dans I'étude des cinétiques de nucléation, propose une
méthode de type « stopped-flow » (Nielsen, 1969). Le principe du montage développé par Nielsen
pour la détermination des cinétiques de nucléation est présenté sur la Figure 23. Deux réservoirs,
contenant les réactifs de précipitation, sont reliés a un systéme sur ressort, permettant d’injecter
simultanément les réactifs dans un tube de nucléation, ou ils sont mélangés trés rapidement. La forte
sursaturation ainsi créée dans le tube déclenche le processus de nucléation primaire. Le mélange est
aussitot dilué dans un grand volume agité de facon a faire chuter la sursaturation pour stopper la
nucléation. Le temps de nucléation correspond donc au temps écoulé entre la mise en contact des
réactifs et la dilution. Au sein du volume de dilution, les conditions doivent permettre la croissance
des germes afin de rendre leur détection possible, tout en évitant les phénomenes de nucléation et
d’agglomération. Pour cela, I'ajout d’un agent dispersant peut étre recommandé. A la fin de
I’expérience, le nombre de cristaux formés dans le tube de nucléation est obtenu a I'aide d’'un
granulometre.

La vitesse de nucléation ry est déterminée expérimentalement par la relation (25) :
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' N (25)

tu betexp

Ou N : nombre de germes formés ; Vi, : volume du tube de nucléation ; t,,, : temps de I'expérience.

Ressort

Pots
d'alimentation

. Réservoirs .

Tube de nucléation .

- Volume de dilution
s0us agitation

Figure 23 : Principe du montage pour la détermination de la cinétique de nucléation

Cette méthode « stopped-flow » est encore largement plébiscitée dans la mesure ou I'utilisation d’un
tube de nucléation permet de s’affranchir des phénoménes de micromélange, et également de
contréler la sursaturation et la vitesse de nucléation. Pour étudier la nucléation de la précipitation
oxalique, un montage inspiré de celui de Nielsen a été concu et réalisé dans le cadre des travaux de
these d’Andrieu (Andrieu, 1999). Ce montage a également été utilisé avec succés pour déterminer la
cinétique de nucléation primaire au cours de la coprécipitation de solutions solides d’oxalates
d’actinides (Parmentier, 2012).

Cette méthode est intéressante, mais elle couvre des gammes de sursaturation trés élevées, ce qui
n‘est pas le cas en réacteur continu. En effet, en réacteur continu, la sursaturation au sein du
réacteur est égale a la sursaturation de sortie, donc trés faible. Afin d’étre représentatif des
conditions industrielles et du typé de procédé mis en ceuvre, cette méthode ne pourra pas étre
appliguée dans notre cas. Une méthode simultanée sera donc privilégiée pour déterminer a la fois la
cinétique de nucléation et de croissance cristalline du sulfate de baryum (cf. : partie 5.2).

5.1.2. Etude de la croissance cristalline seule

L'approche expérimentale de la croissance cristalline dépend de I'information recherchée. Les études
fondamentales et I'observation des changements de forme des cristaux se font a partir d’un seul
cristal, isolé et fixé dans une cellule de croissance. Cependant, pour I'acquisition de grandeurs
moyennes qui interviennent dans le dimensionnement et la modélisation des réacteurs industriels,
I’étude doit porter sur un échantillon de cristaux.
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5.1.2.1.  Etude d’un seul cristal fixé

De nombreuses informations peuvent étre obtenues par I'étude d’un seul cristal fixé. En effet, il est
possible d’observer la structure des surfaces et de suivre leurs évolutions au cours de la croissance,
de mesurer la masse et la densité du cristal, de déterminer la cinétique de croissance de chacune des
faces. Chaque face étant caractérisée par son propre taux de croissance, il est difficile de corréler ces
vitesses au taux de croissance global du cristal. Celui-ci peut s’obtenir par gravimétrie, en pesant
individuellement le cristal et en enregistrant I'augmentation de son poids au cours du temps. Pour
cela, une microbalance a quartz peut étre utilisée (Breuner, 2005). Par contre, I'expérience doit étre
répétée sur un tres grand nombre de cristaux de facon a obtenir une valeur moyenne représentative
du taux de croissance global.

5.1.2.2. Etude d’un échantillon de cristaux

Une autre méthode consiste a étudier un échantillon de cristaux de granulométrie initiale connue. La
croissance est alors suivie par I’évolution de la concentration en solution. Cette technique suppose
que la surface totale des cristaux reste constante au cours de I'expérience, la quantité de croissance
étant négligeable devant la charge cristalline initialement introduite. Pour des systémes lents, le suivi
peut se faire par prélevements d’échantillons réguliers, mais pour des cinétiques rapides, le
processus de croissance doit étre suivi en continu. La simplicité du traitement mathématique des
résultats expérimentaux représente I|'avantage majeur de cette méthode. Cependant, cette
technique ne permet pas d’obtenir d’informations sur les processus de croissance, mais estime
seulement la valeur moyenne de la croissance cristalline.

Cette méthode a été développée par Andrieu (Andrieu, 1999) lors de sa these concernant I'étude
cinétique de la précipitation oxalique. Elle a ensuite été reprise pour déterminer la cinétique de
croissance du carbonate de baryum (Salvatori et al., 2002a), celle de I'acide L-glutamique (Linderberg
and Mazotti, 2008) et celle de la coprécipitation oxalique (Parmentier, 2012).

5.2. Méthodes simultanées

Les méthodes simultanées permettent d’étudier les différents processus au cours d’'une méme
expérience. La détermination simultanée des cinétiques de nucléation et de croissance se fait grace a
la résolution numérique du bilan de population couplée a une détermination des parametres
cinétiqgues du systeme. L'inconvénient majeur de ces méthodes provient d’une optimisation
numérique délicate du fait du nombre important de parameétres libres qui entrent en jeu. Ces
méthodes peuvent s’appliquer a partir d’expériences en réacteur ouvert (mode continu) ou en
réacteur fermé (mode « batch »).

5.2.1. En mode continu

En fonctionnement continu, I'établissement du régime permanent est difficile et colteux a cause des
guantités importantes de matiere consommée. Cependant, la détermination des lois cinétiques est
relativement simple car les différentes conditions opératoires ne varient pas au cours du temps, ce
qui simplifie la résolution des équations du bilan de population et de conservation de matiere.

L'intégration du bilan de population pour un réacteur continu parfaitement agité en régime
permanent conduit a la relation (26) :
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r L

Yo (L) =2-ep(——) (26)
° G Gr

Ou:

Y est la distribution de taille en nombre des cristaux ;

L est la taille caractéristique des cristaux ;

ry est la vitesse de nucléation ;

G est la vitesse linéaire de croissance cristalline.
Le tracé de In'W; en fonction de L permet donc d’obtenir les lois cinétiques du systéme.

Matynia et al. (Matynia et al.,, 2005) ont étudié la précipitation du sulfate de baryum dans un
cristallisoir MSMPR (Mixed Suspension Mixed Poduct Removal). Les cinétiques de nucléation et de
croissance ont été estimées par le modele de Rojkowski en utilisant la distribution de taille des
cristaux et en supposant la croissance dépendante de la taille des cristaux.

Cette méthode simultanée et facile a mettre en ceuvre est celle retenue pour cette étude. Des essais
en réacteur continu couplés a une analyse granulométrique vont ainsi nous permettre de déterminer
les cinétiques de précipitation du sulfate de baryum dans les conditions du procédé industriel.

5.2.2. En mode « batch »

Les expériences en réacteur fermé sont plus simples a mener et moins colteuses qu’en réacteur
ouvert car les quantités de matiére ainsi que le temps de travail sont moins importants. Cependant,
la résolution des équations régissant le processus discontinu pose un vrai probleme a cause de
I’évolution des conditions opératoires. Les méthodes de mesure peuvent se fonder soit sur la
diminution de la sursaturation en solution, soit sur la distribution de taille des cristaux ou bien sur les
deux simultanément (Aoun, 1996).

5.2.2.1. A partir du profil de désursaturation

Plusieurs auteurs ((Palwe et al., 1985), (Garside et al., 1982)) ont essayé de déterminer les lois
cinétiques de précipitation a partir des mesures du profil de désursaturation de la solution en
fonction du temps en régime discontinu. Généralement, ces auteurs réalisent un lissage de ce profil,
puis une estimation des parametres cinétiques par optimisation non linéaire. Différentes méthodes
numériques d’optimisation sont utilisées sans souvent présenter explicitement les procédures de
calcul.

5.2.2.2. A partir de I'analyse granulométrique

Tavare et Garside (Tavare and Garside, 1986) ont développé la méthode des moments permettant
d’éviter la complexité de la résolution du bilan de population. L'intérét de cette méthode est
d’identifier simultanément les lois cinétiques de nucléation et de croissance cristalline a partir de
I"analyse granulométrique lors d’une précipitation en mode batch. Le moment d’ordre k my(t) de la
distribution de taille en nombre est défini par :

m, (1) = P (L, HdL (27)
0
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Les moments des fonctions de distribution de taille expérimentale sont connus a deux instants
différents t, et t,=t;+At, avec un intervalle de temps At relativement faible pour pouvoir supposer
que les vitesses de nucléation et de croissance cristalline ont peu varié et sont égales a leurs valeurs
moyennes, ry et G respectivement. A partir du bilan de population pour un cristallisoir parfaitement
agité, en absence de brisure et d’agglomération et en supposant la vitesse de croissance
indépendante de la taille des cristaux, ces vitesses sont reliées aux moments par les relations
suivantes :

— mo (tz)_mo(tl) ot G = ml(tZ)_ml(tl) _ mz(tz)_mz(tl)
At m,At 2m, At

N (28)

Selon Tavare et Garside (Tavare and Garside, 1986), cette méthode est peu sensible aux fluctuations
observées sur les données expérimentales, mais dépend essentiellement de la méthode numérique
utilisée pour calculer les différents moments. La méthode des moments a été utilisée lors de
nombreuses études cinétiques ((Mignon et al., 1996), (Salvatori et al., 2002b), (Barbier et al., 2009)).
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CHAPITRE III : SYNTHESE DES CONNAISSANCES SUR LA
DECONTAMINATION DU CESIUM PAR LE PPFeNi

Ce chapitre a pour objectif de faire un état de I'art sur la décontamination du césium par le PPFeNi,
précipité préformé de ferrocyanure mixte de nickel et de potassium. Une premiére partie permettra
de faire la synthese sur I'ensemble des adsorbants organiques et minéraux utilisés pour la
décontamination des effluents nucléaires chargés en césium 137. Une fois le PPFeNi situé dans son
contexte, le phénomene colloidal est décrit puisque le PPFeNi forme une solution colloidale
constituée de fines particules en suspension. Le phénoméne de sorption a l'interface liquide/solide
est ensuite détaillé ainsi que les mécanismes mis en jeu. De plus, les modeles utilisés pour les études
de cinétique et d’isotherme de sorption sont présentés. Le mode de synthése et les propriétés du
PPFeNi sont présentés dans une derniére partie.

1. LES DIFFERENTS ADSORBANTS UTILISES POUR LA DECONTAMINATION DU
CESIUM 137

Il existe un grand nombre d’échangeurs ioniques, organiques et minéraux, qui peuvent étre utilisés
pour décontaminer des effluents radioactifs chargés en césium 137. Le but de cette partie est de
faire un état de l'art des échangeurs existants. La plupart de ces échangeurs et de leurs
caractéristiques sont décrits dans la littérature. AREVA et le CEA ont également mené des essais de
R&D sur ces différents matériaux, notamment suite a I’accident nucléaire de Fukushima (Barré et al.,
2011a).

1.1. Lesrésines organiques

Pour décontaminer les effluents de piscine ou les eaux de circuit primaire des centrales nucléaires,
des procédés en colonne avec des résines échangeuses d’ions sont utilisés depuis de nombreuses
années (Gressier, 2008). Ces résines sont constituées d’un squelette polystyrénique dont les chaines
de polymeére sont réticulées par du divinylbenzene. Les noyaux benzéniques sont fonctionnalisés par
des acides sulfoniques dans le cas des résines échangeuses de cations ou bien par des ammoniums
guaternaires dans le cas des résines échangeuses d’anions. Ces résines sont utilisées dans des eaux
tres faiblement chargées en sels et sont trés peu sélectives.

D’autres résines poly(vinyl pyridine) commerciales peuvent éliminer les terres rares et les métaux de
transition. Le cas du césium est plus complexe car ses propriétés chimiques dans I'eau sont tres
voisines de celles des autres alcalins. Il a été montré que les résines résorcinol formol possédaient
une excellente sélectivité vis-a-vis du césium (IAEA, 2002). Cette sélectivité peut étre encore
améliorée par la technique de I'empreinte moléculaire (« molecular printing ») : la sélectivité vis-a-vis
du césium est 20 fois supérieure a celle vis-a-vis du sodium. Les polymeéres a empreintes moléculaires
sont des réseaux de polymeéres réticulés ou ont été créées des cavités spécifiques a un type
particulier d’atome (ici le césium). Ces résines possédent des capacités de sorption du césium tres
élevées méme en milieu basique (jusqu’a 1 g de césium /g de résine), et restent efficaces jusqu’a un
pH de 6.
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La plupart des échangeurs commerciaux sont organiques. lls ont une capacité d’échange importante,
mais sont généralement trés peu sélectifs vis-a-vis des radioéléments des que la salinité de I'effluent
dépasse une concentration supérieure a 5 g/L en NaNOs. Or, la concentration en NaNOj; des effluents
radioactifs de faible et moyenne activité est généralement comprise entre 10 et 100 g/L. De plus, les
résines organiques sont sensibles a la radiolyse et dégagent du dihydrogéne, ce qui pose un réel
probléeme de stockage a long terme. Ces résines sont donc surtout utilisées pour traiter des effluents
faiblement actifs et faiblement salins. Pour traiter les effluents salins de faible et moyenne activité,
de nombreuses études R&D ont donc été menées pour développer des échangeurs minéraux
sélectifs du césium.

1.2. Les adsorbants minéraux

Il existe une large littérature sur |'utilisation de matériaux inorganiques pour la décontamination
d’effluents radioactifs. Les principaux adsorbants minéraux sont ici classés par famille : zéolithes,
ferrocyanures et silico-titanates.

1.2.1. Zéolithes

Les zéolithes sont des minéraux microporeux de la famille des aluminosilicates hydratés. Les
zéolithes possedent des propriétés d’échange ionique dues a la mobilité exceptionnelle des cations
contenus dans leur structure. Le réseau cristallin des zéolithes est composé de tétraedres de SiO, et
de AlQ, liés par des ponts oxygéne. Il en résulte une structure spatiale complexe avec des cavités
régulieres. Grace a leur structure, les zéolithes présentent une surface spécifique trés importante (20
a 800 m?/g). Le tétraédre AlO, présente une charge négative, qui doit &tre équilibrée. On retrouve
donc des cations, tels que le calcium, le magnésium, le potassium... dans le réseau cristallin de la
zéolithe. Ces cations sont ainsi échangeables avec les ions césium. Une partie des zéolithes est
régénérable en utilisant une solution saline (chlorure de sodium, permanganate de potassium...) afin
d’inverser I’équilibre d’échange ionique.

Les zéolithes sont utilisées depuis de nombreuses années dans le domaine du traitement des eaux
pour éliminer la présence de certains cations. Il existe des zéolithes naturelles et des zéolithes
synthétiques. Leur extraction et leur fabrication est courante : les zéolithes ont donc un faible codt.
Elles présentent aussi les avantages d’étre sélectives vis-a-vis du césium et d’avoir une bonne
capacité d’échange cationique (Borai et al., 2009). Les inconvénients majeurs des zéolithes sont leur
baisse de performance en présence d’ions sodium et leur utilisation impossible a des pH extrémes.

1.2.1.1. Zéolithes naturelles

Parmi les 48 zéolithes naturelles, la chabazite, la clinoptilolite et la mordenite sont utilisées comme
échangeurs minéraux pour capter les ions césium. La clinoptilolite est la plus largement utilisée car
elle est présente majoritairement dans de nombreux gisements. Elle est sélective du césium devant
d’autres radionucléides tels que le strontium et le cobalt (Ames, 1960). De nombreuses études sur la
décontamination du césium par les zéolithes naturelles existent dans la littérature (Abusafa and
Yucel, 2002; Ahmet Erdal, 2006; Elizondo et al., 2000; Smiciklas et al., 2007; Wang and Peng, 2010).
L'inconvénient d’une zéolithe naturelle par rapport a une zéolithe synthétique est qu’elle a une
composition différente selon les gisements : ses propriétés peuvent donc varier l[égerement.
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1.2.1.2.  Zéolithes synthétiques

De nombreuses études existent également dans la littérature concernant le traitement des effluents
en césium par des zéolithes synthétiques (Mimura and Akiba, 1993; Samanta, 1999; Sinha et al.,
1995). Comme les zéolithes naturelles, les zéolithes synthétiques permettent une bonne
décontamination des effluents en césium pour des effluents peu salins. Cependant, en milieu
fortement salin, leur sélectivité est plus faible et la capacité d’échange cationique vis-a-vis du césium
diminue.

1.2.2. Ferrocvanures

Les ferrocyanures mixtes de type M,K,Fe(CN)s avec M un métal (Ni, Co, Cu..) sont les plus
couramment utilisés pour la décontamination des effluents en césium car ils présentent une plus
grande capacité d’échange que les ferrocyanures métalliques sans potassium dans leur structure. La
capacité a piéger le césium varie selon la composition du ferrocyanure dans l'ordre suivant:
Co>Ni>Zn>Cu>Fe. Les ferrocyanures sont composés d’'une partie Fe(CN)g, chargée 4- qui crée des
liaisons avec des alcalins et alcalino-terreux, formant ainsi un réseau cristallin. Les cations de la
structure s’échangent avec les ions césium Cs™ lors de la réaction. Le précipité préformé de
ferrocyanure mixte de nickel-potassium, noté PPFeNi, appartient a cette famille. Sa structure
cristallographique et ses propriétés d’échangeur ionique sélectif du césium sont détaillées dans la
partie 4.2.

Les principaux avantages des ferrocyanures sont leur treés grande sélectivité pour le césium, méme en
milieu fortement salin, et leur grande capacité d’échange. Les principaux inconvénients sont leur prix
élevé et leur inefficacité en présence de potassium et ou d’ammonium (Barré et al., 2011b; Haas,
1993). De nombreuses études existent dans la littérature afin de déterminer les capacités de sorption
de divers ferrocyanures (Ayrault et al., 1998; Lehto et al., 1987; Loos-Neskovic et al., 2004; Loos-
Neskovic and Fedoroff, 1989; Zhang et al., 2009).

1.2.2.1. Le bleu de Prusse

Le ferrocyanure de fer, ou bleu de Prusse, de formule Fe;[Fe(CN)g]s;, est utilisé sous forme de
comprimé, pour complexer le césium contenu dans le corps en cas d’ingestion, car il est non toxique.
Il a été utilisé sous forme de complément alimentaire pour les animaux, dans des pays de la région
de Tchernobyl, pour diminuer la radioactivité de la viande et du lait. Cette campagne a permis de
diminuer de 30% a 50% la radioactivité ingérée par les populations de cette région (AIEA, 1993). Le
ferrocyanure de fer peut également étre greffé sur des matrices microporeuses et étre utilisé en
colonne pour piéger le césium contenu dans un effluent.

1.2.2.2. Le Termoxid 35

Produit industriellement par la société russe Termoxid, le Termoxid 35 est un échangeur minéral sous
forme granulaire synthétisé en utilisant un procédé sol-gel. La taille et la forme des particules
permettent le remplissage d’une colonne en vue d’un procédé continu de décontamination
d’effluent. Le Termoxid 35 est un matériau composite a base de ferrocyanure mixte de nickel-
potassium (PPFeNi), fixé sur un support d’hydroxyde de zirconium fortement hydraté (40% eau)
(Sharygin et al., 2007). C’'est un échangeur tres performant pour la décontamination en césium des
effluents. Il a une capacité et une sélectivité élevées méme en présence de forte concentration en
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sodium. Cet échangeur a une bonne tenue mécanique et ses performances ne sont pas altérées
aprés un long stockage. Par contre, le Termoxid 35 ne convient pas pour le traitement d’effluents
acides, il n’est utilisable que dans une gamme pH de 7,5 a 11,5 avec un optimum entre 9 et 10.

1.2.2.3.  Lesverres greffés

Le procédé de traitement chimique produisant beaucoup de boues, un procédé alternatif intéressant
est le traitement en colonne. Or, les échangeurs d’ions minéraux, tels que les ferrocyanures, se
présentent généralement a l'issue de leur synthése sous la forme de particules beaucoup trop fines
pour une application en colonne. Pour pallier a ce probléme, il est nécessaire de greffer les
adsorbants sur un support non dispersable (feutres de carbone, tissus, billes de verre...).

Une voie de synthese et de greffage du PPFeNi dans la porosité de verres greffés a été breveté
récemment (Grandjean et al.,, 2009). Ce procédé de greffage fait intervenir une fonction pyridine.
N’importe quel hexacyanoferrate de métal de transition (avec ou sans potassium) peut étre greffé
sur ce groupement pyridine. Des ferricyanures de nickel, cobalt et cuivre ont été greffés sur des billes
de verre par cette voie de synthése (Delchet et al., 2012). Ces verres sont trés sélectifs du césium,
mais présentent des capacités relativement faibles rapportées a la masse de matériau. Le greffage de
ferrocyanures mixtes contenant du potassium permettrait d’obtenir de meilleurs résultats.

1.2.3. Silico-titanates

Les cristaux de silico-titanates sont composés d’octaedres de titane et d’octaédres de silicate, liés par
des oxygéenes. lls sont structurés en feuillets, entre lesquels se trouvent des cations, qui compensent
leur charge négative, et des molécules d’eau. Ills ont une forte capacité d’échange de cations
monovalents et divalents. Les silico-titanates ne sont pas seulement sélectifs du césium, ils captent
également le strontium. lls sont applicables a des effluents trés variés : eau de mer, milieu fortement
acide ou basique, présence d’autres radioéléments. Ils présentent une grande capacité de sorption.
Cependant, leurs performances sont altérées en présence de potassium.

Parmi les silico-titanates cristallins, le produit commercial IONSIV |E-911 a été étudié par le Sandia
National Laboratories et I'Université A&M du Texas pour décontaminer en césium et strontium des
effluents basiques des sites nucléaires d’Hanford et de Savannah River (Bostick et al., 2001; Rapko et
al., 2005). Le IONSIV IE-911 est un silico-titanate de formule Na,Ti,05S5i0,4, 2H,0 qui est moins sélectif
du césium que le ferrocyanure, mais qui présente I'avantage de décontaminer aussi les effluents en
strontium (Decaillon, 2000). Ce produit se présente sous forme de particules utilisables dans un
procédé de traitement en colonne.

1.3. Comparaison des adsorbants pour la décontamination du césium en
milieu salin

Dans le Tableau 4 suivant, les valeurs de coefficient de sélectivité césium/sodium obtenues pour
différents types d’échangeur sont présentées en fonction de la concentration en sodium dans
I’effluent (IAEA, 2002).
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Echangeur Concentration en Na (mol/L)  Coefficient Sélectivité Cs/Na
Résine sulfonique 1,0 <10
Résine sélective du césium 6,0 11 400
Zéolithe (mordénite) 0,1 450
Silico-titanate 5,7 18 000
Ferrocyanure 5,0 1 500 000

Tableau 4 : Sélectivité du césium vis-a-vis du sodium pour différents types d’échangeurs ioniques

Ce tableau prouve que les ferrocyanures sont les adsorbants les plus sélectifs du césium vis-a-vis du
sodium. Malgré les nombreuses études R&D menées, aucun adsorbant minéral n’est pour le moment
compétitif avec les ferrocyanures en termes de sélectivité. Le PPFeNi appartenant a cette famille a
été retenu pour le traitement spécifique en césium 137 sur les sites de La Hague et de Marcoule
depuis les années 1960. Les performances de décontamination du PPFeNi sont rapportées dans
différents documents techniques internes CEA (compte-rendus de réunion essentiellement), mais
aucune étude des mécanismes de sorption du césium par le PPFeNi n’existe dans la littérature.
L'objectif du travail de thése est justement d’étudier ces mécanismes et de les modéliser.

2. PHENOMENE COLLOIDAL

Le PPFeNi forme une solution colloidale constituée de fines particules en suspension. Cette partie a
donc pour but de définir le phénomene colloidal et les différentes forces intervenant pour assurer la
stabilité d’une solution colloidale.

Les solutions colloidales (ou sols) sont constituées de fines particules ou micelles en suspension. Des
particules de masse et de taille suffisamment faibles, sensibles au mouvement brownien forment
dans I'eau une suspension homogeéne stable, un sol, si elles se repoussent et s’éloignent les unes des
autres de maniere a se disperser spontanément dans le liquide. Si au contraire elles s’attirent et
s’agregent pour former des amas plus ou moins compacts, elles se séparent du liquide et floculent
(Jolivet, 1994).

La stabilité d’une solution colloidale exige donc des forces répulsives entre les particules afin qu’une
barriere énergétique cinétique limite leur approche. Ces forces peuvent résulter de I'existence de
charges électrostatiques sur les surfaces. Le pH de la solution, la nature et la concentration des
électrolytes sont dans ce cas les parametres a considérer. La stabilité des dispersions peut aussi
provenir de l'adsorption de macromolécules qui assurent I'encombrement stérique entre les
surfaces. La force de I'interaction surface-macromolécule et le taux de couverture des particules sont
alors les facteurs qui régissent la dispersabilité des particules dans le milieu.

D’un autre point de vue, la stabilité dans le temps des solutions colloidales n’est pas toujours
assurée. Le murissement d’Ostwald désigne I'ensemble des transformations qui conduisent les
particules initiales dans un état de plus grande stabilité thermodynamique. La force motrice est la
tension interfaciale qui permet d’abaisser I'enthalpie libre de formation de la dispersion par variation
de l'aire de la surface du systéme. La stabilisation des particules vis-a-vis du vieillissement requiert
donc le contrdle de la tension interfaciale. Elle dépend directement des phénomenes d’adsorption
qui sont eux-mémes régis par le pH et la force ionique de la solution.
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Ces deux aspects de la stabilité des dispersions colloidales mettent donc en jeu des forces de nature
différente qui sont contrélées par les mémes parametres opératoires : le pH et la force ionique de la
solution. Les phénomeénes de sorption a la surface des particules jouent un réle important sur la
stabilité des solutions colloidales. Les mécanismes mis en jeu lors de la sorption a l'interface
liquide/solide sont donc décrits en détail dans la partie 3. suivante.

3. PHENOMENE DE SORPTION A L'INTERFACE LIQUIDE /SOLIDE

L'objectif de cette partie est de présenter les principaux processus physico-chimiques a l'interface
liquide/solide permettant le piégeage des éléments, ainsi que les modeles les plus fréquemment
utilisés pour décrire ces mécanismes.

3.1. Lesdifférents mécanismes de sorption

La sorption représente tout transfert d’ions ou de molécules d’une phase liquide vers une phase
solide. Les différents mécanismes de sorption sont décrits sur la Figure 24. La sorption peut
engendrer 'apparition d’une couche superficielle ou un phénomene de diffusion dans le réseau
cristallin.

Chimisorption oL e
Adsorption en sphére interne Précipitation de surface

Partage d'une molécule d'eau

-

LY

Modification de surface

Liaison covalente Apparition d'une nouvelle phase

Diffusion dans le réseau cristallin - —

— + -
'3 T - = L5TIN
! hy >I:§()rpll.0n 33 '
Adsorption en sphere externe st .
Pas de perte de la sphére d’hydratation \
Liaison électrostatique ., !
Echange d'ions

Figure 24 : Les différents mécanismes de sorption (Manceau et al., 2002)

e Le phénomeéne d’adsorption

Le phénomeéne d’adsorption comprend la physisorption (adsorption physique) et la chimisorption
(adsorption chimique).

Dans le cas de la physisorption, aussi appelée adsorption en sphére externe, les ions monoatomiques
sont retenus sur la phase solide sans perdre de molécules d’eau de leur sphere d’hydratation. Il s’agit
alors d’une liaison électrostatique, réversible, non spécifique et rapide.
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Dans le cas de la chimisorption, également appelée adsorption en sphére interne ou complexation
de surface, les ions perdent a minima une molécule d’eau de leur sphére d’hydratation. Le solide
présente une affinité suffisamment forte pour I'ion pour qu’il se forme une liaison forte de type
liaison ionique ou covalente. Celle-ci est souvent irréversible (ou difficilement réversible) et de durée
tres variable, de quelques minutes a plusieurs jours. La chimisorption est plus sélective d’un ion
donné que la physisorption qui interagit avec tous les ions de méme charge.

e Le phénomene de précipitation de surface

La précipitation de surface correspond a la modification de la surface du solide par apparition d’une
nouvelle phase : soit par accroissement de la surface solide, soit par formation d’'un nouveau solide a
I'interface solide/liquide. Il s’agit en général d’un phénomeéne assez lent.

e |’échange ionique

Comme son nom l'indique, I'échange d’ions correspond a I’échange d’un cation (ou anion) du solide
avec un cation (ou anion) présent en solution.

3.2. Modeles théoriques de cinétique et de thermodynamique

De nombreux modeles basés sur les phénomeénes intervenant a l'interface solide-liquide ont été
développés. Dans cette partie, le but n’est pas de présenter de facon exhaustive ces différents
modeles, mais d’en donner les principales caractéristiques. Deux aspects sont a considérer :

- L'aspect cinétique qui peut étre appréhendé par des mesures de cinétique de sorption ;

- L’aspect thermodynamique qui peut étre approché par des isothermes de sorption.

3.2.1. Modéle cinétique

La cinétique de sorption a une grande importance sur la répartition des espéces entre le solide et la
solution en contact avec ce dernier. La détermination expérimentale consiste a suivre la sorption de
I'espéce étudiée par le solide en fonction du temps de contact. L'étude cinétique a pour but de
connaitre la vitesse a laquelle s’établit I'équilibre thermodynamique, mais également quels
mécanismes réactionnels entrent en jeu pour atteindre cet état d’équilibre.

Les courbes de cinétique de sorption représentent la quantité de césium adsorbée Q.4 en fonction
du temps t. Elles permettent de déterminer le temps de contact nécessaire entre le solide et la
solution afin d’atteindre I'équilibre thermodynamique, comme le montre la Figure 25 suivante.
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Figure 25 : Schéma représentatif d’une cinétique de sorption
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Expérimentalement, la quantité de césium adsorbée a un instant t, notée Q.4, est déterminée par

différence entre la concentration en césium de la solution initiale (notée C,) et la concentration en

césium de la solution a cet instant donné t (notée C). Elle est exprimée en millimole par gramme de

matériau et définie par I’expression suivante :

Qads = (CO

Ou:

c)

Vv

(29)

Quqs est la quantité de césium adsorbée par le PPFeNi a I'instant t en mmol.g™;

C, est la concentration initiale en césium en mmol.L™ ;

C est la concentration en césium a un temps t en mmol.L™ ;

V est le volume de la solution contenant le césiumenL;
m est la masse de PPFeNien g.

La modélisation de la loi cinétique peut se faire en utilisant deux types de modéle :

- Un modele d’ordre cinétique ;

- Un modele diffusif.

3.2.1.1.

Modeéle d’ordre cinétique

Le terme « ordre cinétique » de réaction est utilisé lorsque la cinétique est étudiée en solution.

Lorsque la cinétique est basée sur la capacité de sorption dans un solide, le terme « pseudo-ordre »

de réaction est alors considéré. Les pseudo-ordres de réaction les plus souvent observés

expérimentalement sont reportés dans le Tableau 5 (Crini et al., 2007). Les lois cinétiques et les

modeles associés sont également présentés dans ce tableau.

Pseudo- Loi de vitesse de Loi cinétique apres intégration Modéle
ordre sorption et linéarisation
dQ,q, _ _ Modele de Lagergren
1 T - k(Qmax - Qads) In(Qmax Qads)_ In(Qrmx) k-t (Lagergren, 1898)
) dQ. 4. _ k(Q _Q )2 t _ 1 n 1 1 Modéle de Ho et Mc Kay
dt mex  ~cads Q. k-Q4 Q. (Ho and McKay, 1998)

Tableau 5 : Lois cinétiques de pseudo-ordres 1 et 2 : les plus observées expérimentalement

Ou:

Ques est la quantité adsorbée au temps t en mmol.g™ ;

Qo €St la quantité maximale adsorbée a I'équilibre en mmol.g'1 ;

k est la constante cinétique de sorption en min™ (loi pseudo-ordre 1) ou en g.mmol™.min™ (loi
pseudo-ordre 2).

Si les données expérimentales sont compatibles avec 'un de ces deux modeles, on en déduit que

cette sorption répond bien au pseudo-ordre de réaction choisi et que le mécanisme est

probablement de I'échange d’ions. Les données expérimentales obtenues dans le cas de la sorption

du césium par le PPFeNi sont présentées dans le Chapitre VII.
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3.2.1.2.  Modéle diffusif

Lorsqu’un grain de solide est mis en contact avec une solution contenant un ion a extraire, plusieurs
étapes limitantes de la cinétique de sorption peuvent intervenir (Gressier, 2008).

Ces différentes étapes sont schématisées sur la Figure 26 et interviennent lors de la sorption du
césium par le PPFeNi.

1. Dans un premier temps, le césium libre en solution va migrer dans la phase liquide.
Le césium atteint ensuite une fine couche de transition entre le liquide et le solide appelée
couche limite (ou couche de Nernst) dans laquelle il va diffuser lentement.

3. Il s’adsorbe a la surface du matériau PPFeNi puis poursuit sa diffusion au sein du solide.

4. L’échange ionique a finalement lieu.

e

Figure 26 : Différentes étapes durant ’échange ionique

Une fois I'’échange ionique réalisé, les étapes précédentes ont alors lieu en sens inverse. L’élément
chimique libéré par la structure solide diffuse dans le matériau jusqu’a l'interface externe ou il va se
désorber rapidement, puis diffuser dans la couche limite avant de poursuivre sa migration dans la
solution.

Certaines de ces étapes peuvent étre limitantes pour la cinétique de sorption. Le modeéle de diffusion
de Weber et Morris (Weber and Morris, 1963) permet de déterminer ces étapes limitantes en
tracant la quantité de césium adsorbée en fonction de la racine carrée du temps. Les régressions
linéaires ainsi obtenues permettent ensuite de déterminer les constantes des vitesses de diffusion
kqis lors de chaque étape limitante a partir de I’équation suivante :

Qaas = Ky Nt+ce (30)
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Lorsque le systéme est suffisamment agité, la diffusion dans le liquide (étape 1) n’est pas considérée
comme limitante puisqu’elle ne dépend pas du temps. Les étapes limitantes peuvent donc étre soit la
diffusion au travers de la couche limite (étape 2), soit la diffusion au sein du matériau (étape 3).
L’étape 4 (adsorption et échange ionique) sera considérée comme non limitante et non diffusive car
représentative d’un échange.

Les graphes du modeéle de diffusion Qm:f(\/f) permettent de déterminer le nombre d’étapes

limitantes. Plusieurs cas peuvent se présenter :

e Le graphe du modeéle de diffusion ne présente pas de portion linéaire avant I'équilibre : cela
signifie qu’il n’existe pas d’étape limitante dans le systeme.

e Le graphe du modele de diffusion présente une seule portion linéaire avant I’'équilibre : cela
signifie qu’une seule étape est limitante dans notre systéme. De plus, si la droite passe par
zéro, cela indique que I'étape limitante est la diffusion des especes au sein du matériau (Crini
et al., 2007; Gressier, 2008).

e Le graphe du modele de diffusion présente deux portions linéaires avant I’équilibre : cela
signifie que les deux étapes de diffusion, a la fois dans la couche limite et au sein du
matériau, sont les étapes limitantes du systéme.

3.3. Isotherme de sorption

L'aspect thermodynamique a pour but de caractériser la composition chimique d’'un systéme a
I’équilibre, indépendamment de la variable temporelle. Les isothermes de sorption permettent de
mesurer la quantité de césium adsorbée par le PPFeNi en fonction de la quantité de césium restante
en solution a I'équilibre. Un schéma représentatif d’'une isotherme de sorption est présenté sur la

Figure 27.
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Figure 27 : Schéma représentatif d’une isotherme de sorption

D’une part, l'efficacité de sorption est évaluée a partir du coefficient de distribution noté K,. Ce
coefficient est obtenu pour les faibles concentrations en césium et défini par la relation suivante :

Q. C,-C V v
K. =<as _~0—~ V _(rp_1).— 31
P C C m ( ) m .

74



Synthése des connaissances sur la décontamination du césium par le PPFeNi

Ou:

Q.45 est la quantité de césium adsorbée par le PPFeNi en mmol.g’l;

C est la concentration a I'équilibre de césium en solution en mmol.L™;
C, est la concentration initiale de césium en solution en mmol.L™";

V est le volume de solutionen L ;

m est la masse d’adsorbanteng;

FD est le facteur de décontamination défini par le rapport C,/C.

La méthode la plus appropriée pour déterminer la sélectivité d’un adsorbant consiste a effectuer les

137

tests de sorption avec des solutions de césium radioactif (*'Cs), les concentrations mises en jeu étant

extrémement faibles.

D’autre part, la représentation graphique de I'isotherme permet de déterminer la capacité maximale
de sorption notée Q,,.x. Comme le montre le schéma de la Figure 27, la quantité maximale de césium
adsorbée par le matériau est obtenue au pallier de I'isotherme, pour les concentrations en césium les
plus élevées. Plusieurs modeles (Gressier, 2008; Limousin et al., 2007) ont été proposés pour
représenter la sorption d’'un élément, dont le plus classique est le modéle de Langmuir (Langmuir,
1918). Pour appliquer le modéle de Langmuir, il faut supposer que :

e lasorption se fait sur une surface homogéne, en monocouche ;

e |l n"existe aucune interaction entre les molécules sorbées ;

e laréaction de sorption est instantanée et réversible ;

e Un site de surface ne peut sorber qu’une seule espéce présente en solution ;

e Le nombre total de sites est fixe et correspond a la capacité maximale de sorption ;

e L’énergie d’adsorption est indépendante du taux d’occupation des sites ;

e Tous les sites ont la méme affinité pour I'espece présente en solution ;

e L’énergie de formation du complexe de surface est constante quel que soit le taux de
recouvrement.

L’équation de Langmuir est la suivante :

k,C

Qads = Quex 1+kC

(32)
Ou:

Q.4s est la quantité de césium adsorbée au temps t;

Q.o €5t la capacité maximale d’adsorption du PPFeNi ;

C est la concentration de césium en solution au temps t ;
k. est la constante d’équilibre d’adsorption de Langmuir.

Une régression non linéaire peut étre effectuée pour déterminer directement les parametres
thermodynamiques k, et Q... L'équation de Langmuir peut également étre linéarisée sous la forme :

C 1 1
= + C
Qads Qmax ka Qmax

(33)
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En tracant le rapport C/Q,q en fonction de la concentration C, le modéle de Langmuir sera vérifié si
on obtient une droite. Les valeurs de la pente et de I'ordonnée a |'origine permettent ainsi d’accéder
aux valeurs de k, et Qo

Il est important de noter que les résultats peuvent étre différents selon le type de régression
utilisée : régression non linéaire a deux parametres libres ou régression linéaire. Pour notre étude,
une régression non linéaire sera envisagée a I'aide du logiciel Easyplot afin de modéliser directement
nos données expérimentales.

4. PROPRIETES DU PPFeNi

Tout d’abord, la synthese du PPFeNi est décrite dans une premiere partie. Puis, la structure
cristallographique ainsi que les propriétés d’échangeur d’ions du matériau sont présentées. Une
derniére partie présente les parametres ayant une influence sur les propriétés du PPFeNi, et par
conséquent sur ses capacités de sorption du césium.

4.1. Préparation du PPFeNi

La précipitation du ferrocyanure mixte de nickel et de potassium est généralement réalisée a partir
du sulfate de nickel NiSO, et du ferrocyanure de potassium K,;Fe(CN)s mélangés a partir des deux
réactifs préparés en solution. La réaction de précipitation est la suivante :

K,Fe(CN), + NiSO, — K,NiFe(CN), + K,SO, (34)

Selon le site nucléaire, il existe deux modes de fabrication différents du PPFeNi :

e A la Hague sur la chaine de retraitement du combustible STE3, la précipitation du PPFeNi est
réalisée par mélange de solutions préalablement préparées. Une solution aqueuse de
ferrocyanure de potassium est mélangée avec une solution de sulfate de nickel, ce qui donne
une suspension de PPFeNi a 30 g/L. Le ratio molaire Ni/Fe est égal a 1,29. Il est a noter que
ce mode de synthése est celui qui a été appliqué dans le procédé Actiflo-Rad pour traiter les
effluents contaminés de Fukushima.

e Ala STEL de Marcoule, la préparation du PPFeNi est réalisée juste avant le traitement. Avant
d’étre injectés dans la cuve de traitement (18 m?), les deux réactifs de base (ferrocyanure de
potassium et sulfate de nickel) sont ajoutés ensemble sous forme solide dans une cuve
agitée de 700 L de telle sorte que le ratio molaire Ni/Fe soit égal a 1,07.

Ces deux modes de préparation différents pourraient influencer I'efficacité de décontamination en
césium. Une étude comparative a donc été réalisée dans le cadre de cette these et sera présentée
dans le Chapitre VII de ce manuscrit.

4.2. Structure cristallographique et propriétés d’échangeur ionique

La structure cristallographique confere au ferrocyanure mixte de nickel et de potassium des

« 7.7 s . 3 . s . 2 2 s
propriétés d’échangeur de cations sélectifs au césium. Les atomes Fe”" et Ni*" sont entourés par 6
groupes cyanure CN” disposés selon un octaédre, comme présenté sur la Figure 28.
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Les octaedres sont reliés entre eux par des liaisons ...Fe-CN-Ni-NC-Fe... et forment une maille cubique
a faces centrées (Loos-Neskovic and Fedoroff, 1989; Mimura et al., 1997). La dimension moyenne de
la maille cubique a faces centrées est de 10,2 A. Afin de préserver I'électroneutralité de cette
structure chargée négativement, les sites intersticiels sont occupés par des cations potassium K*. Les
ions césium Cs* vont ainsi s’échanger avec les ions potassium K' de la structure. Les composés
ferrocyanures présentent une bonne sélectivité pour les matériaux alcalins avec des valeurs
décroissantes selon I'ordre suivant: Cs* > Rb* > K" > Na* >Li*. Cette séquence correspond a des
valeurs décroissantes de rayons ioniques et des solubilités des complexes formés avec les
ferrocyanures croissantes (Des Ligneris, 1969). L’affinité du PPFeNi pour le césium est donc tres forte
et contribue a rendre la sorption du césium quasiment irréversible (Tessier and Ravat, 2000).

Figure 28 : Cellule élémentaire d’un précipité de ferrocyanure mixte de nickel et de potassium de
formule K;NiFe(CN)s,2H20

Si on considere la formule K;NiFe(CN)e, la capacité maximale théorique d’échange est de deux ions
césium par ion fer. Cependant, la capacité maximale déterminée expérimentalement est
généralement inférieure a la capacité maximale calculée qui correspondrait a un échange total des
ions potassium par les ions césium. Ce résultat traduirait la difficulté d’atteindre les sites cationiques
situés au coeur des précipités. Les réactions d’échange d’ions auraient donc lieu dans les premiéres
couches cristallines situées en surface des précipités (Lehto et al., 1987).

4.3. Parametres influencant les propriétés du PPFeNi

Les conditions opératoires telles que la température, le pH, la concentration des réactifs, la
proportion des réactifs Ni/Fe, les conditions de mélange des réactifs, ainsi que les modes de
séparation et de séchage du précipité ont un impact sur la composition chimique et les propriétés du
PPFeNi obtenu (Des Ligneris, 1969; Haas, 1993; Loos-Neskovic and Fedoroff, 1989). Un parametre
opératoire trés important est le rapport molaire des réactifs Ni/Fe, car il influence les propriétés de
sorption et la taille des précipités. D’aprés les travaux de these de J. Des Ligneris (Des Ligneris, 1969),
le rapport Ni/Fe optimal se situe entre 1 et 1,5 : ainsi I'efficacité de sorption en césium est maximale
et le caractere colloidal minimal.

Des analyses de diffraction des rayons X et des analyses chimiques élémentaires réalisées sur des
échantillons synthétisés au laboratoire montrent que le PPFeNi synthétisé dans ces conditions est
constitué majoritairement du ferrocyanure mixte de nickel-potassium de formule K,NiFe(CN)g et d’un
ferrocyanure pur de nickel de formule Ni,Fe(CN)g (Barré et al., 2005; Tessier and Ravat, 2000).
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Les précipités de ferrocyanure obtenus selon cette réaction de précipitation forment des particules
d’un diamétre moyen de 5 um. Des clichés MEB montrent que les précipités sont constitués de
cristaux de 30 a 60 nm agrégés les uns aux autres (Mimura et al., 1997).

Comme les conditions opératoires influencent beaucoup les propriétés du PPFeNi, le PPFeNi sera
synthétisé et caractérisé dans les conditions simulant le procédé industriel afin de rendre notre
étude la plus précise possible. Différents moyens d’analyse seront mis en oeuvre pour une
caractérisation compléte du PPFeNi : diffraction des rayons X, isotherme d’adsorption,
granulométrie, imagerie et potentiel Zéta.
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Etude des cinétiques de nucléation et de croissance cristalline du sulfate de baryum

CHAPITRE IV : ETUDE DES CINETIQUES DE NUCLEATION ET DE
CROISSANCE CRISTALLINE DU SULFATE DE BARYUM

La modélisation de la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum nécessite de connaitre
les cinétiques de nucléation et de croissance cristalline dans nos conditions expérimentales. Une
étude a donc été réalisée en réacteur continu parfaitement mélangé en milieu salin (NaNO; 0,5M)
pour déterminer les cinétiques de nucléation et de croissance cristalline du BaSO, dans les conditions
opératoires utilisées sur STE3 a La Hague. Les lois cinétiques ainsi obtenues seront ensuite
incorporées au modele de coprécipitation en réacteur continu classique et en réacteur/décanteur
continu.

1. MONTAGE ET PROCEDURE EXPERIMENTALE

1.1. Méthode expérimentale

Comme présenté dans la partie 5.2.1. du Chapitre Il, la détermination des lois cinétiques de
nucléation et de croissance est relativement simple en réacteur continu parfaitement agité. En effet,
les conditions opératoires ne varient pas au cours du temps, ce qui simplifie la résolution des
équations du bilan de population et de conservation de matiére. Le principal inconvénient de cette
méthode est I'établissement du régime permanent qui consomme des quantités importantes de
réactifs.

Les lois cinétiques sont calculées a partir des équations de bilan de population appliquées au
cristallisoir continu parfaitement agité. Pour ce type de réacteur, la composition de la suspension a la
sortie est égale a la composition de la suspension dans le réacteur. La sursaturation a la méme valeur
dans tout le volume du réacteur, donc les vitesses de nucléation et de croissance cristalline ont des
valeurs constantes. Si le volume du réacteur ne varie pas et si les phénomenes d’agrégation et de
brisure sont négligeables, le bilan de matiere caractéristique du cristallisoir parfaitement agité est le
suivant :

A (L) | (L)
dL

G =r\O(L — Lerir) (35)
Ou:

L est la taille caractéristique des cristaux en m;

W,(L) est la distribution de taille en nombre des cristaux en m™.m>;

ry est la vitesse de nucléation en nucléi.m>.s?;

G est la vitesse linéaire de croissance cristalline en m.s™ ;

rest le temps de passage dans le réacteurens;

JL) est la fonction delta de Dirac exprimant symboliquement que les particules créées par la
nucléation ont une taille égale a L. On considére L.;<<L, soit :
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ds(L) |, (L)
dL

G

=r,S(L) (36)

Cette équation (36) est I'équation caractéristique du cristallisoir continu parfaitement agité,
exprimant la distribution de taille des cristaux en fonction des conditions opératoires comme le
temps de passage, et les vitesses de nucléation et de croissance cristalline. Afin de résoudre cette
équation, il est nécessaire de connaitre une condition. Il est facile d’obtenir une condition par un
raisonnement tres simple : toutes les particules sortant du réacteur sont produites dans le réacteur
par nucléation, donc :

Q_[\PS(L)dL =r V ou I‘PS(L)dL =r T (37)
0 0

Avec la condition (37), la résolution de I'équation différentielle (36) entre zéro et I'infini donne
I’équation suivante :

W (L) = IrE“exp(— éj (38)

La distribution de taille en nombre des cristaux sortant du réacteur continu parfaitement agité est
une exponentielle décroissante. Ce résultat montre que le réacteur continu parfaitement agité
représente un appareil efficace d’expérimentation pour déterminer les cinétiques de nucléation et
de croissance cristalline. En prenant le logarithme de I'’équation (38), on obtient :

r 1
nNY.(L)=Inh—X~—-——L 39
(L=t (39

A partir des données du granulomeétre laser, le tracé de In Ws(L) en fonction de L donne une droite de
pente -1/Gret d’'ordonnée a l'origine In(ry/G). Une fois la pente et I'ordonnée a I'origine

déterminées, il est facile d’accéder aux valeurs des vitesses de nucléation et de croissance cristalline.

La méthode de détermination des cinétiques a partir de I'analyse granulométrique est détaillée en
Annexe 4. Cette méthode nécessite la connaissance du facteur de forme volumique ¢y afin de
calculer la distribution de taille en nombre W(L) a partir des données brutes du granulometre laser.
Des images MEB sont donc réalisées pour déterminer le facteur de forme volumique ¢y pour chacune
des expériences en fonction de la morphologie des cristaux.

Dans notre cas, les cristaux élémentaires obtenus forment des agglomérats ouverts. Cela signifie que
les monocristaux se comportent comme s'ils étaient libres en solution, leur croissance n’est pas
freinée par le phénomene d’agglomération. L'utilisation d’un dispersant efficace et d’ultrasons dans
la cuve du granulomeétre permettent de disperser ces agglomérats en cristaux élémentaires (cf. :
partie 1.3.2.). Afin de déterminer les cinétiques de nucléation et de croissance, la distribution de
taille des cristaux élémentaires est utilisée. Pour chaque expérience, on obtient bien une droite avec
un coefficient de corrélation R’ satisfaisant, de I'ordre de R?=0,99, ce qui signifie que la méthode
choisie peut effectivement s’appliquer. Un exemple de droite obtenue est fourni en Annexe 4.
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1.2. Dispositif expérimental

Un schéma du dispositif expérimental est présenté sur la Figure 29. Les dimensions du réacteur
continu parfaitement mélangé utilisé sont détaillées en Annexe 5. Le volume du réacteur est de 2,5 L.
Le mobile d’agitation est une hélice a quatre pales inclinées.

Q : ” 4
(300 rpm)

1L/h C 14 L/h

40L
a2 Na*
Nos- Sr2t
804 3
NOs
Reactifs

Effluent radioactif

3 therm
Soutirage 25°C

Figure 29 : Schéma du réacteur continu parfaitement mélangé

La vitesse d’agitation fixée pour les expériences en réacteur continu est calculée a partir de la
corrélation (40) (Zwietering, 1958) permettant de déterminer la vitesse minimale de mise en
suspension compléte. Une mise en suspension est dite compléte lorsqu’aucune particule ne reste
plus de maniére stable au fond de la cuve ou a la surface du liquide. Pour cela, toutes les particules
doivent non seulement étre décollées du fond ou disparaitre de la surface, mais la puissance en
suspension doit aussi étre suffisante pour éviter leur redéposition ou leur remontée. La vitesse
minimale de mise en suspension Ns se calcule donc de la maniére suivante :

0,13

0.45 0,45
v*'d 3’2 (pc—p) PcPs =S vid 312 (e =p) X (a0

55 —_— =9 0,85 s (40)
d Yo P (1—CDS) d P

a

NJS = Sz

a

Ou:

N;s est la vitesse minimale de mise en suspension (s™) ;
S; est le parametre de Zwietering (-) ;

v est la viscosité cinématique (m°.s™) ;

d, est le diametre des particules les plus grosses (agglomérats) a mettre en suspension (m) ;
d, est le diametre du mobile d’agitation (m) ;

g est 'intensité du champ de pesanteur (m.s?) ;

pPcest la masse volumique de la phase solide (kg.m3);
pest la masse volumique de la phase liquide (kg.m3) ;
@;s est le titre massique de la phase solide (-) ;

X; est le pourcentage massique de la phase solide (-).
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Des tables des valeurs du parametre de Zwietering S, sont données par Ibrahim et Nienow (lbrahim
and Nienow, 1996) pour un grand nombre de géométries de cuves et d’agitateurs. S, dépend du
rapport du diameétre de cuve au diametre externe d’agitateur, du rapport de la distance entre le fond
de cuve et I'agitateur, de la forme du fond de cuve et du type d’agitateur.

Dans le cadre de nos expériences, on choisit d’utiliser une hélice a 4 pales inclinées de diamétre
externe 76 mm dans la position standard du génie des procédés (1/3 du fond du réacteur), d’ou une
valeur de 5,=6,2 d’apres les valeurs tabulées.

Le calcul numérique fournit une vitesse minimale de mise en suspension égale a 3,1 s* en
considérant des agglomérats d’une dizaine de microns. Pour les réacteurs industriels, il est
recommandé de se placer au moins 50% au-dessus de cette vitesse critique, soit a une vitesse de 4,7
s qui correspond a environ 300 min™. La vitesse d’agitation de référence pour les expériences de
détermination des cinétiques de précipitation est donc N=300 min™.

Une photo du montage expérimental est présentée sur la Figure 30 suivante :

Réactif

Effluent

Figure 30: Photo du montage expérimental utilisé pour la détermination des cinétiques de
nucléation et de croissance cristalline du sulfate de baryum en milieu salin

1.3. Procédure expérimentale

L’étude consiste a déterminer les lois cinétiques de nucléation et de croissance cristalline du sulfate
de baryum dans un milieu simulant un effluent contaminé en strontium (10 ppm) en réacteur continu
parfaitement mélangé. Les concentrations en sulfate et en baryum, ainsi que la salinité de I'effluent
ont été fixées de maniére a simuler les conditions industrielles. Les concentrations en réactif utilisées
a la STEL de Marcoule sont différentes de celles de La Hague, comme présenté dans le Tableau 6
suivant.
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Type de réacteur R=[SO,"]/[Ba’"] [BaSO,] (g.L')

STEL Marcoule |  Semi-fermé 3 Vare selon la composition
des effluents

STE3 La Hague Continu 4,86 4,49

Tableau 6 : Conditions opératoires de coprécipitation dans les unités industrielles de traitement
d’effluents a Marcoule et La Hague

Les conditions prises pour référence sont les conditions de La Hague avec R=4,86 et [BaS0,]=4,49 g/L.
Le temps de passage T est également identique a celui utilisé a La Hague : =10 minutes. La durée des
expériences est de deux heures afin d’assurer le régime permanent. Pour chaque expérience, un
bilan de matiére est résolu afin de pouvoir préparer les solutions (effluent et réactif) avec les bonnes
concentrations. Le débit de sortie Q est déduit du temps de passage rselon la relation (41) :

T=—=>0Q=— (41)

La concentration en strontium dans I'effluent a traiter est fixée a 10 ppm, ceci pour deux raisons.
D’une part, il s’agit de simuler des traces de strontium radioactif dans les effluents industriels tout en
restant supérieur a la limite de détection du strontium par ICP-AES (Inductively Coupled Plasma —
Atomic Emission Spectrometry) : cette limite de détection est de 0,5 ppb. D’autre part, ceci permet
d’étre en dessous de la concentration d’équilibre pour laquelle la précipitation de SrSQ, a lieu. En
effet I'équation d’équilibre de la réaction est :

10°Peer = (542 [sr? |, -[s0Z |, (42)

Avec pKss0s=6,63 et y* calculé avec la méthode de Bromley (Bromley, 1973) (cf.: Annexe 3), on
trouve une concentration en Sr** 3 I’équilibre de 1,40.10™ mol/L, soit 12,2 ppm.

Les concentrations de I'effluent et du réactif dans les conditions de référence sont reportées dans le
Tableau 7 : les concentrations initiales et concentrations aprés mélange sans réaction sont indiquées.

Produits Concentrations | Concentrations dans
utili:és initiales le réacteur (mol/L)
(mol/L)
NaNO, Na* 0,50 0,487
(salinité) NO; 0,50 0,487
1,14.10" 1,07.10*
Effluent Sr** ’ ’
Q=14,0 L/h St(NO;), (10 ppm)
’ NO, | 2,28.10* 2,13.10"
Na" 0,20 0,187
NaSO, /567 T 0.10 0,0934
Réactif Ba* 0,291 0,0192
Q=100 L/h Ba(NO,), NO; 0,582 0,0384

Tableau 7 : Concentrations initiales et concentrations aprés mélange sans réaction des éléments
composant Peffluent et le réactif, selon les conditions de référence simulant le procédé industriel
de La Hague avec R=[SO.%*]/[Ba?*]=4,86, 7=10min, [BaS04]=4,49 g/L et N=300 min-
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1.3.1. Déroulement d’une expérience

Le réacteur est tout d’abord rempli d’effluent a I'aide d’'une pompe (pompe HEIDOLPH) jusqu’a la
surverse puis |"agitation est mise en route. Le débit est fixé a 14,0 L/h. Un premier prélévement au
niveau de la vanne de soutirage est fait pour vérifier la valeur de la concentration en strontium a t=0
min, puis le chronometre est démarré lorsque le réactif est introduit (pompe ISMATEC) au débit de
1,00 L/h dans le réacteur. La précipitation du sulfate de baryum est immédiate : on observe
I"apparition d’un nuage blanc au niveau de la canne d’injection du réactif.

La durée de I'expérience est de deux heures afin de s’assurer que le régime permanent est bien
atteint. Des prélevements sont effectués en fonction du temps. Chaque échantillon est filtré a 0,22
um pour I'analyse de la concentration en strontium et baryum par ICP-AES.

Aux temps t=60, 80 et 120 min, une analyse granulométrique avec le granulometre laser CILAS est
effectuée afin d’accéder a la distribution de taille des cristaux élémentaires, et d’en déduire les
vitesses de nucléation et croissance cristalline.

1.3.2. Méthodes d’analyse

® Analyse ICP-AES

Des échantillons de 10 mL sont prélevés au cours de I'expérience par la vanne de soutirage du
réacteur. Ces échantillons sont immédiatement filtrés grace a des seringues équipées de filtres de
type Millipore de seuil de coupure 0,22 um. Les concentrations en strontium et baryum sont ensuite
analysées par ICP-AES. Le principe de fonctionnement de cet appareil est expliqué en Annexe 6. Ainsi,
sur chaque prélévement au temps t, le facteur de décontamination noté FD peut étre calculé avec la
formule suivante :

ep - 5 ke
= W (43)

® Analyse granulométrique

La granulométrie est étudiée avec le granulomeétre laser CILAS 1090L. Les caractéristiques techniques
de I'appareil sont fournies en Annexe 7. Pour déterminer la taille des agglomérats et des cristaux
élémentaires de sulfate de baryum, des échantillons de 50 mL sont prélevés par la vanne de
soutirage du réacteur. Ceux-ci sont ensuite transférés dans la cuve d’analyse du granulometre laser.
La matrice solution utilisée pour remplir la cuve est une solution de méme force ionique que
I’échantillon (NaNO; 0,5M) et saturée en BaSO, afin d’éviter la dissolution des cristaux. L’analyse de
I’échantillon est effectuée dans I’'heure suivant le prélevement afin d’éviter une évolution de la taille
des particules. Un protocole d’analyse a été mis au point pour analyser I'échantillon avec précision.
En effet, les cristaux élémentaires étant agglomérés, une premiere série de mesures est effectuée
afin de déterminer la taille moyenne des agglomérats. Puis, la mesure de la taille moyenne des
cristaux élémentaires est effectuée. Pour cela, 5 mL d’une solution d’hexamétaphosphate de sodium
0,1M sont ajoutés dans la cuve d’analyse afin de favoriser la dispersion des cristaux. Il s’agit du
dispersant recommandé pour I'analyse du BaSO,. Enfin, le générateur d’ultrasons est activé a une
puissance maximale de 35 W pendant 10 min.
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Les résultats bruts de I'analyse granulométrique donnent la répartition de la distribution de taille en
fraction volumique fvi% en fonction de la taille moyenne des particules E pour chaque classe de

tailles.

L'exploitation des données granulométriques concernant les cristaux élémentaires permet de
remonter a la vitesse de nucléation et de croissance de BaSO,, comme présenté précédemment dans
la partie 1.1 et détaillé en Annexe 4. Les valeurs des vitesses de nucléation et de croissance obtenues
sont celles calculées au temps t=120 min en fin d’expérience. Les autres analyses granulométriques a
t=60 et 80 min permettent de vérifier I'établissement du régime continu, ainsi que la reproductibilité
des résultats.

Afin de comparer plus facilement les données obtenues concernant la taille des particules, nous
utilisons la taille moyenne en masse L,; calculée selon la formule suivante :

T fvi%
L= L 100 (44)

Avec le granulometre laser, une caméra CCD (Charged-Coupled Device) est montée sur un
microscope inversé et associée a un analyseur de la taille et de la forme des particules. Il est ainsi
possible d’accéder a la forme des cristaux de BaSO, pour chaque expérience. Cependant, ceci reste
simplement qualitatif et ne permet pas de calculer précisément des facteurs de forme volumiques.
Pour cela, des analyses complémentaires sur un Microscope Electronique a Balayage (MEB) doivent
étre effectuées.

® |magerie MEB

Le fonctionnement du MEB est expliqué en Annexe 8. Il est utilisé afin de vérifier I'information
relative a la taille des cristaux et surtout de visualiser leur morphologie. Pour cela, des échantillons
de 50 mL sont prélevés par la vanne de soutirage du réacteur en fin d’expérience. lls sont filtrés sous
vide sur une membrane de seuil de coupure 0,22 um, puis rincés avec de I'eau déionisée saturée en
BaSO, pour éliminer les réactifs. Les échantillons sont ensuite séchés a I'étuve a 30°C durant une
nuit. Quelques milligrammes de solide sont remis en suspension dans I’éthanol. Une goutte de cette
suspension est alors déposée sur un plot recouvert d’'un scotch double face en carbone destiné a
I'analyse MEB, et I'éthanol est évaporé. Pour certains échantillons, une métallisation au carbone a
été effectuée afin d’améliorer la qualité de I'image.

1.3.3. Plan d’expériences

Les parametres de procédé retenus pour cette étude sont :

e la puissance dissipée par agitation : de €=0,0238 40,642 W.kg™ ;

e la concentration en sulfate de baryum BaSO,:de 1a5g.L™;

e le ratio molaire sulfate/baryumR:del1a7;

e e temps de passage a concentration constante en ions sulfate : de 1=5 a 40 min.
Cette étude couvre une large gamme de conditions opératoires afin de rendre notre étude cinétique
la plus complete et précise possible.
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2. RESULTATS EXPERIMENTAUX EN REACTEUR CONTINU

2.1. Influence de la puissance dissipée par agitation

Il est intéressant d’évaluer I'influence de la puissance dissipée par agitation sur les cinétiques afin de
déterminer si la croissance est limitée par le transfert de matiere ou par l'intégration au réseau
cristallin. Une série d’expériences a été réalisée a quatre vitesses d’agitation différentes : 150, 200,
300 et 450 min™. Le mobile d’agitation est une hélice a quatre pales inclinées. La puissance dissipée
par unité de masse est alors calculée par la relation suivante :

N,N°d,’
E=——78-——+ (45)

\%

Ou:
N, est le nombre de puissance du mobile d’agitation, dépendant du mobile d’agitation choisi (-) ;
N est la vitesse de rotation du mobile d’agitation (en s™);
d, est le diamétre du mobile (en m) et V le volume du réacteur (en m®).
N, est constant si le régime d’agitation est turbulent, soit si le nombre de Reynolds Re, >2000. Le
nombre de Reynolds Re, est défini par I'équation (46) :

_ pNd,’
U

Re,

(46)

Le Tableau 8 regroupe les valeurs de Re, ainsi que les valeurs de la puissance dissipée € pour chaque
expérience. Les calculs ont été effectués avec : p=1000 kg.m'3, p=0,001 Pa.s, N,=1,5 et V=0,0025 m>.

N (min") 150 200 300 450
Re, 14 440 19 253 28 880 43 320
e (W.kg") 0,0238 0,0563 0,190 0,642

Tableau 8 : Calculs de la puissance dissipée par agitation e et du nombre de Reynolds Rea pour
chaque vitesse d’agitation expérimentée

La Figure 31 montre que la taille moyenne des agglomérats est constante autour de 12 um. De
méme, on constate que la taille moyenne des cristaux élémentaires varie peu avec la puissance
dissipée par agitation avec une valeur constante d’environ 1,5 um (cf. : Figure 32). Un comportement
légérement différent est observé lorsque la vitesse d’agitation est de 150 min™ : cela peut s’expliquer
par le fait que la vitesse d’agitation soit inférieure & la vitesse minimale de Zwietering de 200 min™.
Lorsque la vitesse d’agitation est supérieure a cette vitesse critique, la puissance dissipée par
agitation n’a donc pas d’influence sur la taille moyenne des agglomérats et des cristaux élémentaires.

L'influence de la puissance dissipée par agitation sur les cinétiques de nucléation et de croissance
cristalline est présentée respectivement sur les Figure 33 et Figure 34. Les résultats de ces
expériences montrent qu’il n’y a pas ou tres peu d’influence de la puissance dissipée par agitation sur
les cinétiques de nucléation et de croissance. Ces résultats permettent d’affirmer que la croissance
cristalline n’est pas contrélée par le transfert de matiere : la vitesse de croissance n’est pas
proportionnelle & N%°, donc le régime de croissance n’est pas diffusionnel (cf.: partie 1.3. du
Chapitre Il). Le mécanisme d’intégration dans le réseau cristallin est donc limitant.
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Concernant la nucléation, nous pouvons affirmer que la nucléation secondaire n’est pas
prépondérante dans nos conditions expérimentales. En effet, la nucléation secondaire est influencée
par la puissance dissipée par agitation (cf. : partie 1.2.2. du Chapitre II).
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Figure 31 : Evolution de la taille moyenne des
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Figure 33: Evolution de la vitesse de Figure 34: Evolution de la vitesse de

nucléation en fonction de la puissance
dissipée par agitation e
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Les analyses ICP-AES ont permis de suivre la concentration en baryum dans le réacteur en fonction
du temps. Ces résultats sont présentés sur la Figure 35. A partir de la concentration en baryum
mesurée expérimentalement, un calcul de la sursaturation est effectué en tenant compte des
coefficients d’activité selon la méthode de Bromley (cf.: Annexe 3). Le rapport de sursaturation
prend une valeur moyenne constante de 2,58 pour les différentes expériences. Ces valeurs
constantes confirment bien que I'agitation n’a d’effet ni sur la cinétique de nucléation, ni sur la
cinétique de croissance. En utilisant cette valeur de sursaturation, la cinétique de nucléation primaire
homogéne a été estimée a partir de la loi d’Aoun (Aoun et al., 1996). Une valeur de ryde I'ordre de
10™" nucléi.m™.s™ est obtenue, ce qui signifie que la nucléation primaire homogéne est négligeable
dans nos conditions expérimentales.
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Le mécanisme de nucléation primaire hétérogene semble le plus probable pour définir la cinétique
de nucléation du sulfate de baryum BaSO, dans un milieu salin NaNO; 0,5M.

1,40
—o—N=150 rpm —=&—N=200 rpm N=300 rom ——N=450rpm

1,20

1,00

0,80

0,60

[Ba%*] (umol.L?)

0,40 -

0,20

0,00 T T T T T T 1
0 20 40 60 80 100 120 140
Temps (min)

Figure 35: Suivi de la concentration en ions baryum dans le réacteur pour chaque vitesse
d’agitation expérimentée

Au vu de ces premiers résultats de concentration en baryum, la sursaturation peut étre estimée, mais
ne peut pas étre calculée de fagon suffisamment précise pour déterminer les lois cinétiques de
précipitation en fonction de la sursaturation. En effet, les concentrations mesurées sont trop faibles
(inférieures a la umole) avec une incertitude de £10%. Les résultats de dosage en baryum par ICP-AES
ne seront donc plus exploités dans la suite de I'étude cinétique.

2.2. Influence de la concentration en sulfate de baryum

Une série d’expériences a été réalisée afin de voir I'influence de la concentration en sulfate de
baryum dans le réacteur sur les cinétiques de précipitation. La concentration en sulfate de baryum,
notée C, est modifiée en faisant varier a la fois la concentration en nitrate de baryum dans le réactif
et la concentration en sulfate de sodium dans I'effluent. Les expériences réalisées sont: C.= 1,00;
2,00;2,50;3,00;4,00; 4,49 et 5,00 g.L'l. La concentration en ions sulfate en sortie de réacteur varie
donc selon les expériences, comme présenté dans le Tableau 9 suivant. Le ratio molaire SO,/Ba reste
constant et égal a 4,86 pour chacune de ces expériences.

C. (gL 1,00 | 2,00 | 2,50 | 3,00 | 4,00 | 4,49 | 5,00
[SO,], mol.L™ [ 0,0208 | 0,0416 | 0,0521 | 0,0625 | 0,0833 | 0,0934 | 0,104
[SO,]..... moL.L™ | 0,0165 | 0,0331 | 0,0414 | 0,0496 | 0,0662 | 0,0742 | 0,0826

sortie

Tableau 9: Calcul de la concentration en ions sulfate dans le réacteur aprés mélange sans
réaction (indice 0), et en sortie de réacteur en régime permanent

Pour ces expériences, les bilans de matiére sont différents des conditions de référence. A titre
d’exemple, le bilan et les explications des calculs pour I'expérience mettant en jeu une concentration
en sulfate de baryum C.=5,00 g.L"" sont présentés en Annexe 9. Le temps de passage, ainsi que les
débits sont conservés : ils sont identiques a ceux de I'expérience de référence (cf. : Tableau 7).
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Quelques observations ont été faites sur I'aspect de la solution dans le réacteur au cours de la
réaction.

Pour de faibles concentrations en sulfate de baryum (C, < 3,00 g.L'l), la solution est trés claire au
début de la réaction pendant environ dix minutes puis, elle devient de plus en plus trouble (photo de
la Figure 36). Lorsque la concentration en solide augmente, la solution est instantanément trouble et
prend trés rapidement une couleur blanche (photo de la Figure 37).

Figure 36 : Expérience C.=1,00 g.L!

Figure 37 : Expérience C.=4,49 g.L1

aptés Th de réaction apres 1h de réaction

L'influence de la concentration en sulfate de baryum sur la granulométrie des agglomérats et des
cristaux élémentaires est présentée en Annexe 10. La Figure 38 montre que la taille moyenne des
agglomérats diminue fortement lorsque la concentration en sulfate de baryum produit dans le
réacteur augmente. D’aprés la Figure 39, on constate que cette évolution est liée a une diminution
importante de la taille moyenne des cristaux élémentaires avec la concentration en BaSO,. Un saut
important concernant la taille moyenne des cristaux élémentaires est notamment observé entre 2,00
et 3,00 g.L" : la taille moyenne des cristaux élémentaires passe de 15 um a seulement 2 um.
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Des images MEB des cristaux obtenus en fin d’expérience sont présentées en Annexe 11. Les clichés
montrent une variation importante de la morphologie des cristaux avec la concentration en sulfate
de baryum. Dans ces conditions, il est nécessaire de déterminer le facteur de forme volumique ¢y
pour les différentes concentrations en BaSO, afin de calculer les cinétiques avec le plus de précision
possible. Toutefois, la détermination du facteur de forme volumique est assez complexe et présente
une incertitude estimée a +/- 20%. Les calculs des facteurs de forme volumique ¢y sont détaillés en
Annexe 12.

La vitesse de nucléation est directement impactée par cette incertitude de +/- 20% car le facteur de
forme volumique joue sur sa valeur. La vitesse de croissance est quant a elle déterminée avec une
bonne précision.

Une fois les valeurs de ¢y connues, I'exploitation des données granulométriques permet donc de
déterminer I’évolution de la vitesse de nucléation ry et de la vitesse de croissance G en fonction de la
concentration en BaSO,. La Figure 40 montre que la vitesse de nucléation augmente avec la
concentration en BaSO,. Au contraire, la vitesse de croissance est freinée lorsque la concentration en
BaS0O, augmente (cf. : Figure 41).

Cette diminution de la vitesse de croissance est en contradiction avec le modéle de coprécipitation
qui prévoit une augmentation des cinétiques de nucléation et de croissance avec la concentration en
sulfate de baryum (Pacary, 2008). Or, lorsque la concentration en sulfate de baryum augmente, la
concentration en ions sulfate augmente également comme présenté dans le Tableau 9. L’hypothése
alors envisagée pour expliquer ce phénomeéne est le réle joué par les ions sulfate sur la vitesse de
croissance : nous supposons que les ions sulfate bloquent la croissance cristalline du sulfate de
baryum.

Afin de vérifier cette hypothése, une autre série d’expériences a été réalisée en faisant varier
uniqguement la concentration en ions sulfate et en maintenant la concentration en ions baryum
constante (cf. : partie 2.3.).
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Figure 40: Evolution de la vitesse de Figure 41: Evolution de la vitesse de
nucléation en fonction de la concentration en croissance en fonction de la concentration en
sulfate de baryum sulfate de baryum
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2.3. Influence du ratio molaire sulfate/baryum

Une série d’expériences a été menée pour étudier l'influence de la concentration en sulfate sur les
cinétiques de précipitation du sulfate de baryum. Ces expériences consistent a faire varier le ratio
molaire R=[SO,%]/[Ba*'] en changeant uniquement la concentration en ions sulfate de I'effluent. La
concentration en baryum dans le réactif reste constante et égale a 0,291 mol.L™. Le ratio molaire est
calculé a partir des concentrations dans le réacteur apres mélange sans réaction. Le temps de
passage et les débits sont les mémes que ceux de I'expérience de référence. Ainsi, la concentration
en sulfate de baryum dans le réacteur reste constante et égale 34,49 g.L™.

Les ratios molaires étudiés sont: R=1;2; 3 ; 4,86 et 7. Le Tableau 10 regroupe les concentrations en
ions sulfate initiales dans le réacteur, et celles en sortie en régime permanent pour chaque ratio
molaire R. Les concentrations de sortie ont été obtenues par un calcul de bilan de matiére.

R=[SO,]/[Ba*"] 1 2 3 4,86 7
[SO,], (mol.LY) | 0,0192 | 0,0385 | 0,0577 | 0,0934 | 0,135
[SO, Tsome (moL.LY) | ~ /P, | 0,0192 | 0,0385 | 0,0742 | 0,115

Tableau 10 : Concentrations en ions sulfate dans le réacteur aprés mélange et avant précipitation
(indice 0), et a la sortie du réacteur en régime permanent pour chaque ratio molaire R

L'influence du ratio molaire sulfate/baryum sur la granulométrie des agglomérats et des cristaux
élémentaires est présentée en Annexe 13. Les Figure 42 et Figure 43 montrent une forte diminution
de la taille moyenne des agglomérats et des cristaux élémentaires de sulfate de baryum avec la
concentration en sulfate.
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Figure 42 : Evolution de la taille moyenne Figure 43 : Evolution de la taille moyenne
des agglomérats en fonction du ratio des cristaux élémentaires en fonction du
molaire [SO42]/[Ba?*] ratio molaire [SO4>]/[Ba2t]
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La taille des agglomérats et des cristaux élémentaires dépend fortement de la concentration en ions
sulfate. Il est donc nécessaire d’étudier la morphologie des cristaux dans ces conditions opératoires.
Des images MEB ont été réalisées sur les cristaux obtenus en fin d’expérience. Ces analyses MEB
permettent de déterminer le facteur de forme volumique ¢, pour chaque ratio molaire étudié. Les
clichés MEB et calculs de ¢, sont respectivement présentés en Annexes 14 et 15. Les valeurs de ¢,
obtenues permettent ainsi de calculer les cinétiques de nucléation et de croissance cristalline en
fonction du ratio molaire sulfate/baryum.

La Figure 44 montre que la vitesse de nucléation augmente fortement avec le ratio molaire
sulfate/baryum, donc avec la concentration en ions sulfate. Au contraire, la vitesse de croissance est
ralentie a mesure que la concentration en sulfate augmente (cf. : Figure 45).
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Figure 44 : Evolution de la vitesse de nucléation Figure 45 : Evolution de la vitesse de croissance
en fonction du ratio molaire [SO4*]/[Ba?*] en fonction du ratio molaire [SO4>]/[Ba2*]

Ces expériences confirment donc la forte influence de la concentration des ions sulfate sur la
cinétique de croissance cristalline : les ions sulfate freinent la croissance cristalline des cristaux de
sulfate de baryum. L’inhibition de la croissance par les ions sulfate entraine une augmentation
exponentielle de la nucléation. Sur la Figure 45, on constate également une diminution d’un facteur
10 pour la vitesse de croissance lorsque R passe de 2 a 3. Ce saut se retrouve aussi sur la taille
moyenne des cristaux élémentaires qui passe de 17 um lorsque R=2 a 3 um pour R=3 (cf. : Figure 43).
Lorsque le ratio molaire est supérieur a 4,86, les vitesses de nucléation et de croissance semblent
atteindre un palier.

2.4. Influence du temps de passage a concentration en sulfate constante

Afin de faire varier uniquement la sursaturation, l'influence du temps de passage est étudiée en
maintenant la concentration en ions sulfate constante. Les concentrations en sulfate et en baryum
étant fixes pour chaque expérience, la variation du temps de passage influe directement sur la
sursaturation. En effet, lorsque le temps de passage augmente, les débits sont plus faibles et donc la
sursaturation diminue. Si notre hypothese est validée, les cinétiques de nucléation et de croissance
cristalline devraient diminuer lorsque la sursaturation diminue.
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i

L,; agglomérats (um)

La concentration en sulfate de baryum est fixée a 1,00 g.L™ et le ratio molaire R est fixé a 4,86. Les
valeurs de temps de passage étudiées sont : T= 4,25 min ; 10 min ; 20 min et 40 min.

Afin de déterminer les débits pour chaque essai, le systeme d’équations (47) suivant a été résolu : les
concentrations en sulfate [SO,*] et en baryum [Ba®'], le temps de passage T, et le ratio molaire
sulfate/baryum R sont connus.

R _ Qefﬂuent[soi]efﬂuent — 4,86
Qréactif lBa Jréactif
\%
= (47)
‘ Qsortie

L Qsortie = Qefﬂuent + Qréactif

L'influence du temps de passage sur la granulométrie des agglomérats et des cristaux élémentaires
est présentée en Annexe 16. La Figure 46 montre que la taille moyenne des agglomérats est du
méme ordre de grandeur pour la gamme de temps de passage étudiée : la taille moyenne des
agglomérats est d’environ 50 um. Concernant les cristaux élémentaires, on peut observer une
augmentation faible de leur taille moyenne sur la Figure 47 : la taille moyenne des cristaux
élémentaires passe de 16 um lorsque T < 10 min a 20 um lorsque T > 20 min.
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Figure 46 : Evolution de la taille moyenne des  Figure 47 : Evolution de la taille moyenne des
agglomérats en fonction de 1 cristaux élémentaires en fonction de 1

Des images ont été réalisées avec le MEB environnemental pour chacune des expériences afin de
déterminer le facteur de forme volumique ¢,, et ensuite calculer les cinétiques de nucléation et de
croissance cristalline. Les photos MEB sont présentées en Annexe 17. La morphologie des cristaux est
considérée comme identique a celle obtenue pour I'expérience C.=1,00 g.L™" et T=10 min. Le calcul du
facteur de forme volumique ¢, est donc celui détaillé en Annexe 12 pour la concentration en sulfate
de baryum C.=1,00 g.L'1 : la valeur de ¢, calculée est 0,00243.
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Les valeurs des vitesses de nucléation ry et de croissance cristalline G en fonction du temps de
passage sont présentées sur les Figure 48 et Figure 49. Les cinétiques de nucléation et de croissance
cristalline diminuent avec le temps de passage, conformément aux résultats attendus. La
concentration en ions sulfate étant fixée pour tous les essais, la diminution des vitesses de nucléation
et de croissance est seulement due a la diminution de la sursaturation lorsque le temps de passage
augmente. Ceci est conforme au modele de coprécipitation (Pacary, 2008).
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Figure 48 : Evolution de la vitesse de nucléation  Figure 49 : Evolution de la vitesse de croissance

en fonction du temps de passage T en fonction du temps de passage T

2.5. Bilan surl’étude cinétique en réacteur continu

La vitesse d’agitation n’a pas d’influence sur les cinétiques de nucléation et de croissance du sulfate
de baryum. Cela nous permet de déterminer les mécanismes de croissance et de nucléation dans nos
conditions expérimentales en milieu salin NaNO; 0,5M. Le mécanisme d’intégration dans le réseau
cristallin est le processus limitant la croissance cristalline : la croissance se déroule donc en régime
d’intégration dit aussi « régime chimique ». Concernant le phénomene de nucléation, le mécanisme
de nucléation secondaire n’est pas prépondérant, car il serait directement impacté par la puissance
dissipée par agitation. Une comparaison avec la loi cinétique d’Aoun (Aoun et al., 1996) nous permet
d’affirmer que la nucléation primaire homogéne est négligeable dans nos conditions opératoires. Le
mécanisme le plus probable est donc celui de la nucléation primaire hétérogene.

L'étude de l'influence de la concentration en sulfate de baryum BaSO, sur les cinétiques de
nucléation ry et de croissance G a mis en évidence un phénomeéne contraire aux lois cinétiques de
précipitation : ry et G ne varient pas dans le méme sens lorsque la concentration en BaSO, augmente.
Nous avons alors supposé que la concentration en ions sulfate freinait la vitesse de croissance
cristalline. Afin de valider cette hypothése, I'influence du ratio molaire sulfate/baryum a été étudiée.
La stratégie a consisté a faire varier uniquement la concentration en sulfate en maintenant la
concentration en baryum constante. Les résultats de ces expériences confirment bien que la
concentration en sulfate freine la vitesse de croissance. Ceci a également été vérifié par les images
MEB des cristaux obtenus en fin d’expérience. Le Tableau 11 met en évidence I'influence des ions
sulfate sur la taille moyenne et la morphologie des cristaux. Plus la concentration en ions sulfate
augmente, plus la taille des cristaux diminue de maniére significative.
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Chapitre IV

3. TRAITEMENT MATHEMATIQUE DES DONNEES CINETIQUES
EXPERIMENTALES CONCERNANT LA PRECIPITATION DU SULFATE DE
BARYUM

Cette partie a pour objectif de traiter I'ensemble des données cinétiques obtenues en vue de les
incorporer au modele de coprécipitation. L'enjeu final est de pouvoir comparer le procédé continu
classique utilisé industriellement a La Hague au procédé continu innovant : le réacteur/décanteur
faisant I'objet de ce travail de thése. Une loi cinétique est donc déterminée pour chacun des
procédés en milieu NaNO; 0,5M. Puis, ces lois seront incorporées aux modeles de coprécipitation en
réacteur continu classique d’une part, et en réacteur/décanteur continu d’autre part.

Pour les deux types de procédé, on peut exprimer les vitesses de nucléation ry et de croissance
cristalline G en fonction de la sursaturation absolue s selon les équations (48) et (49) :

ry =kys" (48)
G =k,s’ (49)
Comme nous l'avons vu, il est extrémement difficile de déterminer la sursaturation en réacteur

continu. Pour cette raison, il est devenu assez courant d’exprimer la vitesse de nucléation en fonction
de la vitesse de croissance cristalline. L'équation (49) donne ainsi :

G 1/g
S=| — (50)
kg
et
r, = K G"9=KG"? o0 K= Ky (51)
N ™ n/ - - n/
ikgi ¢ kg ¢

Les exposants n et g sont des nombres positifs (de plus, en général n > g), donc n/g doit étre positif
(et généralement, n/g > 1).

3.1. Enréacteur continu classique

3.1.1. Expériences a temps de passage constant

La Figure 50 représente la vitesse de nucléation en fonction de la vitesse linéaire de croissance
cristalline pour différentes concentrations en sulfate et pour un temps de passage constant de 10
minutes. Les données expérimentales utilisées correspondent a celles des parties 2.2 et 2.3 ou
I'influence de la concentration en sulfate de baryum et du ratio molaire sulfate/baryum a été
étudiée. Les résultats expérimentaux obtenus donnent une valeur de n/g fortement négative, ce qui
montre une forte influence de la concentration des ions sulfate sur les cinétiques de précipitation du
sulfate de baryum. Ce phénomene a déja été observé durant les travaux de thése de Planteur
(Planteur, 2013) ou les ions sulfate bloquaient la croissance cristalline du peroxyde d’uranium UQ,.
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Dans notre cas, cela peut s’expliquer par une forte influence des ions sulfate sur le potentiel Zéta
(Kucher et al., 2006) (cf.: partie 4.1.2. du chapitre 1) et sur la double couche électrique. Les ions
sulfate freinent ainsi I'intégration dans le réseau cristallin, et donc la croissance cristalline.
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Figure 50 : Variation de la vitesse de nucléation en fonction de la vitesse linéaire de croissance
cristalline correspondante pour différentes concentrations en sulfate et un temps de passage

constant T=10min

Afin de s’affranchir de ce phénomeéne de « freinage » de la croissance par les ions sulfate, la stratégie
consiste a traiter des expériences menées a concentration en sulfate constante.

3.1.2. Expériences a concentration constante en ions sulfate

Des expériences ont été menées a concentration en sulfate constante, mais avec des temps de
passage différents afin de faire varier uniquement la sursaturation (cf.: partie 2.4). La Figure 51
présente la variation de la vitesse de nucléation en fonction de la vitesse linéaire de croissance
cristalline pour différents temps de passage.
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Figure 51: Variation de la vitesse de nucléation en fonction de la vitesse linéaire de croissance

cristalline correspondante pour différents temps de passage et une concentration constante en
ions sulfate de 0,0165 mol/L
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Ce graphe donne une loi puissance exprimant la vitesse de nucléation ry en fonction de la vitesse de
croissance G avec un coefficient de corrélation tres satisfaisant :

r, =1,023.10%G*** (52)

Maintenant, on fait I’hypothése que pour toutes les concentrations en sulfate, I'exposant n/g a la
méme valeur. Basé sur cette hypothése, on peut écrire la relation (53) suivante :

kN N

K:W: Gn/g :f([SOi_]) (53)

En retraitant les données expérimentales de la Figure 50 pour différentes concentrations en sulfate,
la fonction expérimentale K = f([SO,>]) est obtenue et tracée sur la Figure 52. Une expression semi-
empirique d’adsorption avec saturation de surface du type (54) est alors déterminée (Frikha et al.,
2005) :

InK, -InK,

InK =InK, -
ni=ink. 1+a[soz |

(54)

La régression non linéaire donne : In K, = 52,15, In K,, = 66,54, a = 1,40.10* et b = 2,83 avec un
coefficient de corrélation de R? = 0,964. En utilisant ces valeurs, on obtient donc :

14,39

K =7,83-10% exp| —
1+1,40-10%[s0Z [

(55)

avec [SO,*] en mol.L™ et K en unité SI.
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Figure 52 : Variation de la constante cinétique K en fonction de la concentration en ions sulfate —
Corrélation semi-empirique de type adsorption avec saturation de surface (Frikha et al., 2005)
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3.1.3. Validation du modeéle avec I'ensemble des expériences

Dans le cas du réacteur continu parfaitement mélangé, la concentration en sulfate de baryum C¢ (en
kg.m™) s’exprime selon I'équation (56) :

C. =64, rE“(G 7)* (56)

En substituant ry selon I'équation (51), cela donne :

C. =6¢,p KG*"97* (57)
Dol :
1/(3+n/g)
G= Lzl (58)
6,p. Kt
La taille moyenne des cristaux élémentaires L,; s’exprime de la maniére suivante :
C 1/(3+n/g)  n/g-1
L,,=4Gr=4. (—Cj /e (59)
6¢,0.K

Dans le cas du réacteur continu parfaitement mélangé, on a n/g = 1,564 d’aprés I'équation (52), donc
la formule (59) prend la forme suivante :

C 0,219
L43 =4Gr=4. [M—CKJ . T0'124 (60)
VP

ol C. est en kg m™ et ol la constante K est calculée selon la formule (55).

. . . 2- .
La concentration en solide Cc et la concentration en sulfate [SO;] dans le réacteur sont

respectivement :
C.= [Ba2+]o et [80421_] :[80421_]0 _[Ba2+]o (61)

ol [Ba2+]0 et [SOi']Osont les concentrations initiales (d’entrée) aprés mélange et avant

précipitation.

L’équation (60) associée aux formules (55) et (61) exprime la variation de la taille moyenne des
cristaux élémentaires en fonction de tous les parameétres de procédé en réacteur continu classique.
La Figure 53 montre la comparaison entre les tailles moyennes expérimentales fournies par le
granulometre laser et les tailles moyennes calculées selon la formule (60). Pour cette figure,
I’ensemble des données expérimentales obtenues dans la partie 2. (cf. : parties 2.2, 2.3 et 2.4) a été
traité. Un tres bon accord entre le modele et les expériences est obtenu avec un coefficient de
corrélation R*=0,98.
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L43,exp = I‘43,ca|c L 2
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25 - R*=0,9815
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Figure 53: Comparaison entre les tailles moyennes des cristaux élémentaires de sulfate de
baryum obtenues expérimentalement par granulométrie laser (en ordonnée) et calculées a partir
de ’équation (60) (en abscisse) en réacteur continu classique

3.2. Enréacteur/décanteur continu

Afin de comparer le procédé réacteur/décanteur continu au réacteur continu classique, les
cinétiques de nucléation et de croissance cristalline ont également été déterminées en
réacteur/décanteur. La méme méthode qu’en réacteur continu classique a été utilisée (cf. : partie
3.1) apres avoir été testée avec succes. Moins d’expériences qu’en réacteur continu classique ont été
menées car les essais sont tres lourds a mener : environ 200 L d’effluent sont générés pour chaque
essai.

Les conditions de référence simulant les conditions industrielles de La Hague sont mises en ceuvre.
L'influence du temps de passage a concentration constante en ions sulfate a d’abord été étudiée afin
de faire varier uniqguement la sursaturation. Puis la quantité de réactif mis en ceuvre par rapport au
traitement de référence a été variée, en modifiant ainsi la concentration en ions sulfate. Dans cette
partie, on s’intéresse seulement aux données cinétiques : valeurs des vitesses de nucléation ry et de
croissance cristalline G obtenues en réacteur/décanteur.

La Figure 54 montre l'influence du temps de passage sur les cinétiques de nucléation et de croissance
en réacteur/décanteur continu. Comme pour le réacteur continu classique (cf.: partie 2.4.),
I"augmentation du temps de passage a pour conséquence une diminution de la sursaturation. Cela
engendre donc une diminution simultanée de la vitesse de nucléation et de la vitesse de croissance.
En réacteur/décanteur, la sursaturation est bien plus faible qu’en réacteur continu classique a cause
de la forte concentration en sulfate de baryum dans le réacteur. En effet, la concentration en sulfate
de baryum est trés élevée dans le réacteur/décanteur, elle atteint 180 g.L™ alors qu’elle n’est que de
4,49 g.L™" en réacteur continu classique. La sursaturation plus faible en réacteur/décanteur explique
donc des valeurs de vitesse de croissance G beaucoup plus faibles : G=6.10™ m.s™* en réacteur
continu classique, tandis que G=2.10"! m.s™ en réacteur/décanteur pour les conditions de référence.
La vitesse de nucléation est légérement plus faible en réacteur/décanteur, mais du méme ordre de
grandeur (10" nucléi.m>.s), toujours dans les conditions de référence.
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Figure 54 : Influence du temps de passage sur la vitesse de nucléation ry et sur la vitesse de
croissance cristalline G en réacteur/décanteur continu

La Figure 55 montre l'influence de la fraction de réactifs mis en jeu par rapport au traitement de
référence sur les cinétiques de nucléation et de croissance en réacteur/décanteur continu. La
cinétique de nucléation reste constante : rv=1,30.10" nucléi.m™.s™. La vitesse de croissance diminue
lorsque la quantité de réactifs mis en jeu augmente, ce qui s’explique par I'augmentation de la
concentration en ions sulfate en sortie du réacteur/décanteur. Le méme phénomeéne gu’en réacteur

continu classique est observé dés que la concentration en ions sulfate est augmentée.

Figure 55 : Influence de la fraction de réactifs mis en jeu par rapport au traitement de référence
sur les cinétiques de nucléation et de croissance du sulfate de baryum en réacteur/décanteur

continu
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3.2.1. Expériences a concentration constante en ions sulfate

En utilisant le méme raisonnement que dans la partie 3.1.2 en réacteur continu classique, la vitesse
de nucléation ry est tracée en fonction de la vitesse linéaire de croissance cristalline G pour différents
temps de passage et une concentration constante en ions sulfate de 0,0742 mol/L. La Figure 56
montre que ry est liée a G par une loi puissance d’ordre n/g = 1,976 avec un coefficient de corrélation
satisfaisant R*=0,95 :

r, =126.10*G"*"® (62)
1,00E+14
ry = 1,26.10%4G1976
R?2=0,951
F'."Z
E
3 *
2 1,00E+13
2
= 3
T 1,00E+12
1,00E-11 1,00E-10

G (m.s?)

Figure 56 : Evolution de la vitesse de nucléation en fonction de la vitesse linéaire de croissance
cristalline correspondante pour différents temps de passage et une concentration constante en
ions sulfate de 0,0742 mol/L

Comme précédemment, on cherche a déterminer la fonction expérimentale K en fonction de la
concentration en ions sulfate [SO,”]. Pour cela, on suppose que pour toutes les concentrations en
sulfate, I'exposant n/g a la méme valeur : n/g = 1,976. A partir de nos données expérimentales, la
constante cinétique K est calculée pour chaque concentration en sulfate. La Figure 57 représente la
fonction expérimentale K = f([SO,”]). Les données expérimentales sont parfaitement corrélées par la
loi polynomiale du second degré suivante :

K =-2,00.10"[s0? [ +2,43.10%[s0? |- 5,38.10* (63)
avec [SO,”] en mol.L™ et K en unité SI.

Il est & noter que I'expérience avec la concentration en sulfate la plus basse de 3,01.102 mol.L™ a été
refaite afin de s’assurer de la tendance observée sur la Figure 57. |l serait désormais nécessaire de
faire des expériences a concentration en sulfate intermédiaire entre 3,01.107 et 7,42.102 mol.L" afin
de valider la loi polynémiale empirique (63).
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2,50E+34
K =-2,00.1037[SO,2]? + 2,43.10%[S0,?] - 5,38.10%
R? =0,999

2,00E+34 +
z
o 1,50E+34 +
o
K3
"2 1,00E+34

0,00E+00 : : : : |

0,00E+00 2,00E-02 4,00E-02 6,00E-02 8,00E-02 1,00E-01

[SO,*] (mol/L)

Figure 57 : Variation de la constante cinétique K en fonction de la concentration en ions sulfate —

Corrélation empirique polynémiale du second degré

3.2.2. Validation du modeéle avec I'ensemble des expériences

Dans le cas du réacteur/décanteur continu, on a:

C, =64,p, %N(AG 7)*

En substituant ry selon I’'équation (51) identique pour les deux types de procédé, cela donne :

CC =6¢VpcKGS+n/gl4T4

D’ou :

Cc 1/(3+n/g)
G=| — 2
64, ,K (A7)

La taille moyenne Ly; des cristaux élémentaires s’exprime selon I'équation suivante :

C 1/(3+n/g) n/g-1
L, =4AGt = 4[—°J (Ar)nor
64, 0.K

Dans le cas du réacteur/décanteur, n/g = 1,976 donc la formule (67) s’écrit :

c 0,201
L;=44Gr=4.| —— (Ar)o1oe
64, p.K

v/-c

ol C. est en kg m™ et ol la constante K est calculée selon la formule (63).
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La concentration en solide et la concentration en sulfate dans le réacteur/décanteur continu sont
déterminées de la méme maniére qu’en réacteur continu classique selon les formules (61).
L’équation (68) associée aux formules (61) et (63) exprime la variation de la taille moyenne des
cristaux élémentaires en fonction de tous les paramétres de procédé en réacteur/décanteur. La
Figure 58 montre la comparaison entre les tailles moyennes expérimentales fournies par le
granulometre laser et les tailles moyennes calculées selon la formule (68). Pour le calcul des tailles
moyennes, un parametre de séparation solide/liquide A=20 est utilisé; celui-ci a été estimé en
faisant le ratio des concentrations en solide dans chacun des procédés : réacteur/décanteur continu
et réacteur continu classique (Flouret et al., 2012). Un accord satisfaisant entre le modele et les
expériences est obtenu avec un coefficient de corrélation R*=0,95.

3,5

L43,exp = L43,ca|c
2 _
25 - R.Z02%....q

I'43,exp (|J.m)

0 T T T T T T 1
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5

|'43,calculée (um)

Figure 58 : Comparaison entre les tailles moyennes des cristaux élémentaires de sulfate de
baryum obtenues expérimentalement par granulométrie laser (en ordonnée) et calculées a partir
de I’équation (68) (en abscisse) en réacteur/décanteur continu

3.3. Bilan

Le traitement mathématique des données cinétiques a permis d’obtenir une loi cinétique pour
chacun des procédés continus étudiés : réacteur continu classique et réacteur/décanteur continu.

14,39

En réacteur continu classique : 1, = KG****avec K =7,83-10*°exp| — 553
1+1,40-10*[s02 [

En réacteur/décanteur : 1, = KG**®avec K =-2,00.10”'[s0? [ +2,43.10%[s0? |- 5,38.10%

Les cinétiques sont différentes pour ces deux types de procédé car le réacteur/décanteur couvre une
zone de sursaturation extrémement faible, due a la trés forte concentration en sulfate de baryum.
Les ions sulfate ont une trés forte influence sur les cinétiques de précipitation du sulfate de baryum
en milieu NaNO; 0,5M quel que soit le type de procédé. Il est donc indispensable de corréler les
données cinétiques en fonction de la concentration en ions sulfate.
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CHAPITRE V : COMPARAISON PAR MODELISATION DU REACTEUR
CONTINU CLASSIQUE ET DU REACTEUR/DECANTEUR CONTINU

Ce chapitre a pour objectif de comparer par modélisation le réacteur/décanteur continu au réacteur
continu classique actuellement mis en ceuvre a l'usine de retraitement du combustible de La Hague.
L'enjeu du modele de coprécipitation consiste a prendre en compte les caractéristiques des
précipités de sulfate de baryum formés sur la quantité de strontium coprécipité. L'objectif de Ila
modélisation est de prédire les résultats expérimentaux et de réduire ainsi le nombre d’essais sur le
pilote réacteur/décanteur. En effet, les essais en réacteur/décanteur sont particulierement lourds a
mener en termes de gestion des effluents : environ 200 L d’effluents sont générés pour chaque essai.

A partir du formalisme du bilan de population, un modele a été élaboré permettant de décrire le
phénomeéne de coprécipitation en prenant en compte les caractéristiques des cristaux formés (Pacary
et al., 2008). Le modeéle a ensuite été appliqué au réacteur semi-fermé (type STEL Marcoule) et
réacteur continu (type STE3 La Hague). Ce modele est robuste et permet d’identifier qualitativement
I'influence des différents parameétres de procédé sur I'efficacité de décontamination des effluents en
strontium (cf. : partie 4.2.3. du Chapitre Il). La principale limite de ce modele est |'utilisation des
cinétiques de nucléation et de croissance d’Aoun (Aoun et al., 1996) qui ne sont pas adaptées dans
nos conditions expérimentales : milieu salin NaNO; 0,5M avec excés de sulfate. L'intérét de ce travail
de these est d’améliorer le modéle de coprécipitation existant en incorporant les lois cinétiques
déterminées dans le Chapitre IV.

Dans ce chapitre, le modéle de coprécipitation est tout d’abord appligué au cas du
réacteur/décanteur continu. Un rappel est également fait dans le cas du réacteur continu classique.
Une approche semi-qualitative est ensuite menée afin de comparer les deux types de procédé et de
montrer les avantages du réacteur/décanteur continu par rapport au réacteur continu classique.
Puis, les cinétiques de nucléation et de croissance cristalline sont incorporées au modele afin de
simuler plus finement le traitement par coprécipitation dans chacune des deux configurations de
traitement. Les simulations sont validées avec des résultats expérimentaux pour chaque type de
procédé : réacteur continu classique d’une part, et réacteur/décanteur continu d’autre part.

1. ELABORATION DU MODELE DE COPRECIPITATION

Le modele de coprécipitation suppose que le radioélément est attiré vers la surface du cristal par un
phénomene d’adsorption, puis qu’une fois a I'interface solide/liquide, le radioélément est incorporé
par les apports de matiere successifs a l'interface du cristal en croissance. La modélisation du
phénomeéne de coprécipitation est décrite de maniére détaillée dans la partie 4.2. du Chapitre II.

Le modele est appliqué au procédé réacteur/décanteur continu dans un premier temps : I'ensemble
du raisonnement et les équations associées sont présentés. Concernant le procédé continu classique,
seules les expressions finales du modéle issues des travaux de Pacary (Pacary, 2008) sont rappelées.
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1.1. Enréacteur/décanteur continu

Afin de prédire l'influence des parameétres de procédé sur la décontamination et optimiser le
procédé de coprécipitation en réacteur/décanteur continu, un modele a été élaboré. Ce modeéle
s’appuie sur le formalisme du bilan de population et complete la modélisation déja réalisée par
Pacary (Pacary et al., 2008) en réacteur continu et semi-fermé. La Figure 59 présente le schéma de
principe du réacteur/décanteur continu. Le débit entrant dans le réacteur/décanteur Q est divisé en

deux flux sortants : le débit de boues g et le débit de liquide clair Q-g. Le terme W (L) représente la
distribution de taille en nombre des particules dans le réacteur, et a la sortie de l'installation. Le

volume du réacteur V est lié au temps de passage par la relation : 7 =V/Q .

L'efficacité de séparation solide-liquide dépend du paramétre A défini par le ratio: A =Q/(.

—— Q4

Q

——— g, wd(L)

Figure 59 : Schéma de principe du réacteur/décanteur : procédé continu avec classification

1.1.1. Bilan de population

Le bilan de population consiste a exprimer la variation de la distribution de taille en nombre des
particules. Les différents termes de ce bilan sont décrits dans la partie 4.2.2. du Chapitre Il. Dans ce
travail de modélisation, le bilan de population est écrit en supposant que le réacteur fonctionne de
maniere parfaitement agitée et que le régime stationnaire est atteint. L’agglomération et la brisure
sont supposées négligeables, ainsi que la taille des nucléi par rapport a la taille des cristaux. En
considérant ces hypothéses, le bilan de population de la fraction de taille variant entre L et L+dL
s’écrit selon I'expression mathématique suivante :

r\Vo(L)dL =d[G(L)VY, (L)]+ q¥, (L)dL (69)
ou ry est la vitesse de nucléation, G(L) |a vitesse de croissance et &(L) est la fonction de Dirac.

A partir de I’équation du bilan de population (69) et sachant que toutes les particules présentes dans
le réacteur sont formées par nucléation, I'équation différentielle suivante est obtenue :
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d[G(L)Y¥. (L Y. (L I
[CLF (L] + (L) =1,0(L) avec la condition limite J‘PS(L)dL =r,A (70)
dL At 0
En intégrant I'équation (70) par rapport a la taille, une expression analytique de la distribution de
taille en nombre dans le réacteur/décanteur est obtenue :

'n g —iL—dL (71)
G(L) ® A7 3 G(L)

lPs(l—) =

1.1.2. Facteur de décontamination

La cinétique d’adsorption est généralement lente par rapport a la vitesse de croissance du cristal,
donc I'équilibre d’adsorption n’est pas atteint dans le réacteur/décanteur. Par conséquent, un
gradient de concentration a I'interface solide-liquide existe comme le montre la Figure 60. En effet,
selon le modéle de Nernst (Nernst, 1891), il existe une couche limite a la surface des cristaux dans
laquelle la concentration en trace est plus faible que dans la solution environnante.

Concentration
dans la solution

B Cristal

Tr

Transfert de
matiére

-

Couche limite

Figure 60 : Représentation schématique de la couche limite a ’interface solide-liquide

Dans ce cas, la loi d’adsorption s’exprime pour chaque cristal en fonction de la concentration dans la
couche limite selon la relation suivante :

Tr. =KTr, (72)
Ou:
Trc est la concentration en composé trace au sein des cristaux (mol.m™) ;
Tr;, est la concentration en composé trace a I'interface solide/liquide (mol.m?);
k représente une constante globale d’équilibre adimensionnelle égale a :
1/3
k:k'r{NA&j (73)
MC
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Dans I'’équation (73), k est la constante d’équilibre de Langmuir (en m3”quide.m'250“de), T, - la tortuosité
de surface des cristaux, Ny — le nombre d’Avogadro, p. et M. — la masse volumique et la masse
molaire de la phase adsorbante.

La quantité d’élément trace contenue dans la couche de surface d’'une particule de taille L est
obtenue en faisant le bilan de matiére entre les instants t et t+dt alors que le volume de la particule
passe de v, a v+dv.. Ce bilan (74) montre que la quantité de trace incorporée dans le volume dv, est
égale au flux de transfert du strontium vers la surface du cristal.

Tr (L)dv. =K, (L)@ L*(Tr—Tr, )dt (74)

Le volume de la particule s’écrit: v, =¢§,L3. En dérivant cette relation par rapport au temps,

|’équation (75) est obtenue :

dv, , dL ) _ dL
—& =3¢, L°— =34, L°G(L G(L)=— 75
"C =3 L7 =34, L'G(L) puisaue G(L) =~ (75)

En substituant les équations (72) et (75) au sein de I’équation (74), une expression de la
concentration en élément trace dans la couche diffusionnelle des particules de taille L est obtenue :

—1 Tr
14 3¢, kG(L)
dskq (L)

T (L) = (76)

Pour chaque couche d’épaisseur dL, la quantité molaire d’élément trace notée ici dn; est calculée
grace a I'’équation (77). La seconde égalité est obtenue en utilisant la relation (75).

dn, =Tr.(L)dv, =3¢, L*Tr. (L)dL (77)

En utilisant I'’équation (72) et en intégrant I'équation (77) par rapport a la taille L, la quantité molaire
d’élément trace contenue dans un cristal de taille L est obtenue :

L
ny (L) =3¢ k[ Tr,, (L)L dL (78)
0

La quantité de trace coprécipitée peut aussi s'exprimer a partir du bilan de matiére global sur le
réacteur/décanteur continu selon I’équation (79) :

QTR ~TH =af n, (VW (L)L (79

Ou Tr¢ est la concentration initiale en composé trace (mol.m™).

En remplagant n; par son expression (78) dans I’équation (79), I'expression suivante est obtenue :

QqTr, —Tr)=3q¢ykfﬁTm(L')L'2dL'j\vs(L)dL (80
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En insérant I'expression de la concentration a I'interface Tr;, (76) et en utilisant la relation A =Q/(,

I'expression théorique de la concentration en composé trace en sortie du réacteur/décanteur
continu est alors obtenue :

Tr 1
—= (81)
Tre
34k 7| f L”
1+ ~dL' |- W, (L)dL
1 U ke [ B0
gsky (L)

Le facteur de décontamination peut ainsi étre calculé selon I'expression suivante :

T, 34,k 7| ¢ L?
FD=—E =1+ —dL" |-V, (L)dL 82

o e o e

doky (L)

De plus, il est intéressant de comparer les valeurs de facteur de décontamination obtenues par
rapport a celles que I'on aurait si I’équilibre d’adsorption était atteint. Dans ce cas, le bilan global en
élément trace en régime permanent s’écrit :

QTr. =QTr+¢,m,Tr.q (83)
OuU m; est le moment d’ordre 3 de la distribution de taille en nombre définie par la relation (71).

Lorsque I'équilibre d’adsorption est atteint, une relation linéaire du méme type que I'équation (72)
est obtenue entre la concentration en composé trace au sein du cristal Tr et la concentration en
solution Tr:

Tr. =KkTr (84)

En insérant I'équation (84) traduisant le phénomeéne de coprécipitation a I'équilibre dans I'équation
(83), la concentration en composé trace a la sortie du réacteur/décanteur peut alors s’exprimer de la
maniére suivante :

Tr 1 (85)
TrE 1+ k¢‘/ m3
A
D’ou I'expression du facteur de décontamination a I’équilibre :
Tr, kg, m
FD,, = e _1, KA™ (86)

“Tr A
La décontamination est maximale quand I'équilibre a I'interface solide-liquide est atteint. En effet, la

concentration résiduelle en strontium dans la solution est uniquement fonction de la quantité
d’adsorbant produit.
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1.2. Enréacteur continu classique

La modélisation en réacteur continu classique a été effectuée par Pacary lors de son travail de these
(Pacary, 2008). Seules les expressions finales du modele nous sont utiles et sont donc présentées
dans cette partie.

La résolution du bilan de population donne I'expression de la distribution de taille en nombre des
cristaux en réacteur continu classique :

Iy Clpod

R CTh e et Y

(87)

L'expression de la concentration en composé trace dans la solution en sortie du réacteur
parfaitement agité continu est la suivante :

Tr 1
L (88)
Tre

o L LVZ
1+ 3¢,k ~dL’ [, (L)dL
+ ¢v jO JO 14_3¢va|7 S( )
¢skd(|—)

D’ou I'expression du facteur de décontamination en réacteur continu classique :

12
FD=E=1+3¢VkF J‘LﬁL—,jdL' w, (L)dL (89)
Tr R 3¢,kG(L

¢skd (L')
Si I’équilibre d’adsorption est atteint, ona:

FD,, = TT_r: — 1+ ke, m, (90)

2. APPROCHE SIMPLIFIEE

A premiere vue, les expressions obtenues pour les deux types de procédé se ressemblent. La
principale différence est liée a la présence du paramétre de séparation solide/liquide A dans les
expressions caractéristiques du procédé en réacteur/décanteur continu.

Afin de pouvoir expliquer pourquoi le réacteur/décanteur continu permet d’obtenir une meilleure
efficacité de décontamination que le réacteur continu classique, un raisonnement mathématique
simplifié est mené (Flouret et al., 2012). Dans cette partie, on suppose que la vitesse de croissance G,
le coefficient de transfert k4 ainsi que la concentration en trace dans la couche diffusionnelle Tr;, sont
indépendants de la taille des cristaux afin de pouvoir réaliser les intégrations sur la taille des cristaux.
L'objectif est ainsi d’obtenir des expressions mathématiques plus faciles a comparer que dans la
partie 1. précédente.
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2.1. Expressions théoriques simplifiées

La distribution de taille en nombre des particules dans le réacteur/décanteur continu (cf. : équation
(71)) s’exprime alors selon la relation suivante :

L
P (L) =rENeXp(—Ej (91)

La concentration en solide de la suspension (en kg.m™) se calcule en utilisant I'équation suivante :
Ce = pe | LW (LA = e 2 [ L exp ()L = 64, . 2 (260)" (92)
0 Gy AGT G

Ou ¢y, est le facteur de forme volumique et p¢ la masse volumique des particules.

De plus, la taille moyenne des cristaux est obtenue en faisant le rapport du moment d’ordre 4 et du
moment d’ordre 3 de la distribution de taille des particules (91) :

IL“‘PS(L)dL
_ 0

L,, = =4)Gr (93)

j LW, (L)dL
0
En considérant ces hypotheses, I'équation (78) de la partie 1.1.2. devient :
n, =@, kTr, (34)

En remplacant n; par son expression (94), I’équation (79) s’écrit alors :
Q(Tre ~Tr) =g, kTr, [ LW, (L)dL (95)
0

La distribution de taille Ws(L) peut étre remplacée par son expression (91), ce qui donne aprés
intégration sur la taille des cristaux :

Q(Tr. —Tr) =64 kTr. rEN(zef)“ (96)

En utilisant la relation A =Q/(q et en substituant I'équation (76) dans I'équation (96) précédente,

on obtient I'expression simplifiée du facteur de décontamination en réacteur/décanteur continu :

_Tre _, 6k G Ar
Tr L, SKG
Kads

FD (97)
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En adoptant le méme raisonnement, les expressions théoriques simplifiées pour le réacteur continu
classique sont obtenues.

Le Tableau 12 compare les distributions de taille en nombre des particules, leur taille moyenne, la
concentration solide en suspension ainsi que le facteur de décontamination pour les deux
configurations de traitement continu :

e e réacteur continu classique noté MSMPR (« Mixed Suspension Mixed Product Removal ») ;
e |le réacteur/décanteur continu noté MSCPR (« Mixed Suspension Classified Product
Removal »).

MSMPR (1) MSCPR (2)

Distribution de taille en

r L r L
Y., (L)=Xexp(— Y., (L)=exp(——
s,1( ) G Xp ( Gr) s,z( ) G Xp ( J,Gz')

nombre (m~>.m™)

Taille moyenne des cristaux Ly, =4G7 Ly, =4AGT
(m)

Concentration du solide en Iy . My 4
suspension (kg.m'3) CC,l =64, oc a (G7) Cc,z =64, oc E (AG7)
Facteur de décontamination FD, = T =1+ M FD, = T =1+ M
o Tr L. 3K Tr 14 SHKG

Kq s Kqds

Tableau 12 : Comparaison des deux configurations de traitement continu : le réacteur continu
classique (MSMPR) et le réacteur/décanteur continu (MSCPR)

2.2. Comparaison du réacteur/décanteur continu et du réacteur continu
classique

Les expressions du facteur de décontamination obtenues pour les réacteurs MSMPR et MSCPR
présentées dans le Tableau 12 vont étre comparées dans deux cas de figure :

- la méme sursaturation ;
- le méme temps de passage.

Les expériences ont montré que les facteurs de décontamination atteignent des valeurs élevées dans
les deux configurations de traitement : entre 60 et 300 (Flouret, 2009; Pacary, 2008). Donc 1 est
négligeable devant I'autre terme de I'expression du FD pour chacun des deux réacteurs. Ainsi on
obtient les expressions suivantes :

o o SKARGT o Bkan G
1~ 2~
e e

Ky Kqs

(98)

Les indices 1 et 2 correspondent respectivement au réacteur continu classique MSMPR et au
réacteur/décanteur continu MSCPR.
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2.2.1. Sursaturations identiques

Supposons que la sursaturation est identique dans les deux réacteurs, c'est-a-dire que le rendement
de précipitation du sulfate de baryum est le méme. Pour la vitesse de nucléation (mécanisme de
nucléation primaire hétérogene) et la vitesse de croissance (mécanisme d’intégration), considérons

les expressions suivantes couramment utilisées :
ry =k,s"et G =Kkgs*® (99)
Ou s est la sursaturation absolue, ky, ks, n et g des constantes cinétiques.

Si la sursaturation est supposée identique pour les deux réacteurs, les vitesses de nucléation ry et G
sont aussi égales puisqu’elles dépendent uniquement de la sursaturation :

v, =T .et G =G, (100)
Le ratio suivant est alors obtenu :

4
ﬂ =2 7] (101)
FD, 7

Cherchons a exprimer le ratio 1,/1; en fonction du paramétre A. D’apreés le Tableau 12, le ratio entre
les concentrations de solide en suspension dans chacun des réacteurs s’exprime selon I'équation

(102).

4

C

c1o_ (ij (102)
Ceo At,
D’ou :

C

LR | ot (103)
7 Ce.,

Le flux de la phase solide sortant du réacteur est le méme dans les deux types de configuration, ce
qui donne donc I'équation (104) :

QCC,l = ch,z (104)

Comme A = 9 , 'expression (105) est alors obtenue :

) (105)
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Dol :

3
5 _ Q4 (106)
7

En substituant I'équation (106) a I’équation (101), une égalité des facteurs de décontamination dans
les deux types de procédé est obtenue :

FD, _,
FD,

(107)

Lorsque la sursaturation est identique au sein des deux réacteurs MSMPR et MSCPR, ['efficacité de
décontamination est donc la méme. Cependant, comme 7, =V,/Q et 7, =V, /Q, la relation (106)

permet de déduire I’équation suivante comparant les volumes de précipitation de chacun des

réacteurs :
V. 3
1

Cette relation montre que le volume de la zone de précipitation peut sensiblement étre réduit en
utilisant le réacteur/décanteur continu. En effet, V;>>V, car A présente des valeurs relativement
élevées (de l'ordre de la dizaine). Selon I'équation (105), le paramétre de séparation solide-liquide
peut étre estimé dans notre cas en utilisant les résultats expérimentaux relatifs a la concentration de
solide en suspension dans chacun des réacteurs (Flouret, 2009; Pacary, 2008). Comme C;=5 kg.m?
et C,=100 kg.m?, une valeur de A=20 est ainsi obtenue. Cela signifie que le volume du réacteur peut
étre réduit d’un facteur 10 d’aprés I'équation (108). Pour une méme efficacité de décontamination
que le réacteur continu classique, le réacteur/décanteur permet donc I'intensification du procédé de
coprécipitation.

2.2.2. Temps de passage identiques

Dans ce cas, il est plus difficile de déterminer une expression simple pour comparer les deux
configurations de traitement. Considérons les expressions des facteurs de décontamination en
réacteur continu classique FD; et en réacteur/décanteur continu FD, (cf. : équation (98)). Les termes
du dénominateur présentent les ordres de grandeur suivants : k = 10°,G=10%m.s, ky= 10" m.s" et
3¢./0s = 0,5 (Pacary, 2008). Le terme de droite du dénominateur vaut environ 5, donc pour une
premiere approximation, 1 peut étre négligé devant ce terme :

FD, ~ 2k ¢ ,Glzy et FD, ~2kyér, ,GI A7, (109)
Ce qui donne le ratio suivant :

110
FD, My ,1G12 Sy (o)
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A partir du Tableau 12, le rapport entre les concentrations en solide dans chacun des réacteurs est le

suivant :

3 44 n+3g
Coz _ rN*ZGZf :/1“(5—2] (112)
CC,l r-N,lc-;l Sl

En utilisant I'équation (105) et en remplagant les cinétiques de nucléation et de croissance par leurs
expressions respectives (99), I'égalité suivante est déduite :

39

C s n+

c.2 =/1=14(_2] (112)
CC,l Sl
D’ol:

3

Sz _ 7n+39
2= (113)
Sl

Cette relation (113) montre que la sursaturation est plus faible dans le réacteur/décanteur continu
gu’en réacteur continu classique, a temps de passage identique. En substituant I'’équation (113) a
I’équation (110), cela donne :

n+2g 39
FD, _ 45 ;%nag _ givsg (114)
FD,

La relation (114) montre que le réacteur/décanteur continu permet de réaliser une efficacité de
décontamination sensiblement plus élevée que le réacteur continu classique pour un temps de
passage donné. Afin d’estimer la valeur de I'exposant de I'expression (114), les lois cinétiques
déterminées dans le Chapitre IV sont utilisées. L’exposant n/g a une valeur de I'ordre de 2 pour les
deux types de réacteur : réacteur continu classiqgue MSMPR et réacteur/décanteur continu MSCPR.
En remplacant n/g par sa valeur dans I’équation (114), on obtient alors :

D, _ jps (115)
FD,

Dans cette étude, le parameétre A est égal a 20 (d’apreés la partie 2.2.1.), donc I’équation (115) montre
que le facteur de décontamination est environ 6 fois meilleur dans le réacteur/décanteur continu
gue dans le réacteur continu classique pour un temps de passage fixé.

2.3. Validation de I'approche simplifiée

L'approche simplifiée qui vient d’étre présentée a été validée par les résultats expérimentaux
obtenus a la fois lors du travail de thése de Pacary en réacteur continu classique (Pacary, 2008) et
lors de mon stage ingénieur en réacteur/décanteur continu (Flouret, 2009). Les conditions
expérimentales choisies simulent le procédé industriel de La Hague. A temps de passage identiques
et compositions de I'effluent et du réactif similaires, les facteurs de décontamination obtenus pour
chaque procédé sont représentés sur la Figure 61.
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Figure 61 : Facteurs de décontamination obtenus en réacteur/décanteur continu (MSCPR) et en
réacteur continu classique (MSMPR) avec un temps de passage identique de 10 minutes, dans les
conditions opératoires simulant le procédé industriel de La Hague

Ce graphe montre que le réacteur/décanteur continu permet d’atteindre un facteur de
décontamination de l'ordre de 275. Le réacteur continu classique atteint un facteur de
décontamination de 60 seulement. Le facteur de décontamination en strontium est donc environ 5
fois meilleur en réacteur/décanteur qu’en réacteur continu classique, ce qui est conforme a
I"approche simplifiée menée.

Seul le cas correspondant a la partie 2.2.2. ou les temps de passage sont identiques a été validé
expérimentalement. Le cas des sursaturations identiques exposé dans la partie 2.2.1. n’a pas pu étre
traité expérimentalement, la sursaturation étant tres difficile a mesurer dans nos conditions
opératoires.

3. MODELISATION DES PROCEDES

3.1. Incorporation des cinétiques de nucléation et de croissance
cristalline au modele

Afin de rendre le modele de coprécipitation plus précis, il est nécessaire de prendre en compte les
lois cinétiques de nucléation et de croissance cristalline déterminées dans nos conditions
expérimentales (cf. : Chapitre 1V).

Pour les deux procédés, les lois cinétiques déterminées dans nos conditions expérimentales sont
donc incorporées au modele de coprécipitation afin de s’approcher au mieux des résultats
expérimentaux. La résolution du modeéle de coprécipitation peut étre effectuée indépendamment de
la résolution du bilan de population. En effet, chacun des procédés fonctionne en continu, donc une
fois en régime permanent, la distribution de taille et la vitesse de croissance sont des constantes. Le
calcul de la concentration en composé trace s’effectue alors directement par intégration sur la taille
des cristaux. Une fois la vitesse de nucléation et la vitesse de croissance calculée, il est facile de
déterminer la distribution de taille en nombre puisqu’une solution analytique existe pour chaque
procédé.
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3.2. Méthode de résolution du modele : algorithme

Le méme algorithme de résolution est utilisé afin de résoudre le modéle de coprécipitation en
réacteur continu classique et en réacteur/décanteur continu. Les données d’entrée telles que la
vitesse d’agitation, les facteurs de forme volumique et surfacique des cristaux, la concentration en
sulfate et la constante de coprécipitation sont adaptées a chaque mise en ceuvre. Les corrélations
déterminées expérimentalement permettent de calculer la constante cinétique K pour chaque
procédé. Les lois permettant de déterminer la vitesse de nucléation ry et la vitesse de croissance G
changent également selon le type de procédé, comme présenté dans le Chapitre IV. L’algorithme
programmé pour déterminer la concentration résiduelle en strontium pour chaque procédé est
présenté sur la Figure 62. Les différentes équations utilisées dans le programme Scilab sont précisées
avec leur numéro.

Parameétres d’entrée : ®  Facteurs de forme des cristaux :

® Paramétres de procédé : 1, A, C, dv et ¢

e Caractéristiques du mobile ® Concentrations des réactifs et de

d’agitation et vitesse de rotation Iélectrolyte

e Constante de coprécipitation : k ® Caractéristiques des phases solide

et liquide

Corrélation K = f([SO,1) - (55) pour le MSMPR et (63) pour le MSCPR

Calcul du coefficient de transfert de matiere ky — corrélation (12)

Calcul de la vitesse de croissance G - (58) pour le MISMPR et (66) pour le MISCPR

Calcul de la vitesse de nucléation ry - (52) pour le MSMPR et (62) pour le MSCPR

Calcul de la distribution de taille en nombre ¥(L) -
(87) pour le MSMPR et (71) pour le MSCPR

Calcul des moments, de la taille moyenne Ly

Calcul de la concentration résiduelle en strontium et du FD -
(88) et (89) pour le MSMPR, (81) et (82) pour le MSCPR

Figure 62 : Algorithme de résolution du modele de coprécipitation pour les 2 types de procédé :
réacteur continu classique MSMPR et réacteur/décanteur continu MSCPR

3.3. Simulation des procédés

Dans cette partie, seule I'influence du temps de passage est présentée pour chacun des procédés.
L'intérét de cette partie est de valider notre modele sur des résultats expérimentaux afin de tester sa
robustesse et sa précision. D’autres paramétres opératoires ont également été étudiés tels que la
vitesse d’agitation ou la quantité de réactifs, mais les simulations ne seront pas présentées ici. Un
bon accord a été obtenu entre les résultats expérimentaux et le modéle pour chaque parametre
étudié. Les résultats expérimentaux seront tous présentés dans le Chapitre VI afin de montrer
I'influence de chaque parametre opératoire étudié.
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3.3.1. Simulations en réacteur continu classique : MSMPR

Le code Scilab simulant la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum en réacteur continu
classique est fourni en Annexe 18. Les simulations ont été réalisées sans aucun parametre libre. Les
données expérimentales utilisées sont celles correspondant a une concentration en sulfate de
baryum de 1 g/L dans le réacteur, soit une concentration en sulfate de sortie de 0,0165 mol/L. Il
s’agit du seul jeu de données expérimentales dont nous disposons ou l'influence du temps de
passage a été étudiée. Dans ces conditions expérimentales, un facteur de forme volumique ¢,=0,032
et un facteur de forme surfacique ¢s=0,7376 ont été déterminés (cf. : Annexe 19). Les Figure 63 et
Figure 64 suivantes représentent respectivement la vitesse de nucléation et la vitesse linéaire de
croissance cristalline en fonction du temps de passage. Un excellent accord entre le modeéle et les
données expérimentales est obtenu, ce qui prouve la robustesse de notre modéle.

1,00E+12

1,00E+11 -

1,00E+10 -

1,00E+09

ry (nucléi.m3.s?)

1,00E+08 -

Modele
B Essais BaSO4

1,00E+06 I B B |
0 10 20 30 40 50
Temps de passage T (min)

1,00E+07

Figure 63 : Evolution de la vitesse de nucléation en fonction du temps de passage en réacteur
continu classique (MSMPR)
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Figure 64: Variation de la vitesse linéaire de croissance cristalline en fonction du temps de

passage en réacteur continu sans classification (MSMPR)
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La Figure 65 représente la variation de la taille moyenne des cristaux de sulfate de baryum en
fonction du temps de passage. Le modeéle et les points expérimentaux suivent la méme évolution :
une augmentation de la taille moyenne en fonction du temps de passage est obtenue. Le modele
sous-estime les valeurs expérimentales obtenues, en moyenne de 12 %.
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Figure 65 : Evolution de la taille moyenne des cristaux de sulfate de baryum en fonction du temps
de passage en réacteur continu classique (MSMPR)

La Figure 66 montre |'évolution de la concentration résiduelle en strontium en fonction du temps de
passage. La méme tendance est observée pour les résultats simulés et expérimentaux: la
concentration résiduelle en strontium est d’autant plus faible que le temps de passage augmente.
Cependant, le modeéle atteint un palier plus rapidement que le montrent les résultats expérimentaux.
Pour les temps de passage de 5 et 10 minutes, le pourcentage d’erreur est de I'ordre de 40 %. Un bon
accord est obtenu pour les temps de passage supérieurs a 20 minutes.
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Figure 66: Evolution de la concentration résiduelle en strontium en fonction du temps de
passage en réacteur continu classique (MSMPR)
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3.3.2. Simulations en réacteur/décanteur continu : MSCPR

Le code Scilab simulant la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum en
réacteur/décanteur continu est fourni en Annexe 20. Les simulations ont été réalisées sans aucun
parameétre libre. L'influence du temps de passage a été étudiée en réacteur/décanteur dans les
conditions de référence, c'est-a-dire avec un ratio sulfate/baryum égal a 4,86 et une concentration
en sulfate de sortie de 0,0742 mol/L. Dans ces conditions expérimentales, un facteur de forme
volumique ¢,=0,3 et un facteur de forme surfacique ¢s=2,20 ont été déterminés (cf. : Annexe 21).

Les Figure 67 et Figure 68 suivantes représentent respectivement la concentration en solide obtenue
en réacteur/décanteur, et le parameétre de séparation solide/liquide en fonction du temps de
passage. La concentration en solide C; dans le réacteur/décanteur est déterminée en utilisant
I’équation (105), a partir de la concentration en réacteur continu classique dans les conditions de
référence et du parameétre de séparation solide/liquide A. Pour ces deux parameétres opératoires, un
excellent accord est obtenu entre les données expérimentales et le modéle avec un pourcentage
d’erreur inférieur a 5 %.
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Figure 67 : Variation de la concentration en solide Cc en fonction du temps de passage T en
réacteur/décanteur continu (MSCPR)
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Figure 68 : Variation du paramétre de séparation solide/liquide A en fonction du temps de

passage T en réacteur/décanteur continu (MSCPR)
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La vitesse de nucléation ry et la vitesse linéaire de croissance cristalline G sont représentées en
fonction du temps de passage sur les Figure 69 et Figure 70. Un excellent accord entre le modele et
les données expérimentales est obtenu avec un pourcentage d’erreur de 6 % en moyenne.
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Figure 69: Evolution de la vitesse de nucléation en fonction du temps de passage en
réacteur/décanteur continu (MSCPR)
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Figure 70 : Evolution de la vitesse linéaire de croissance cristalline en fonction du temps de
passage en réacteur/décanteur continu (MSCPR)

Le modele estime aussi tres bien la taille moyenne des cristaux de sulfate de baryum obtenus en
réacteur/décanteur continu, comme présenté sur la Figure 71. Pour les temps de passage compris
entre 5 et 50 minutes, la taille moyenne est quasi-constante et égale a 1,50 um. Le modéle prévoit
ensuite une augmentation de la taille moyenne des cristaux élémentaires pour des temps de passage
supérieurs a 50 minutes.
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Figure 71: Influence du temps de passage sur la taille moyenne des cristaux obtenus en
réacteur/décanteur continu (MSCPR)

La Figure 72 représente |’évolution de la concentration résiduelle en strontium en fonction du temps
de passage. Le modele prévoit une concentration résiduelle en strontium constante pour I'ensemble
des temps de passage étudiés. Expérimentalement, lorsque le temps de passage est de 5 minutes, la
concentration résiduelle en strontium est plus élevée, d’ou une moins bonne efficacité de
décontamination.

Pour les temps de passage supérieurs a 10 minutes, un excellent accord est obtenu entre le modéle
et les expériences avec un pourcentage d’erreur inférieur a 4 %. Cependant, pour le temps de
passage de 5 minutes, un écart plus important de 35 % est observé : le modéle sous-estime la
concentration résiduelle en strontium obtenue expérimentalement. Le modéle permet donc de bien
prédire les résultats expérimentaux pour un temps de passage supérieur ou égal a 10 minutes.
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Figure 72 : Evolution de la concentration résiduelle en strontium en fonction du temps de
passage en réacteur/décanteur continu (MSCPR)
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3.3.3. Bilan

L'intégration des cinétiques de nucléation et de croissance cristalline au modeéle de coprécipitation
permet d’obtenir un trés bon accord entre les simulations et les résultats expérimentaux. Pour les
deux types de procédé, un excellent accord est obtenu concernant les cinétiques de nucléation et de
croissance cristalline. Ceci est logique puisque les lois cinétiques déterminées expérimentalement
ont justement été utilisées pour alimenter le modele de coprécipitation. Les tailles moyennes des
cristaux sont également tres bien simulées par le modeéle, ce qui signifie une bonne précision lors de
la résolution du bilan de population. Le modele prévoit également la concentration résiduelle en
strontium avec une bonne précision, sans aucun paramétre libre.

Les résultats présentés prouvent la robustesse et la précision de notre modele de coprécipitation
pour chacun des procédés : réacteur continu classique (MSMPR) et réacteur/décanteur continu
(MSCPR). Une comparaison directe des deux procédés par modélisation n’est pas effectuée car la
concentration de sulfate en sortie est différente : 0,0165 mol/L pour le réacteur continu classique, et
0,0742 mol/L pour le réacteur/décanteur continu. Mais I'approche simplifiée a pu mettre en
évidence les deux avantages majeurs du réacteur/décanteur continu par rapport au réacteur continu
classique : intensification du procédé a sursaturation identique et optimisation du facteur de
décontamination a temps de passage égal. Le Chapitre VI suivant va permettre de préciser les
avantages du réacteur/décanteur continu comparé au réacteur continu classique grace a de
nombreux essais expérimentaux.
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CHAPITRE VI : COMPARAISON PAR VOIE EXPERIMENTALE DU
REACTEUR CONTINU CLASSIQUE ET DU REACTEUR/DECANTEUR
CONTINU

Ce chapitre a pour objectif de compléter le Chapitre V précédent sur les aspects de modélisation en
comparant expérimentalement les deux types de procédé: réacteur continu classique et
réacteur/décanteur continu. Pour chaque mise en ceuvre, différents paramétres de procédé sont
étudiés afin de déterminer leur influence sur les facteurs de décontamination en strontium. A I'issue
de I'ensemble de ces essais expérimentaux, les avantages du réacteur/décanteur seront mis en
évidence en termes de facteur de décontamination, séparation solide/liquide et volume de boue
générée. Une derniere partie a pour but d’étudier la répartition du strontium au sein d’un cristal de
sulfate de baryum afin de valider le modéle de coprécipitation établi.

1. LE REACTEUR CONTINU CLASSIQUE

1.1. Procédure expérimentale

Le dispositif expérimental ainsi que la procédure expérimentale sont identiques a ce qui est présenté
dans les parties 1.2. et 1.3. du Chapitre IV pour I'étude cinétique. En effet, pour chaque essai
expérimental mené lors de I'étude cinétique, les échantillons filtrés ont été analysés par ICP-AES afin
de déterminer leur concentration en strontium. L'expression pour calculer le facteur de
décontamination FD en strontium au temps t est rappelée ci-dessous :

[Sr2+ ]t:O
Srt),

Cette partie a pour but de présenter et d’interpréter les résultats obtenus concernant la

FD = (116)

décontamination en strontium pour chaque série d’expériences.

1.2. Résultats expérimentaux

1.2.1. Influence de la puissance dissipée par agitation

Différentes vitesses d’agitation N ont été testées afin d’étudier I'influence de la puissance dissipée
par agitation sur la décontamination en strontium : N=150 rpm ; N=200 rpm ; N=300 rpm et N=450
rom. Les résultats de la partie 2.1. du Chapitre IV ont montré qu’il n'y avait pas d’influence de la
puissance dissipée par agitation sur les cinétiques de nucléation et de croissance cristalline, dans la
gamme étudiée. La Figure 73 montre l'influence de la vitesse d’agitation sur le facteur de
décontamination. Contrairement aux cinétiques, la coprécipitation du strontium par le sulfate de
baryum est influencée par la vitesse d’agitation : la décontamination du strontium est d’autant plus
efficace que la vitesse d’agitation est augmentée. En effet, entre N=150 rpm et N=450 rpm, le facteur
de décontamination est doublé passant de 40 a 80. De plus, la Figure 73 montre que le facteur de
décontamination en régime permanent est atteint plus rapidement quand la puissance dissipée par
agitation est grande.
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Figure 73 : Evolution du facteur de décontamination en strontium en fonction du temps pour
différentes vitesses d’agitation N

Ce comportement est prévu par le modele de coprécipitation en réacteur continu classique, comme
le montrent les équations suivantes :

T o oL L'? ,
¢skd (L') J

413 1/3\0%? 033
avec: Kede _ 5 0,52(MJ (i (118)
D Y7, oD

En effet, plus la puissance dissipée par agitation € augmente, plus le coefficient de transfert de
matiere k, est important d’aprés I’équation (118). L'augmentation de k, entraine une amélioration du
facteur de décontamination FD selon I’'équation (117). L'amélioration du facteur de décontamination
avec la puissance dissipée par agitation obtenue expérimentalement est donc bien prévue par le
modele de coprécipitation.

1.2.2. Influence de la concentration en sulfate de baryum

La concentration en sulfate de baryum, notée C., est modifiée en faisant varier a la fois la
concentration en nitrate de baryum dans le réactif et la concentration en sulfate de sodium dans
I’effluent. Les expériences réalisées sont: C.= 1,00; 2,00; 2,50; 3,00; 4,00; 4,49 et 5,00 g.L'l. Des
concentrations en cristaux supérieures a 5,00 g.L™ n‘ont pu étre expérimentées en raison de la
solubilité modérée de Ba(NO;), dans I'eau qui s’éléve & environ 87 g.L™a 20°C.

Au cours de chacune de ces expériences, les échantillons filtrés sont analysés par ICP-AES. La
concentration en strontium restant a l'instant t permet de calculer le facteur de décontamination au
cours du temps. Sur le graphique de la Figure 74, I'évolution du facteur de décontamination en
fonction du temps est représentée pour chaque concentration en sulfate de baryum étudiée. La
Figure 75 présente I'évolution du FD en régime permanent en fonction de la concentration en sulfate
de baryum dans le réacteur.
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Figure 74: Evolution du facteur de Figure 75: Facteur de décontamination en
décontamination en fonction du temps pour régime permanent en fonction de Ila
chaque concentration en sulfate de baryum Cc concentration en sulfate de baryum

Ces résultats montrent que le facteur de décontamination est d’autant plus élevé que la
concentration en sulfate de baryum augmente dans le réacteur. La Figure 75 montre que le FD en
régime permanent augmente linéairement avec la concentration en sulfate de baryum.

Le volume de boues générées est proportionnel a la concentration en sulfate de baryum dans le
réacteur. Il est donc nécessaire de faire un compromis entre I'optimisation du facteur de
décontamination et la réduction du volume de boues générées. La concentration en sulfate de
baryum de référence Cc=4,49 g.L'' semble bien répondre & ce compromis avec un facteur de
décontamination de 66.

1.2.3. Influence du ratio molaire sulfate/baryum

Le ratio molaire sulfate/baryum R est différent entre les unités industrielles de traitement d’effluents
a Marcoule et a La Hague : R=3 a Marcoule et R=4,86 a La Hague. Une série d’expériences a donc été
menée afin de mettre en évidence I'influence du ratio molaire sulfate/baryum sur les performances
de décontamination. Les ratios molaires étudiés sont: R=1; 2; 3; 4,86 et 7. Le ratio molaire
sulfate/baryum est varié en modifiant uniquement la concentration en ions sulfate de I'effluent. La
concentration en sulfate de baryum est constante, égale a celle de référence : Cc=4,49 g.L'™".

Les analyses du strontium par ICP-AES des échantillons prélevés et filtrés au cours des expériences
ont permis de calculer et tracer I'évolution du facteur de décontamination en fonction du temps pour
chaque ratio molaire étudié (cf.: Figure 76). La Figure 77 présente I'évolution du facteur de
décontamination mesuré en régime permanent en fonction du ratio molaire sulfate/baryum. La
décontamination en strontium est favorisée lorsque le ratio molaire sulfate/baryum augmente, c'est-
a-dire en présence d’un excés de sulfate important. La Figure 77 montre que le facteur de
décontamination est nul dans les conditions stoechiométriques (R=1), puis qu’il augmente
linéairement avec I'exces de sulfate. Ceci est di au freinage de la croissance cristalline en présence
d’ions sulfate mis en évidence dans le Chapitre IV: plus le ratio molaire sulfate/baryum est
important, plus les cristaux sont petits et nombreux. La surface d’échange spécifique est donc plus
grande.
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De plus, le potentiel Zéta du sulfate de baryum est d’autant plus négatif que I'exces de sulfate est
important, ce qui favorise la coprécipitation du strontium par le BaSO,.

Il est donc nécessaire de travailler avec un exces d’ions sulfate. Cependant, un autre critére doit
impérativement étre pris en compte : les rejets industriels doivent respecter des normes standard,
notamment concernant la concentration en sulfate. Il faut donc trouver un compromis entre
I'optimisation du facteur de décontamination et le respect des normes concernant les rejets en
sulfate. La concentration en sulfate dans les effluents sortant du site STE3 de La Hague doit étre
inférieure a 3 g/L, soit 0,0938 mol/L (selon l'arrété du 8 janvier 2007). Le Tableau 13 présente les
concentrations en sulfate en sortie pour chaque ratio molaire SO,/Ba étudié.

R=[SO,]/[B2>"] 1 2 3 4,86 7
[SO,*]pmse (mol L) | /P, | 0,0192 | 0,0385 | 0,0742 | 0,115

Tableau 13 : Concentrations en ions sulfate a la sortie du réacteur continu classique en régime
permanent pour chaque ratio molaire R=[SO4*]/[Ba2*]

Le ratio molaire R=7 donne les meilleurs résultats en termes de décontamination avec un facteur de
décontamination supérieur a 100, mais la concentration en sulfate en sortie dépasse la norme
standard de rejet de 0,0938 mol/L. Le ratio molaire R=4,86 mis en ceuvre a La Hague représente donc
le ratio optimal pour un fonctionnement continu : en effet, le facteur de décontamination obtenu est
bon (de I'ordre de 60), et la concentration en sulfate en sortie est inférieure a la norme de rejet.

Ces résultats permettent également de mieux comprendre la raison pour laquelle la station de
traitement d’effluents de La Hague fonctionne avec un ratio molaire de 4,86 alors qu’il n’est que de 3
sur la station de traitement de Marcoule. A La Hague, le procédé fonctionne de maniéere continue
alors qu’a Marcoule, le traitement se fait en réacteur semi-fermé. Le réacteur semi-fermé, de par son
fonctionnement, donne de meilleurs résultats en termes de décontamination que le réacteur
continu. Il est ainsi possible de fonctionner avec un ratio molaire plus faible en procédé semi-fermé a
Marcoule pour atteindre la méme efficacité de décontamination (voire meilleure) qu’en procédé
continu a La Hague. La concentration en ions sulfate rejetée est donc plus faible, mais la quantité
d’effluent traité reste minime comparée au fonctionnement en continu.
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1.2.4. Influence du temps de passage

Pour une concentration constante en sulfate de baryum de 1 g.L™* et un ratio molaire sulfate/baryum
fixé a 4,86, I'influence du temps de passage sur le facteur de décontamination est étudiée. Les
valeurs des temps de passage étudiés sont : t=4,25 min ; 10 min ; 20 min et 40 min.

L'évolution du facteur de décontamination est tracée sur la Figure 78 en fonction du ratio
temps/temps de passage, pour chaque temps de passage étudié. L’axe adimensionnel des abscisses
permet d’homogénéiser les résultats par rapport au temps sans tenir compte du temps de présence
des espéces chimiques dans le réacteur. La Figure 79 montre I'évolution du facteur de
décontamination en régime permanent en fonction du temps de passage.

Les valeurs des facteurs de décontamination sont faibles (<10) car les expériences ont été faites avec
une faible concentration en sulfate de baryum (C.=1,00 g.L?). La Figure 78 permet d’observer qu’au
bout de 2 temps de passage, la concentration en strontium est stable dans le réacteur quel que soit
la valeur du temps de passage.

La Figure 79 montre que le facteur de décontamination augmente de maniere linéaire avec le temps
de passage. Ce comportement avait déja été mis en évidence par Pacary lors de ses expériences en
réacteur continu classique, mais a concentration en sulfate de baryum plus élevée (Pacary, 2008).
Nous retrouvons ici une caractéristique de la coprécipitation en réacteur continu mise en évidence
par le modele de coprécipitation. Ce type d’évolution linéaire signifie que le systéme est bien éloigné
de I'équilibre d’adsorption a I'interface solide/liquide, car I'asymptote d’efficacité mise en évidence
par le modele n’est pas approchée. Dans le Chapitre IV, I'étude des cinétiques a montré que la
vitesse de croissance chute avec le temps de passage. Ceci explique donc I'amélioration du facteur de
décontamination lorsque le temps de passage augmente.

Il est donc possible d’améliorer le facteur de décontamination en réacteur continu en augmentant le
temps de passage. Cependant, 'augmentation du temps de passage présente deux inconvénients : le
régime permanent est plus long a atteindre et le débit de traitement d’effluent total est plus faible.
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1.2.5. Bilan en réacteur continu classique

La station de traitement d’effluent de La Hague fonctionne avec une concentration en sulfate de
baryum Cc=4,49 g.L'" et un ratio molaire SO,/Ba de 4,86. Les résultats de cette étude en réacteur
continu classique montrent que ces concentrations sont nécessaires pour obtenir un facteur de
décontamination correct, de I'ordre de 60 en milieu salin (NaNO; 40 g/L), soit un rendement
d’extraction supérieur a 98%. Si on diminue les quantités de sulfate et/ou de solide, le facteur de
décontamination diminue significativement. |l est également difficile d’augmenter ces deux
parametres car le volume de boues générées doit étre minimisé et la concentration en sulfate doit
respecter des normes standard de rejet. En revanche, il est possible d’améliorer le facteur de
décontamination en augmentant la vitesse d’agitation et le temps de passage. Cependant,
|"augmentation du temps de passage signifie un débit de traitement plus faible, ce qui n’est pas
intéressant d’un point de vue industriel.

2. LE REACTEUR/DECANTEUR CONTINU

2.1. Pilote expérimental

La Figure 80 présente le schéma du réacteur/décanteur continu. Une photo du montage
expérimental est présentée sur la Figure 81. Ce dispositif est constitué de deux zones. La partie
inférieure est un réacteur agité et chicané ou I'effluent et la solution de baryum sont introduits. La
partie supérieure, de plus grand diamétre, a pour fonction de réaliser une séparation solide/liquide.
La partie inférieure est une cuve en plexiglas de 2,86 L équipée de 4 chicanes de 1 cm de largeur et
17 cm de hauteur. La partie supérieure, appelée décanteur, est également en plexiglas et présente
un volume de 27 L. Les dimensions du réacteur/décanteur et du mobile d’agitation sont détaillées en
Annexe 22.

Réactif Effluent

<« l_—> Sortie liquide clair

Soutirage solide

Figure 80 : Schéma du réacteur/décanteur continu
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Figure 81 : Photo du montage expérimental

Des études préliminaires dans des conditions fixées ont déja été réalisées sur le procédé
réacteur/décanteur : traitement dans les conditions de référence simulant les conditions industrielles
de La Hague, et traitement de longue durée sur 26 heures avec un fonctionnement semi-continu :
arrét le soir et reprise de I'essai le lendemain matin (Flouret, 2009). Un facteur de décontamination
de 'ordre de 275 a été obtenu avec une concentration en solide qui ne cessait d’augmenter.

Suite a ces essais, plusieurs modifications ont été apportées au réacteur/décanteur afin d’améliorer
son fonctionnement :

- La hauteur de liquide clair a été rehaussée, de 45 mm a 110 mm afin d’améliorer la
séparation solide/liquide. Le volume total du réacteur/décanteur est ainsi passé de 20 a 30 L.
Sur la Figure 81, on peut observer une démarcation entre I'ancienne et la nouvelle hauteur
de liquide clair.

- L’'ensemble du dispositif expérimental a été réadapté afin de faire fonctionner I'essai en
continu sur 24 heures (bacs de rétention adaptés).

- Unsoutirage solide a été mis en place afin de fixer la concentration en solide dans le réacteur
a une valeur inférieure 3 200 g.L™. Sans soutirage, la concentration en solide ne cesse
d’augmenter, ce qui entraine des risques élevés de colmatage.

2.2. Procédure expérimentale

2.2.1. Plan d’expériences

Le réacteur/décanteur ainsi modifié a fait I'objet de cette étude expérimentale. Les paramétres de
procédé qui ont été testés sont les suivants :
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- le temps de passage ;

- le débit de réactif ;

- le débit de soutirage.
Les deux premiéres séries d’expériences se sont déroulées sur 12h sans interruption. L'étude du
soutirage a nécessité un fonctionnement sur 24h. La réaction est démarrée en fin de journée, puis le
soutirage est mis en place le lendemain pendant 12h.

2.2.2. Déroulement d’un essai

Comme pour le réacteur continu classique, les conditions de référence simulent les conditions
industrielles pratiquées sur STE3 a La Hague. Le débit de traitement total en réacteur/décanteur est
donc calculé pour avoir un temps de passage de 10 minutes, équivalent a celui de STE3. Le volume de
précipitation étant de 2,86 L, le débit total de traitement est de 17,1 L.h™.

Les débits du réactif et de I'effluent sont alors calculés pour que le ratio molaire sulfate/baryum au
sein du réacteur soit de 4,86. Les débits sont donc de 16 L.h™* pour I'effluent et 1,1 L.h™* pour le
réactif. Les concentrations dans I'effluent et le réactif sont les mémes qu’en réacteur continu
classique dans les conditions de référence. La vitesse d’agitation est fixée a 75 min™, il s’agit d’un bon
compromis pour avoir une agitation efficace sans perturber la décantation de la phase solide. Les
conditions expérimentales en réacteur/décanteur continu sont rassemblées dans le Tableau 14.

Produits Concentrations | Concentrations dans
utili:és initiales le réacteur/décanteur
(mol/L) (mol/L)
NaNO, | Na' | 0,50 0,487
(salinité) NO; 0,50 0,487
1,14.10* 1,07.10™
Effluent Sr** ’ ’
Q=16 L/h St(NO;), (10 ppm)
NO, | 2,28.10" 2.13.10"
Na" 0,20 0,187
NaSOs /67T 0.10 0,0934
Réactif Ba> | 0,291 0,0192
Q=11L/h Ba(NO,), NO, | 0,582 0,0384

Tableau 14 : Conditions opératoires de référence simulant les conditions industrielles pratiquées
a La Hague avec R=[SO.*]/[Ba2*]=4,86, t=10min, et N=75 min-!

e Essaisur 12 heures

L'effluent (200 L) et le réactif (20 L) sont préparés au moins 12h a I'avance. L’essai est démarré tot le
matin vers 7h30 et arrété vers 19h30 le soir. Le réacteur est d’abord rempli par I'effluent a I'aide de
la pompe HEIDOLPH. Puis la pompe du réactif est démarrée (pompe ISMATEC) a son débit de
consigne. Dés que le réactif arrive au niveau de sa canne d’injection, la pompe de I'effluent est
remise en route a son débit de consigne. Le chronomeétre est alors démarré des que le réactif est
introduit dans le réacteur (formation d’un nuage blanc). Dans les conditions de référence, la surverse
est atteinte aprés 1h40. Un ft de 240 L est utilisé pour récupérer le surnageant au cours de |'essai
(environ 200 L) ainsi que la vidange du réacteur en fin d’essai.
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e Essai sur 24 heures

Le démarrage de I'essai se fait de la méme fagon que sur 12h, mais il débute le soir vers 19h. Les
douze premiéres heures se déroulant ici la nuit ont déja été caractérisées par les précédents essais
de jour. Le soutirage est démarré le lendemain a 7h30. Des prélevements sont faits tout au long de la
journée sur 12h, puis I'expérience est arrétée a 19h30. Pour chacun de ces essais, deux f(ts de 240 L
sont nécessaires pour la récupération du surnageant.

2.3. Méthodes d’analyse

La taille et la morphologie des agglomérats et des cristaux élémentaires, la concentration en solide,
la concentration en fines dans le surnageant et la concentration en strontium ont été suivies au cours
des essais.

2.3.1. Analyse granulométrique et imagerie MEB

Une analyse granulométrique est réalisée toutes les heures afin de pouvoir suivre I'évolution de la
taille moyenne des agglomérats et des cristaux élémentaires. Un échantillon est prélevé au niveau de
la vanne de soutirage, puis analysé sur le granulometre laser CILAS 1090. Les caractéristiques
techniques de I'appareil sont présentées en Annexe 7. Le protocole est le méme que celui expliqué
dans la partie 1.3.2. du Chapitre IV.

Le dernier prélevement en fin d’essai est lavé plusieurs fois avec de I'eau déionisée saturée en BaSO,
afin d’éliminer toutes traces de NaNOj;. Puis les poudres sont conservées pour étre analysées par
MEB. Le protocole d’analyse MEB est le méme que celui décrit dans la partie 1.3.2. du Chapitre IV.

2.3.2. Concentration en solide dans le réacteur

Afin de mesurer la concentration en solide dans le réacteur au cours du temps, des échantillons de
volume connu ont été prélevés au niveau du soutirage, puis filtrés sur Blichner avec un filtre de
porosité 0,22 um. Le gateau de filtration est ensuite placé dans un bécher taré puis mis a I'étuve a
une température de 25 °C. La masse de solide sec est pesée le lendemain. La concentration en solide
est déterminée par le calcul suivant :

m. .
Coolide = Y solldetcen g.L ! (119)

échantillm

Ce parametre estime la concentration en solide, et donne ainsi une idée du volume de boues
générées par le procédé de coprécipitation en réacteur/décanteur.

2.3.3. Concentration en fines dans le surnageant

La concentration en fines dans le surnageant permet de quantifier I'efficacité de séparation
solide/liquide. On suit donc son évolution au cours de I'essai. Pour cela, on mesure la transmission de
la suspension grace au Turbiscan (cf.: Annexe 23). Plus la transmission est faible, plus la
concentration en fines est élevée. Ainsi, on a une idée de I'évolution de la concentration en fines
dans le surnageant.
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2.3.4. Analyse ICP-AES

Des prélevements de 10 mL sont effectués au cours de I'essai. Les échantillons sont prélevés au
niveau de la vanne de soutirage du réacteur en début d’essai, puis dés que la surverse est atteinte,
les échantillons sont prélevés au niveau du surnageant. Une partie des échantillons est filtrée grace a
des seringues équipées de filtres de type Millipore de seuil de coupure 0,22 um. Les mesures par ICP-
AES (cf. : Annexe 6) sur les échantillons filtrés et non filtrés permettent de déterminer la
concentration en strontium résiduel en solution. Le facteur de décontamination en strontium est
ainsi déduit a partir de ces mesures grace a la formule (116).

2.4. Résultats expérimentaux

2.4.1. Influence du temps de passage

Le Tableau 15 regroupe les débits de fonctionnement pour les différents temps de passage étudiés
ainsi que le temps d’atteinte de la surverse.

Temps de Débit de Peffluent | Débit du réactif Temps d’atteinte de la
passage 1T (min) (L.h") (L.h") surverse
5 321 2,3 51 min
10 16,0 1,1 1h40
20 8,0 0,60 3h26
40 4,0 0,30 7h23

Tableau 15 : Paramétres opératoires pour les essais sur le temps de passage

2.4.1.1.  Analyse granulométrique et imagerie MEB

Les Figure 82 et Figure 83 présentent respectivement I'évolution des tailles moyennes des
agglomérats et des cristaux élémentaires en fonction du temps pour les différents temps de passage
étudiés. La Figure 82 montre que la taille moyenne des agglomérats augmente au cours du temps
jusqu’a atteindre un palier. Globalement, on observe une augmentation de la taille moyenne des
agglomérats lorsque le temps de passage diminue. Cela s’explique par une concentration en solide
plus importante a faible temps de passage qui favorise I'agglomération.
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Figure 82: Evolution de la taille moyenne des agglomérats en fonction du temps pour les
différents temps de passage étudiés
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La Figure 83 montre que le temps de passage n’influence pas la taille moyenne des cristaux
élémentaires : elle est constante autour de 1,5 um pour les différents essais.
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Figure 83 : Evolution de la taille moyenne des cristaux élémentaires en fonction du temps pour
les différents temps de passage étudiés

En ce qui concerne la morphologie des cristaux, elle est la méme pour chaque essai. Le temps de
passage n’a aucune influence sur la morphologie des cristaux en réacteur/décanteur. Les clichés MEB
de la Figure 84 ont été obtenus pour |'essai de référence, avec un temps de passage 1=10min. Ces
photos montrent que les agglomérats sont ouverts : cela signifie que chaque monocristal est en
contact avec le fluide et peut croitre indépendamment, comme si il était seul en solution. A fort
grossissement, on observe que les cristaux sont constitués de particules plus fines agrégées.

Figure 84 : Clichés MEB des poudres de BaSO, obtenues en réacteur/décanteur continu lors de

Pessai de référence a temps de passage T=10min
2.4.1.2. Concentration en solide dans le réacteur

La Figure 85 montre I’évolution de la concentration en solide dans le réacteur/décanteur au cours du
temps. Pour chaque temps de passage étudié, la concentration en solide augmente au cours du
temps. Plus le temps de passage est important, plus la concentration en solide dans le réacteur est
faible. Ceci s’explique par le débit qui diminue lorsque le temps de passage T augmente.
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Figure 85: Evolution de la concentration en solide dans le réacteur/décanteur continu en
fonction du temps pour chaque temps de passage étudié

2.4.1.3.  Concentration en fines dans le surnageant

La Figure 86 présente I'évolution de la concentration en fines dans le surnageant en fonction du
temps, pour chaque temps de passage étudié. La transmission de I’'eau milliQ est de 90% et celle de
notre matrice saline NaNO; 0,5M est de 85%. A l'issue des 12h d’expérience, la concentration en
fines dans le surnageant est la méme pour chaque essai. Les valeurs de transmission obtenues sont
proches de la valeur maximale de transmission correspondant a la solution de NaNO; pure. Cela
signifie donc que la séparation solide/liquide est efficace.
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Figure 86 : Evolution de la concentration en fines dans le surnageant en fonction du temps pour
chaque temps de passage étudié

2.4.1.4. Décontamination en strontium

L’évolution du facteur de décontamination en fonction du temps est représentée sur la Figure 87
pour les échantillons filtrés a 0,22 um.
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Les fleches de couleur indiquent le moment ou la surverse est atteinte pour chaque essai a temps de
passage variable. A partir de ce temps, les échantillons ont été prélevés au niveau de la surverse.
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Figure 87 : Evolution du facteur de décontamination en fonction du temps pour les différents
temps de passage étudiés — Résultats obtenus a partir des échantillons filtrés a 0,22 pm

Afin d’homogénéiser les résultats par rapport au temps, I’évolution des facteurs de décontamination
est tracée en fonction du ratio temps/temps de passage sur la Figure 88.
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Figure 88: Evolution du facteur de décontamination en fonction du ratio temps/temps de
passage pour les différents temps de passage étudiés — Résultats obtenus a partir des échantillons
filtrés a 0,22 pm

Le facteur de décontamination atteint en régime permanent des valeurs treés élevées de I'ordre de
1500 pour un temps de passage de 10 min. Pour un temps de passage identique, un facteur de
décontamination de 60 seulement est obtenu en réacteur continu classique (cf.: Figure 76). Le
réacteur/décanteur continu permet donc d’atteindre des facteurs de décontamination 25 fois plus
élevés qu’en réacteur continu classique.
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Ces résultats mettent en évidence l'intérét de la rehausse de la partie cylindrique du décanteur sur
les performances de décontamination : en effet, le facteur de décontamination était de 275 dans les
conditions de référence avant les travaux sur le réacteur/décanteur (Flouret, 2009), d’ol une
amélioration d’un facteur 5 environ. L’'augmentation de la hauteur de liquide clair permet une
meilleure décantation, et diminue ainsi la concentration résiduelle en strontium a la surverse.

Les valeurs des facteurs de décontamination en régime permanent sont du méme ordre de grandeur
pour les temps de passage compris entre 10 et 40 minutes. On observe que pour un temps de
passage de 5 minutes, le facteur de décontamination est sensiblement plus faible, mais reste tout de
méme élevé avec une valeur de 900. Le temps de passage optimal est donc de 10 minutes afin de
maximiser le facteur de décontamination en strontium tout en traitant des débits d’effluent élevés.

Concernant les échantillons non filtrés, I’évolution du facteur de décontamination en fonction du
ratio temps/temps de passage est représentée sur la Figure 89.
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Figure 89: Evolution du facteur de décontamination en fonction du ratio temps/temps de
passage pour les différents temps de passage étudiés — Résultats obtenus a partir des échantillons
non filtrés

Des fluctuations sont observées, notamment pour l'essai dont le temps de passage est de 20
minutes : elles sont dues a la présence de fines dans les échantillons non filtrés. La Figure 89 met
donc en évidence la nécessité de filtrer le surnageant car la présence de fines altere les performances
de décontamination. Malgré la présence de fines, les valeurs des facteurs de décontamination sont
élevées : le FD est compris entre 400 et 1000 en régime permanent. Avant les travaux de rehausse
sur le réacteur/décanteur, le facteur de décontamination des échantillons non filtrés était seulement
de 50 (Flouret, 2009). Cela montre que la séparation solide/liquide est nettement améliorée grace a
cette modification de la géométrie du réacteur/décanteur.

La décontamination est donc trés efficace en réacteur/décanteur dans les conditions de référence du
traitement STE3 a La Hague. Nous disposons d’une marge de manoceuvre pour optimiser le procédé et
ainsi diminuer son colt de fonctionnement. Les expériences qui suivent consistent a diminuer le
débit de réactif a I'entrée du réacteur/décanteur afin de réduire le volume de boues générées.
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2.4.2. Influence du débit de réactif

Le débit de réactif correspondant aux conditions de référence a été calculé pour un temps de
passage de 10 minutes (cf.: Tableau 15). L'essai de référence sera noté dans cette partie : STE3
100%. Afin d’étudier I'influence du débit de réactif, trois essais ont été menés : STE3 80%, 60% et
40%. Comme leurs références l'indiquent, ces essais ont consisté a réduire le débit de réactif en
mettant en jeu différents pourcentages du débit de référence. Pour ces trois essais, seul le débit de
réactif a été modifié, les concentrations de l'effluent et du réactif restent inchangées. Dans ces
conditions, le ratio molaire R=S0,/Ba augmente donc a mesure que le débit de nitrate de baryum
diminue. Pour chaque essai, le temps de passage est toujours d’environ 10 min. Les conditions
expérimentales de ces essais sont rassemblées dans le Tableau 16 ci-dessous.

Débit de réactif . R=[SO]/[Ba** SO, o

(L.hY) © (min) | 4(1 (e [(m(:l.]L‘l)
STE3 100% 1,1 10 4,86 0,0742
STE3 80% 0,88 10,17 6,24 0,0796
STE3 60% 0,66 10,30 8,32 0,0845
STE3 40% 0,44 10,44 12,5 0,0895

Tableau 16 : Conditions expérimentales des essais sur ’étude du débit de réactif

La concentration en sulfate dans les effluents sortant du site STE3 de La Hague doit étre inférieure a
3 g/L, soit 0,0938 mol/L (selon I'arrété du 8 janvier 2007). L'essai STE3 40% est proche de cette valeur
limite de rejet en sulfate. Afin d’éviter une trop forte concentration en sulfate en sortie de réacteur,
un deuxieme essai STE3 40% a été effectué en ramenant le ratio molaire a 4,86 (ratio de référence).
Pour cela, la concentration en sulfate dans I'effluent a également été diminuée. Cet essai sera
référencé par la suite : STE3 40%_R=4,86.

2.4.2.1.  Analyse granulométrique et imagerie MEB

Les Figure 90 et Figure 91 montrent respectivement I'évolution de la taille moyenne des agglomérats
et des cristaux élémentaires en fonction du temps.
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Figure 90: Evolution de la taille moyenne des agglomérats en fonction du temps pour les
différents débits de réactif étudiés

147



Chapitre VI

La taille moyenne des agglomérats est du méme ordre de grandeur pour les essais STE3 100%, 80%,
60% et 40%. Mais on peut observer que plus le débit de réactif augmente, plus la taille moyenne des
agglomérats augmente. Ceci est di a I'augmentation de la concentration en solide avec le débit de
réactif, ce qui favorise le phénomeéne d’agglomération. La taille moyenne des cristaux élémentaires
est globalement identique pour les essais STE3 100%, 80%, 60% et 40%. L’essai STE3 40%_R=4,86
montre qu’une diminution de la concentration en sulfate entraine une augmentation significative de
la taille moyenne des cristaux élémentaires et des agglomérats. Ceci s’explique par une cinétique de
croissance plus élevée lorsque la concentration en ions sulfate est réduite.
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Figure 91: Evolution de la taille moyenne des cristaux élémentaires en fonction du temps pour
les différents débits de réactif étudiés

Les images MEB des poudres obtenues en fin d’expérience pour I'essai STE3 40% sont présentées sur
la Figure 92. Des clichés MEB ont été pris pour chacun des essais afin de voir I'influence du débit de
réactif sur la morphologie des cristaux. Les clichés sont tous semblables a ceux de la Figure 92, donc
la morphologie des cristaux ne dépend pas du débit de réactif.

Figure 92 : Photos MEB réalisées avec la poudre obtenue lors de Pessai STE3 40%
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2.4.2.2. Concentration en solide dans le réacteur

L’évolution de la concentration en solide dans le réacteur/décanteur est présentée sur la Figure 93.
Plus le débit de réactif augmente, plus la quantité de sulfate de baryum formée est importante.
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Figure 93 : Evolution de la concentration en solide dans le réacteur/décanteur en fonction du
temps pour chaque débit de réactif étudié

2.4.2.3.  Concentration en fines dans le surnageant

La Figure 94 représente I'évolution de la concentration en fines dans le surnageant pour les
différents débits de réactif étudiés. La concentration en fines dans le surnageant diminue lorsque le
débit de réactif augmente. Ceci peut s’expliquer par 'augmentation de la taille des agglomérats avec
le débit de réactif (cf. : Figure 90), d’ou une meilleure décantation.
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Figure 94 : Evolution de la concentration en fines dans le surnageant en fonction du temps pour
chaque débit de réactif étudié
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2.4.2.4. Décontamination en strontium

L’évolution du facteur de décontamination FD en fonction du temps est représentée sur la Figure 95
pour les échantillons filtrés a 0,22 um, et sur la Figure 96 pour les échantillons non filtrés. La Figure
95 montre que le facteur de décontamination diminue avec le débit de réactif. Néanmoins les valeurs
de FD restent élevées. On obtient une valeur de FD autour de 400 pour I'essai STE3 40% qui génere
2,5 fois moins de boues que le traitement de référence STE3 100%.
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Figure 95 : Evolution du facteur de décontamination en fonction du temps pour les différents
débits de réactifs étudiés — Résultats obtenus a partir des échantillons filtrés a 0,22 pm

Lorsque le ratio molaire sulfate/baryum est fixé a sa valeur de référence (STE3 40%_R=4,86),
I'efficacité de décontamination chute : le facteur de décontamination atteint une valeur de 60. Il
s’agit de la méme efficacité de décontamination que celle obtenue en réacteur continu classique
dans les conditions de référence. Le réacteur/décanteur permet donc d’atteindre la méme efficacité
de décontamination qu’en réacteur continu classique en réduisant le volume de boues générées d’un
facteur 2,5 et en réduisant la concentration de sulfate en sortie a 0,03 mol/L (au lieu de 0,0742
mol/L).
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Figure 96 : Evolution du facteur de décontamination en fonction du temps pour les différents
débits de réactifs étudiés — Résultats obtenus a partir des échantillons non filtrés
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La Figure 96 montre une baisse des performances de décontamination dans le cas ou le surnageant
n’est pas filtré. Comme pour les essais précédents sur I'influence du temps de passage, ceci est di a
la présence de fines dans le surnageant. Malgré la bonne séparation solide/liquide assurée par le
décanteur, une filtration complémentaire est nécessaire pour optimiser [I'efficacité de
décontamination du procédé.

La suite des expériences a consisté a mettre en place un débit de soutirage en régime permanent afin
de maintenir une concentration en solide constante dans le réacteur/décanteur.

Les résultats de I'essai dans les conditions de référence (STE3 100% t=10min) sont proches des
limites de détection pour 'analyse ICP-AES. En effet, la concentration en strontium résiduel est de
I'ordre du ppb, ce qui peut expliquer les fluctuations sur la courbe de FD correspondante (cf. : Figure
95). Les expériences étudiant I'influence du débit de soutirage ont donc été effectuées dans les
conditions de I'essai STE3 60%. Ainsi, les facteurs de décontamination sont plus faibles et permettent
une meilleure précision sur I'analyse du strontium résiduel.

2.4.3. Influence du soutirage solide

Le soutirage est mis en place apres 12h de fonctionnement. Un paramétre de séparation
solide/liquide, noté A, a été défini comme le rapport entre le débit sortant au niveau de la surverse Q
et le débit de soutirage q (cf. : Figure 97).

| Q:Débitde
liquide clair

N
I
< IO

g : Débit de
soutirage solide

Figure 97 : Schéma du systeme et définition du parameétre A

Les valeurs de A étudiées sont : 10; 20; 25; 30 et 40. Seul le débit de soutirage q varie, le débit de
liquide clair Q est maintenu constant égal a 16,66 L.h™ (essai STE3 60%).

2.4.3.1.  Analyse granulométrique

Les Figure 98 et Figure 99 présentent respectivement les évolutions de taille moyenne des
agglomérats et des cristaux élémentaires en fonction du temps, pour les différents débits de
soutirage étudiés. Les douze premieres heures correspondent a I'essai STE3 60% sans soutirage,
caractérisé dans la partie 2.4.2.

151



Chapitre VI

La Figure 98 montre que le débit de soutirage influence peu la taille moyenne des agglomérats : la
taille moyenne des agglomérats aprés 12h de fonctionnement avec le soutirage reste constante
autour de 15 um. La taille moyenne des cristaux élémentaires reste aussi relativement constante
autour d’une valeur de 1,5 um quel que soit le débit de soutirage (cf. : Figure 99).
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Figure 98 : Evolution de la taille moyenne des agglomérats en fonction du temps pour les
différents débits de soutirage étudiés (STE3 60%)
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Figure 99 : Evolution de la taille moyenne des cristaux élémentaires en fonction du temps pour
les différents débits de soutirage étudiés (STE3 60%)

2.4.3.2. Concentration en solide dans le réacteur

L’évolution de la concentration en solide dans le réacteur/décanteur est représentée sur la Figure
100. La concentration en solide passe par un régime transitoire avant d’atteindre un palier d( au
soutirage de la phase solide. La concentration en solide se stabilise rapidement a fort débit de
soutirage (A faible). A faible débit de soutirage (A élevé), la concentration en solide met davantage de
temps a se stabiliser. Ce phénomeéne est observé pour les essais de A=20 a 30 : la concentration en
solide augmente encore 2 ou 3 heures apres le début du soutirage, puis diminue progressivement
jusqu’a atteindre un palier. Pour I'essai A=40, d’importantes fluctuations sont observées car le débit
de soutirage est tres faible (proche du goutte a goutte). Il est donc difficile d’avoir un débit de la
phase solide avec une concentration en solide constante au cours du temps.

152



Comparaison par voie expérimentale du réacteur continu classique et du réacteur/décanteur continu

250

—o— STE3 60%
200 H
/ N3 —=—A=10

5
o
S
= Début soutirage /4
- /’ O\ R \0
c | NS
c A=25
£ 100 -
£ —%—A=30
§ ) / g a .
o
o

0

0 5 10 15 20 25 30

Temps (heure)

Figure 100 : Evolution de la concentration en solide dans le réacteur/décanteur en fonction du
temps pour les différents débits de soutirage étudiés (STE3 60%0)

2.4.3.3.  Concentration en fines dans le surnageant

L’évolution de la transmission du surnageant est représentée sur la Figure 101 pour chaque débit de
soutirage étudié. Plus la transmission est élevée, plus la concentration en fines est faible. La
concentration en fines reste constante aprés la mise en place du soutirage, sauf pour I'essai A=10 ou
la concentration en fines augmente. Cet essai correspond a un fort débit de soutirage de la phase
solide, ce qui semble perturber la décantation des particules de sulfate de baryum. Pour les essais de
A=20 a 40, la mise en place du soutirage ne perturbe pas la décantation qui reste tres efficace : la
valeur de la transmission se situe autour de 80% apres 12h de soutirage.
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Figure 101 : Evolution de la concentration en fines dans le surnageant en fonction du temps pour
chaque débit de soutirage étudié (STE3 60%)

2.4.3.4. Décontamination en strontium

L’évolution du facteur de décontamination en fonction du temps est représentée sur la Figure 102
pour les échantillons filtrés. Globalement, il n'y a pas dimpact significatif du soutirage sur les
performances de décontamination en réacteur/décanteur.
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Les débits de soutirage optimaux correspondent aux essais A=20, 25 et 40 pour lesquels le facteur de
décontamination reste compris entre 500 et 600. Pour les deux autres essais, A=10 et A=30, une
|égére diminution du facteur de décontamination est observée.
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Figure 102 : Evolution du facteur de décontamination en fonction du temps pour les différents
débits de soutirage étudiés — Résultats obtenus a partir des échantillons filtrés a 0,22 ym (STE3
60%)

La Figure 103 présente I’évolution du facteur de décontamination pour les échantillons non filtrés. Ce
graphe montre que la décontamination en strontium ne semble pas étre dégradée par le débit de
soutirage. De plus, les valeurs de facteur de décontamination obtenues sont trés proches de celles
des échantillons filtrés a 0,22 um. Cela montre donc que la décantation est extrémement efficace.
Les fluctuations observées sur les facteurs de décontamination des échantillons non filtrés sont dues
a la présence de fines dans le surnageant.
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Figure 103 : Evolution du facteur de décontamination en fonction du temps pour les différents
débits de soutirage étudiés — Résultats obtenus a partir des échantillons non filtrés (STE3 60%)

154



Comparaison par voie expérimentale du réacteur continu classique et du réacteur/décanteur continu

2.4.4. Bilan en réacteur/décanteur continu

Les travaux de rehausse réalisés sur le réacteur/décanteur continu ont permis d’améliorer
considérablement la séparation solide/liquide, et in fine les performances de décontamination du
procédé. Cependant, une filtration en sortie de procédé est nécessaire afin d’éliminer les fines et
maximiser le facteur de décontamination en strontium.

L’étude du réacteur/décanteur continu a mis en évidence une efficacité de décontamination bien
plus élevée que celle du réacteur continu classique utilisé sur STE3 a La Hague. En fonctionnant dans
les conditions simulant le procédé industriel de La Hague, le réacteur/décanteur permet d’atteindre
un facteur de décontamination de I'ordre de 1500. En réacteur continu classique, dans les mémes
conditions opératoires, le facteur de décontamination est seulement de I'ordre de 60.

Il serait donc intéressant de diminuer le débit de nitrate de baryum afin de réduire la quantité de
boues produites. Les expériences montrent que le facteur de décontamination diminue avec le débit
de réactif. Néanmoins, une valeur de FD élevée d’environ 400 est obtenue pour un débit de réactif a
40% du débit nominal, ce qui réduit ainsi le volume de boues générées d’un facteur 2,5 et les besoins
en réactif (nitrate de baryum). L’étude du soutirage de la phase solide montre la possibilité d’utiliser
une gamme de débits de soutirage sans impact significatif sur les performances de décontamination.

Les résultats obtenus sur le réacteur/décanteur continu sont donc trés prometteurs pour une
application industrielle. Un traitement complet sera réalisé afin de tester la possibilité de
décontaminer simultanément un effluent en césium et en strontium. Ce traitement fera I'objet du
Chapitre X.

3. CARACTERISATION DE LA REPARTITION DU STRONTIUM DANS LE
PRECIPITE DE SULFATE DE BARYUM

Le modele généralisé de coprécipitation tient compte du gradient de concentration en strontium au
sein de chaque particule de sulfate de baryum, en réalisant une intégration par rapport a la taille du
cristal.

En réacteur fermé, une distribution non uniforme du strontium dans les particules de sulfate de
baryum est attendue. En effet, pour les particules les plus grosses créées au début de la précipitation
qguand la concentration est élevée dans le réacteur, la concentration en strontium sera plus grande
au cceur du cristal qu’a la surface. Dans le cas du réacteur continu classique et du réacteur/décanteur
continu, les réacteurs sont tous deux parfaitement mélangés avec une concentration en strontium
constante en régime stationnaire. On s’attend donc a ce que la distribution de strontium soit
homogene au sein d’un grain de sulfate de baryum pour ces deux configurations de traitement.

Afin de vérifier cette hypothése, des profils de répartition du strontium au sein de grains de sulfate
de baryum ont été déterminés. Pour cela, les deux poudres de la Figure 104 ont été analysées. Ces
poudres sont issues de I'étude en réacteur continu classique : le tube rose (a droite) correspond a
I’essai mettant en jeu une concentration en sulfate de baryum Cc=1 g.L™, et le tube orange (& gauche)
correspond a I'essai Cc=2 g.L™".
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Ces poudres ont été choisies car la taille moyenne des cristaux élémentaires doit étre au moins de 4-
5 um pour pouvoir réaliser un profil au sein d’un grain : pour ces deux échantillons, la taille moyenne
des cristaux élémentaires est de 'ordre de 15 um.

Figure 104 : Flacons de poudres de BaSOy utilisés pour mettre en évidence la répartition du
strontium au sein d’un grain de BaSOy4

Chaque poudre a été déposée et enrobée par une résine sur une plague métallique. La poudre
enrobée a ensuite été polie par polissage ionique, comme le montre la Figure 105.

Plaque Poudre

Figure 105 : Poudre polie sur une plaque métallique

Pour chaque poudre polie, des profils de I’évolution du strontium le long de différents grains de
sulfate de baryum ont été effectués. Nous présenterons ici seulement les résultats obtenus avec la
poudre de I'essai Cc=1 g.L™, car aucune différence n’a été observée entre les deux poudres.
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Les graphiques suivants (cf.: Figure 106 et Figure 107) représentent le profil de I’évolution du
strontium le long de deux grains différents de sulfate de baryum. Les lignes de profil ont été
normalisées a 100%. Les bandes rouges a chaque extrémité du cristal correspondent a la largeur du

faisceau utilisé.
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Figure 106 : Ligne de profil du strontium Sr sur un premier grain de la poudre obtenue lors de
Pessai Cc=1 g.L!
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Figure 107 : Ligne de profil du strontium Sr sur un deuxiéme grain de la poudre obtenue lors de
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Ces lignes de profil effectuées sur les grains polis réveélent que le profil de strontium est homogene
au sein d’un grain de sulfate de baryum.

Une analyse EDS (associée au MEB) a permis de faire une analyse semi-quantitative sur la poudre
brute, avant polissage ionique. La concentration atomique en strontium est de I'ordre de 0,5% et sa
concentration massique est de I'ordre de 1% a la surface de I'échantillon, comme présenté dans le
Tableau 17. Des pointés le long du grain de sulfate de baryum ont également été réalisés et montrent
gue le pourcentage massique de strontium est globalement identique.

O S Sr Ba
Spectre | %m %a | %m %a § %m %a § %m %a
1 28.25] 66.1991 15.68 | 18.33] 1.10 | 0.47 §54.97| 15.00
2 28.06| 66.2891 15.21| 17.93] 1.09 | 0.47 §55.64| 15.31
3 27.21]65.10015.80| 18.86] 1.05 | 0.46 §55.94| 15.59

Tableau 17 : Résultats de ’analyse EDS sur la poudte brute (avant polissage ionique)

Ces analyses valident donc I'hypothese formulée en réacteur continu, selon laquelle la répartition du
strontium est homogéne au sein des cristaux de sulfate de baryum.
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CONCLUSION DE LA PARTIE II

Les lois cinétiques de nucléation et de croissance cristalline du sulfate de baryum ont été
déterminées en réacteur continu classique dans un milieu présentant une concentration en nitrate
de sodium représentative des effluents radioactifs réels: milieu NaNO; 0,5M. La méthode
expérimentale choisie basée sur la granulométrie des cristaux élémentaires a pu étre utilisée avec
succes. Différents parameétres de procédé ont été étudiés afin de couvrir une large gamme de
conditions opératoires : puissance dissipée par agitation, concentration en sulfate de baryum, ratio
molaire sulfate/baryum, temps de passage. Un résultat marquant a été mis en évidence : les ions
sulfate influencent fortement les cinétiques de précipitation du sulfate de baryum en milieu NaNO;
0,5M. Les ions sulfate freinent la croissance cristalline des cristaux de sulfate de baryum, ce qui
engendre une augmentation significative de la vitesse de nucléation. Ainsi, plus I'exces de sulfate est
important, plus les cristaux sont petits et nombreux. La surface d’adsorption spécifique est donc plus
grande, ce qui permet d’atteindre une meilleure performance de décontamination en strontium des
effluents. Cependant le ratio molaire sulfate/baryum ne peut pas excéder 4,86 car au-dela, la
concentration en ions sulfate de I'effluent dépasse la norme standard de rejet autorisée. Le
traitement mathématique de I'ensemble des données expérimentales a permis de déterminer une
relation entre la vitesse de nucléation ry et la vitesse de croissance G en fonction de la concentration
en ions sulfate [SO,”] :

14,39

r, = KG**avec K =7,83-10%% exp| —
" 1+1,40-10*[s0z [*

Ou la concentration en ions sulfate [SO,”] est telle que 1.10” mol.L"* < [SO,*] < 0,12 mol.L™.

Une étude similaire a été réalisée en réacteur/décanteur continu afin de déterminer les cinétiques de
nucléation et de croissance cristalline. Les lois cinétiques obtenues sont différentes car la
sursaturation est extrémement faible a cause de la concentration en sulfate de baryum tres élevée
en réacteur/décanteur. De méme, les lois cinétiques sont corrélées en fonction de la concentration
en ions sulfate.

r, = KG**"®avec K =-2,00.10°"[SO? [ +2,43.10%[s0? |-5,38.10%

Ou la concentration en ions sulfate [SO,”] est telle que 3.10 mol.L' < [SO,%] < 9.10” mol.L™".

Ces lois cinétiques de nucléation et de croissance cristalline ont ensuite été intégrées au modele de
coprécipitation en réacteur continu classique, et en réacteur/décanteur continu. Un trés bon accord
est obtenu entre les simulations et les résultats expérimentaux, ce qui prouve la robustesse et la
validité de notre modele de coprécipitation.

Grace a la modélisation de la coprécipitation, une approche semi-qualitative a également été menée
afin de mettre en évidence les avantages du réacteur/décanteur par rapport au réacteur continu
classique :
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- Le réacteur/décanteur permet une intensification du procédé de coprécipitation si la
sursaturation est identique dans les deux configurations de traitement ;
- A temps de passage égal, le réacteur/décanteur permet d’atteindre une meilleure efficacité
de décontamination en strontium.
Ce dernier résultat a été prouvé expérimentalement. En effet, dans les conditions opératoires
simulant le procédé industriel de La Hague, le réacteur/décanteur permet d’atteindre un facteur de
décontamination en strontium de l'ordre de 1500. Pour un temps de passage identique de 10
minutes, le facteur de décontamination en strontium est seulement de 60 en réacteur continu
classique, soit 25 fois moins élevé.

Dans ces conditions, il serait donc intéressant de réduire le débit de nitrate de baryum afin de
diminuer la quantité de boues produites. Les expériences montrent que le facteur de
décontamination en strontium diminue avec le débit de réactif. Cependant, un facteur de
décontamination élevé de 400 est encore obtenu pour un débit de réactif correspondant a 40% du
débit nominal. La mise en ceuvre d’un tel débit de réactif permettrait de réduire le volume de boues
générées d’un facteur 2,5.

Les résultats obtenus sur le réacteur/décanteur sont donc trés prometteurs pour une application
industrielle : le facteur de décontamination en strontium peut étre amélioré tout en réduisant de
facon significative le volume de boues générées.
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Caractérisation du PPFeNi et étude du phénomeéne de sorption du césium

CHAPITRE VII : CARACTERISATION DU PRECIPITE PREFORME DE
FERROCYANURE MIXTE DE NICKEL ET DE POTASSIUM (noté PPFeNi)
ET ETUDE DU PHENOMENE DE SORPTION DU CESIUM

L’enjeu de cette partie est d’optimiser le traitement de décontamination du césium en choisissant le
mode de préparation du PPFeNi qui maximise la sorption du césium tout en minimisant le caractere
colloidal du précipité formé. Selon le site nucléaire, le mode de synthése du PPFeNi différe. Il est
donc intéressant de comparer les traitements industriels appliqués sur la STEL de Marcoule et sur la
chaine de retraitement du combustible STE3 de La Hague afin de choisir le plus performant. Une
caractérisation des différents matériaux synthétisés est effectuée afin de les décrire et de les
comparer entre eux. Ensuite, la comparaison des propriétés de sorption est menée en réacteur
fermé : les cinétiques et isothermes de sorption sont déterminées. L'influence du ratio molaire Ni/Fe
et celle de la quantité de solide mise en ceuvre sont étudiées afin d’optimiser le mode de préparation
du PPFeNi. Les données expérimentales obtenues (temps d’adsorption t,4, constante d’adsorption k,)
sont nécessaires pour modéliser le phénomeéne de sorption. Elles seront donc intégrées au modeéle
pour chacun des traitements envisagés dans le Chapitre VIII suivant.

1. SYNTHESE ET CARACTERISATION DU PPFeNi

1.1. Description des modes de synthese

Les modes de synthese du PPFeNi mis en ceuvre sont ceux actuellement utilisés sur la chaine de
retraitement du combustible STE3 a La Hague et a la STEL de Marcoule. A la Hague, la précipitation
du PPFeNi est réalisée par mélange de solutions aqueuses préalablement préparées : une solution de
ferrocyanure de potassium et une solution de sulfate de nickel. Les solutions sont préparées de telle
sorte que le ratio molaire Ni/Fe du PPFeNi obtenu soit égal a 1,29. A Marcoule, la préparation du
PPFeNi est réalisée juste avant le traitement : les deux réactifs de base (ferrocyanure de potassium et
sulfate de nickel) sont simultanément introduits sous forme solide dans une cuve agitée dans des
quantités telles que le ratio molaire Ni/Fe soit égal a 1,07.

Les ferrocyanures mixtes de nickel et de potassium sont préparés a partir d’eau déminéralisée et des
réactifs suivants :

- le sulfate de nickel NiSO,, 6H,0 Prolabo Normapur (pureté 99,0%) ;
- le ferrocyanure de potassium K4;Fe(CN)e, 3H,0 Prolabo Normapur (pureté 99,9%).
Les protocoles mis en ceuvre sont décrits avec précision dans les paragraphes suivants.

1.1.1. Synthése du PPFeNi selon le protocole utilisé a La Hague

Deux solutions aqueuses de 50 mL de ferrocyanure de potassium et de sulfate de nickel sont
préparées indépendamment :

- une masse de 1,81 g de K4;Fe(CN)e, 3H,0 est dissoute dans une fiole jaugée de 50 mL avec de
I’eau déminéralisée afin d’obtenir une solution de ferrocyanure de potassium a 0,086 mol/L ;
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- une masse de 1,45 g de NiSO,, 6H,0 est dissoute dans une fiole jaugée de 50 mL avec de
I’eau déminéralisée afin d’obtenir une solution de sulfate de nickel a 0,110 mol/L.

Ces quantités sont calculées pour obtenir un ratio molaire R=Ni/Fe de 1,29 en solution. Ces deux
solutions sont versées simultanément dans un bécher de 100 mL sous agitation magnétique. La
suspension de PPFeNi est ensuite laissée sous agitation 24 h avant utilisation. La concentration
massique du PPFeNi type « La Hague » est de 30,0 g/L.

1.1.2. Synthese du PPFeNi selon le protocole utilisé a Marcoule

Une masse de 1,5 g de K;Fe(CN)g,3H,0 et une masse de 1 g de NiSO,4,6H,0 sont introduites sous
forme solide dans un bécher de 100 mL. Ces masses de solide sont déterminées de telle sorte que le
ratio molaire R=Ni/Fe soit égal a 1,07 dans la solution de PPFeNi. La suspension de PPFeNi est
obtenue par ajout d’eau sous agitation magnétique, puis laissée sous agitation 24 h avant utilisation.
La concentration massique du PPFeNi type « Marcoule » est de 24,8 g/L.

Pour caractériser les précipités formés selon les deux modes de synthése décrits, les suspensions de
PPFeNi sont centrifugées afin d’éliminer le maximum d’eau résiduelle. Puis, le solide obtenu est lavé
plusieurs fois a I'eau déminéralisée et séché a l'air libre (les ferrocyanures étant sensibles aux
variations de température). Le solide est alors broyé le plus finement possible a I'aide d’'un mortier.

1.2. Diffraction des rayons X sur poudre

La premiére caractérisation réalisée est une diffraction des rayons X sur poudre. Cette technique
permet d’obtenir des indications sur la structure cristalline des matériaux synthétisés. Les
diffractogrammes X des PPFeNi obtenus selon les modes de synthése de La Hague ou de Marcoule
sont présentés sur la Figure 108 suivante. La différence d’intensité entre les deux spectres est due a
des orientations préférentielles de grains pouvant s’expliquer par un broyage insuffisant.
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Figure 108 : Comparaison des diffractogrammes X du PPFeNi synthétisé selon le protocole de La
Hague et du PPFeNi synthétisé selon le protocole de Marcoule
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La comparaison des spectres de diffraction X montre que les deux PPFeNi synthétisés selon les
protocoles de La Hague et de Marcoule présentent la méme structure cristallographique, la position
des pics étant strictement identique.

Les PPFeNi synthétisés présentent des diffractogrammes semblables au diffractogramme calculé par
P.J. Gellings (Gellings, 1967) (fiche 00-020-0915 du répertoire JCPDS) et R. Von Ballmoos (Von
Ballmoos, 1984). Ce diffractogramme correspond a un ferrocyanure mixte de nickel et de potassium
de formule K;NiFe(CN)e, de structure cristalline cubique face centrée et de parameétre de maille
a=10,07 A. Cependant, il est important de noter que I'analyse DRX permet de comparer
qualitativement deux structures cristallines, mais souvent, elle ne permet pas de définir une formule
chimique avec précision. Il est ici certain que les PPFeNi type « Marcoule » et type « La Hague »
présentent la méme structure cristalline, mais il est possible que d’autres structures cristallines
coexistent avec le ferrocyanure mixte de nickel et de potassium de formule K,NiFe(CN)e, tel que le
ferrocyanure pur de nickel Ni,Fe(CN)e.

La formule de Scherrer permet d’estimer la taille des cristallites du PPFeNi synthétisé a partir du
diffractogramme X obtenu. Cette méthode approchée est valable dans le domaine de 2 a 100 nm et
présente |'avantage d’étre facilement mise en ceuvre. La formule de Scherrer s’écrit selon I'équation
(120) suivante :

KA

L=—— (120)
pcosé

Ou:

L : taille moyenne des cristallites dans la direction perpendiculaire aux plans (hkl) ;

K : constante ;

A : longueur d’onde monochromatique ; dans le cas d’un diffractogramme obtenu avec le doublet Cu
Ka,+a,, il convient d’éliminer la composante a, par calcul ;

p: largeur de la raie en radians ; il est préférable d’utiliser la largeur intégrale de la raie B; plutot que
la largeur a mi-hauteur B, pour tenir compte d’un fond continu oblique ou d’une raie de diffraction
asymétrique ;

20 : angle de Bragg au sommet de la raie.

La constante K vaut 1 si la largeur intégrale de la raie B; est prise en compte. Si la largeur a mi-
hauteur By, est considérée, la constante K est prise égal a 0,9. Dans notre cas, les diffractogrammes X
ont été réalisés avec une anticathode de cuivre de longueur d’onde Ac, «a1=1,541 A. La largeur
intégrale de chaque raie est considérée, donc la constante K est égal a 1. Le calcul a été effectué pour
I’ensemble des raies du diffractogramme, un bon accord est obtenu puisque la taille des cristallites
déterminée varie entre 16 et 26 nm avec une moyenne de 21 nm.

1.3. Analyse élémentaire

Des analyses élémentaires ont été réalisées par dissolution du solide dans I'acide nitrique, et analyse
ICP-MS afin de déterminer les pourcentages massiques en nickel, fer et potassium contenus dans
chacun des échantillons. Les résultats ont été obtenus avec une incertitude de £10%.
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Cela permet de déterminer les formules chimiques du PPFeNi type « Marcoule » et du PPFeNi type
« La Hague » présentées dans le Tableau 18. L’excés de nickel comparé a la formule théorique
K;NiFe(CN)g¢ dans les deux formules chimiques confirme I’hypothése d’une coexistence de plusieurs
structures cristallines : 80% de ferrocyanure mixte de nickel et de potassium K,NiFe(CN)s et 20% de
ferrocyanure pur de nickel Ni,Fe(CN)e.

PPFeNi type « Marcoule » | PPFeNi type « La Hague »

Formule chimique I, gNi,;  Fe(CN), K,¢Ni, ,Fe(CN),

Tableau 18 : Formules chimiques déterminées a partir des analyses élémentaires pour les PPFeNi
synthétisés selon les protocoles de Marcoule et de La Hague

1.4. Isotherme d’adsorption

Dans le but de relier les propriétés structurales et chimiques aux capacités d’extraction du césium, il
est intéressant de savoir si les matériaux synthétisés sont poreux, et de connaitre leur surface libre
d’acces. Pour cela, une étude d’adsorption-désorption de diazote a sa température normale de
liguéfaction de 77K est effectuée. A une température donnée, I'ensemble des états d’équilibre
correspondant a des pressions comprises entre 0 et la pression de vapeur saturante du diazote est
appelé isotherme d’adsorption. Elle est caractéristique du couple adsorbant/adsorbable étudié : dans
notre cas il s’agit du couple PPFeNi/diazote. La quantité adsorbée par gramme d’adsorbant est
représentée en fonction de la pression relative d’équilibre du diazote.

1.1.1. Caractérisation de la porosité : méthode BJH

La Figure 109 suivante présente l'isotherme d’adsorption du diazote N, a 77K par le PPFeNi
synthétisé selon le protocole de type « La Hague ».
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Figure 109 : Isotherme d’adsorption-désorption de N> a 77K sur le PPFeNi type « La Hague »
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Pour les pressions relatives d’équilibre du diazote N, les plus élevées (P/P° > 0,42), on observe une
hystérésis de la désorption par rapport a I'adsorption.

Cette isotherme est de type IV selon la classification de I'lUPAC (Sing et al., 1985): elle est
caractéristique d’un matériau mésoporeux dans lequel se produit une condensation capillaire. La
méthode la plus utilisée pour estimer la distribution de taille des mésopores est la méthode de
Barret, Joyner et Halenda, souvent appelée méthode BJH (Barret et al.,, 1951). Cette méthode
implique essentiellement qu’il se produit un phénomene de condensation capillaire dans les
mésopores et consiste a analyser pas a pas les isothermes d’adsorption-désorption de type IV
présentant une boucle d’hystérésis telle que celle obtenue sur la Figure 109 . L'application de la
méthode BJH a l'isotherme d’adsorption-désorption de N, sur le PPFeNi type « La Hague » nous
fournit un diamétre moyen de pore de 5 nm et une porosité de 17,2%.

La Figure 110 suivante présente |'isotherme d’adsorption du diazote a 77K par le PPFeNi synthétisé
selon le protocole de type « Marcoule ». L'analyse a été répétée sur deux échantillons différents,
mais a chaque fois, la courbe de désorption passe au-dessous de la courbe d’adsorption. Cela signifie
que le matériau est dégradé lors de la phase de désorption. La méthode BJH ne peut donc pas
s’appliquer pour ce matériau car une isotherme de type IV avec une hystérésis est nécessaire.
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Figure 110 : Isotherme d’adsorption-désorption de N2 a 77K sur le PPFeNi type « Marcoule »

1.1.2. Détermination de la surface d’adsorption spécifique : méthode BET

La méthode couramment utilisée pour déterminer la surface d’adsorption spécifique d’'un matériau
est la méthode BET (Brunauer et al., 1938). L’équation transformée BET (121) permet de rendre
compte d’une adsorption multimoléculaire dans le domaine des pressions relatives inférieures a 0,35
quel que soit le nombre de couches adsorbées.

P/P° 1 . c-1
V. /m)L-P/P%) (V,/m), (V./m) C

/ P° (121)
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ou:
(V, /m,) :volume adsorbé par gramme d’adsorbant (en m’/g) ;

(V,/m,),, : volume adsorbé par gramme d’adsorbant pour recouvrir la surface du solide d’une

couche monomoléculaire (en ms/g);

P/ P° : pression relative d’équilibre du diazote ;

C: constante liée notamment a I'énergie d’adsorption de la premiére couche et a la température de
|"adsorption.

Cette théorie est donc applicable chaque fois qu’un adsorbant permet d’obtenir une isotherme
d’adsorption de diazote (a 77K) pour laquelle la condensation capillaire n’est observée qu’a des
pressions relatives supérieures a 0,35. Pour des pressions relatives d’équilibre du diazote inférieures
a 0,35, la méthode BET peut donc étre appliquée a nos matériaux afin de déterminer la surface
d’adsorption spécifique de chaque PPFeNi synthétisé.

Le tracé de P/P en fonction de P/ P°donne une droite.

v, /m)(A-P/P°)

La Figure 111 montre la droite obtenue dans le cas du PPFeNi de type « La Hague » afin d’illustrer
I'utilisation de la méthode BET. Dans le cas du PPFeNi de type « Marcoule », une droite est
également obtenue avec un coefficient de corrélation R%=0,9958.

0,02 +

0,018 - y =5,74.102x +3,18.10"
0,016 - R? = 0,9996
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Figure 111 : Utilisation de la méthode BET pour déterminer la surface spécifique du PPFeNi type
« La Hague »

Ce tracé nous permet d’accéder a Ceta (V,/m,), a partir des valeurs de la pente et de I'ordonnée a
I'origine. A partir de (V,/m,),,, la surface spécifique BET (S en m’/g) peut étre déterminée en

utilisant la loi des gaz parfaits selon I’équation (122) :
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SN POl o s im), 2
N

Ou:

N, : Nombre d’Avogadro égal 3 : N, =6,023.10”mol™;

P, :Pression normale (en Pa) : P, =101325 Pa;

R : Constante des gaz parfaits : R=8,314 en J.mol*.K™ ;

T, : Température normale (en K) : T, =273,15K;

o, : Aire occupée par une molécule adsorbée a la surface du solide recouvert d’une couche

monomoléculaire — Pour le diazote adsorbé a sa température normale de liquéfaction (77K), la valeur
de o, est égale 30,162 nm?,

Le Tableau 19 présente les surfaces d’adsorption spécifiques obtenues pour les différents PPFeNi
synthétisés.

PPFeNi type « Marcoule » | PPFeNi type « La Hague »

Surface spécifique BET 1,90 m*/g 754 m*/g

Tableau 19 : Sutface d’adsorption spécifique déterminée par la méthode BET pour les PPFeNi
synthétisés selon les protocoles de Marcoule et de La Hague

Ces résultats montrent que le PPFeNi type « La Hague » présente une surface spécifique BET
beaucoup plus importante que le PPFeNi type « Marcoule ». Le PPFeNi synthétisé selon le protocole
de La Hague devrait donc présenter une meilleure capacité d’adsorption du césium, et étre plus
performant pour décontaminer les effluents vis-a-vis du césium. Cette hypothese sera vérifiée dans
la partie 2. avec les isothermes de sorption des deux matériaux.

En supposant les particules élémentaires sphériques, la taille des cristallites peut étre estimée a
partir de la surface d’adsorption spécifique BET grace a la formule (123) suivante :

& 5 9s S , .
S= 4 E = 4 oL = ool car ¢— = 6 dans le cas d’une sphere (123)
Pc c c y

Ou:

S : surface d’adsorption spécifique déterminée par la méthode BET (en m°/g) ;

¢s et ¢, : facteurs de forme surfacique et volumique des particules élémentaires (cristallites) ;
L : taille moyenne des cristallites (en m) ;

pc : densité du PPFeNi déterminée avec un pycnométre (en g/m?).

La densité du PPFeNi déterminée a I'aide d’un pycnometre a solide est : p-=1900 kg/m?>. La surface
BET considérée est celle obtenue pour I'échantillon de type « La Hague » : $=75,4 m>. En effet, la
structure poreuse du PPFeNi type « Marcoule » étant dégradée lors de la phase de désorption, le
calcul de la surface BET relatif a cet échantillon reste incertain. La taille des cristallites estimée a
partir de I’équation (123) est : L=42 nm. On retrouve le méme ordre de grandeur que lors du calcul
effectué avec la formule de Scherrer (cf. : équation (120) partie 1.2.), ou L=21 nm.
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1.5. Distribution de taille du PPFeNi

La distribution de taille des particules de PPFeNi en suspension est déterminée par granulométrie
laser (cf. : Annexe 7). Deux types de mesure sont effectués :

- une mesure directe avec chaque suspension de PPFeNi qui donne la distribution de taille des
agglomérats : premiere échelle d’agglomération ;

- une mesure avec ultrasons pendant 10 minutes fournissant des agglomérats plus fins:
deuxieme échelle d’agglomération. Les ultrasons ne sont pas assez puissants pour disperser
complétement les agglomérats en particules élémentaires de PPFeNi.

La distribution de taille des agglomérats est présentée sur la Figure 112 suivante. La taille moyenne
des agglomérats du PPFeNi synthétisé selon le protocole de type « La Hague » est de 7,5 um. Le
mode de préparation utilisé a Marcoule donne des agglomérats plus gros, de taille moyenne 19,8
pum.

14

—o— La Hague
12

—&— Marcoule

10 -

£, (%)

0,01 0,1 1 10 100 1000
Taille moyenne L, (um)

Figure 112 : Distribution de taille des agglomérats de PPFeNi synthétisés selon les protocoles de
La Hague et de Marcoule (premiére échelle d’agglomération)

Le traitement aux ultrasons dans la cuve du granulométre laser permet de déterminer la distribution
de taille d’agglomérats plus fins de PPFeNi. Les résultats sont présentés sur la Figure 113. Pour
chacun des deux protocoles, la taille moyenne des agglomérats de PPFeNi correspondant a la
deuxieme échelle d’agglomération est de 300 nm. Ces agglomérats ne sont pas dispersables par
ultrasons car ils sont trop fins pour qu’on puisse leur transmettre de I’énergie. Nous n’avons donc pas
pu accéder a la distribution de taille des particules élémentaires : d’apres la formule de Scherrer
(120) et le calcul a partir de la surface d’adsorption spécifique BET (123), ces cristallites sont de
I'ordre de 20-40 nm.

Au final, le phénoméne d’agglomération est plus important lorsque le mode de préparation de
Marcoule est mis en ceuvre. |l semblerait donc que ce protocole de préparation de la suspension de
PPFeNi favorise fortement I'agglomération des particules de PPFeNi. Dans le cas du PPFeNi type
« Marcoule », le mélange des réactifs solides est effectué directement dans une cuve, sans
préparation préliminaire des solutions de sulfate de nickel et de ferrocyanure de potassium.
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Figure 113 : Distribution de taille des agglomérats de PPFeNi synthétisés selon les protocoles de
La Hague et de Marcoule (deuxiéme échelle d’agglomération)

1.6. Potentiel Zéta

Une étude du potentiel Zéta en fonction du ratio molaire R=Ni/Fe en solution est menée afin de voir
comment se comporte la charge électrique de surface des particules. Une description du potentiel
Zéta et de son principe de mesure est proposée en Annexe 24. Dix suspensions de PPFeNi ont été
préparées selon le méme protocole (type « La Hague ») afin de déterminer uniqguement I'influence
du ratio molaire Ni/Fe. Les solutions aqueuses de ferrocyanure de potassium et de sulfate de nickel
sont préparées de maniére indépendante, puis mélangées. Le ratio molaire Ni/Fe en solution varie
entre 0,9 et 1,9 en faisant varier la concentration initiale de la solution de ferrocyanure de
potassium. Le potentiel Zéta de chaque suspension a été mesuré grace au Zetasizer (cf. : Annexe 24).
Les résultats obtenus sont présentés sur la Figure 114.

10
0,8 1 1,2 4 1,6 1,8 2
-10 -

Potentiel £ (mV)

Ratio molaire R=Ni/Fe

Figure 114 : Variation du potentiel Zéta ( en fonction du ratio molaire R=Ni/Fe en solution
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La Figure 114 montre que le potentiel { est nul pour un ratio molaire R=Ni/Fe de 1,45 : il s’agit du
point isoélectrique. Ce point correspond a un changement de polarité de la charge électrique des
particules. Pour un ratio inférieur a 1,45, les charges des particules de PPFeNi sont fortement
négatives avec une décroissance brutale du potentiel { entre R=1,1 et R=1,4. On observe un palier
correspondant a un potentiel { de -47 mV a partir de R<1. Pour un rapport supérieur a 1,45,
I’évolution est différente : les charges des particules de PPFeNi sont tres faiblement positives avec un
palier de potentiel { atteint tres rapidement. Ce palier est obtenu pour des PPFeNi dont le rapport R
est supérieur a 1,7 et correspond a un potentiel { d’environ 5 mV.

Ces résultats concordent bien avec ceux de la thése de J. Des Ligneris en 1969 (Des Ligneris, 1969).En
effet, un point isoélectrique était également mis en évidence pour une valeur R=1,4 ainsi qu’une
évolution de potentiel { similaire. Les études de J. Des Ligneris permettent donc d’interpréter les
résultats obtenus sur la Figure 114.

e Pour 1,45<R<1,9: les ions nickel réagissent avec les dernieres charges de ferrocyanure pour
donner un précipité de rapport molaire R=Ni/Fe constant et voisin de 1,45.

e Pour R=1,45: le précipité de PPFeNi est parfaitement insoluble, la solution ne contient aucun
exces de réactifs. Le potentiel £ des particules est nul, donc il n’y a plus de solution colloidale.

e Pour 1,05<R<1,45: la réaction est quantitative : les variations du ratio molaire R=Ni/Fe du
précipité suivent parfaitement celles du rapport molaire des réactifs initiaux. La solution ne
contient aucun exces de réactif. Ces solutions sont fortement colloidales.

e Pour R<1,05 : le ferrocyanure ajouté ne réagit plus et passe en solution. Le précipité formé garde
une composition constante, avec un ratio molaire Ni/Fe voisin de 1.

Les ratios molaires utilisés a Marcoule et a La Hague se situent donc dans la zone ou la réaction entre

le sulfate de nickel et le ferrocyanure de potassium est quantitative. On a en effet vérifié que le ratio

molaire R=Ni/Fe du précipité formé suit bien le rapport des réactifs initiaux en solution pour les deux

PPFeNi synthétisés. Cette vérification quantitative a été effectuée par microanalyse X (sonde EDS) a

partir d’'images MEB. Pour le PPFeNi type « Marcoule », le ratio molaire dans le solide est égal a

R=1,1, ce qui est en accord avec le rapport des réactifs initiaux en solution de 1,07 ; le PPFeNi type

« La Hague » présente un ratio molaire R=1,3, ce qui concorde avec le rapport des réactifs initiaux en

solution de 1,29.

Les études de J. Des Ligneris (Des Ligneris, 1969) ont également mis en évidence les ratios molaires
Ni/Fe optimaux pour I'échange d’ions césium-potassium. Au-dela du ratio molaire R=1,45, la charge
électrique positive des particules a tendance a repousser les cations Cs’, d’ol une diminution
d’affinité. Le ferrocyanure de nickel maximise I'échange d’ions avec le potassium pour des ratios
molaires Ni/Fe de 1 et 1,3. Cela explique donc les choix industriels de mettre en ceuvre un ratio
molaire Ni/Fe de 1,07 a Marcoule, et 1,29 a La Hague. Cependant, aucune étude n’existe comparant
I’efficacité de sorption du césium en fonction de ces deux ratios molaires optimaux, d’ou I'objet de la
partie 2.1.
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2. ETUDE EN REACTEUR FERME DE LA SORPTION DU CESIUM PAR LE PPFeNi

Une étude complete de la sorption du césium par le PPFeNi est menée en vue de choisir le
traitement optimal pour le procédé final. L'influence du protocole de préparation, du ratio molaire
R=Ni/Fe et de la quantité de solide sur les propriétés de sorption du PPFeNi sont étudiées. Pour
chaque expérience, les cinétiques et isothermes de sorption sont déterminées afin de les comparer
entre elles et surtout d’acquérir les données nécessaires au modele : constante d’adsorption k,,
temps d’adsorption t,4, capacité maximale d’adsorption a I'équilibre Qg

Pour connattre les propriétés de sorption du PPFeNi, le mode opératoire utilisé est de type « batch ».
Comme représenté sur la Figure 115, il consiste a mettre sous agitation une quantité de suspension
de PPFeNi définie avec un volume connu de solution a décontaminer dans des conditions maitrisées
(force ionique, temps de contact entre les deux phases, vitesse d’agitation,...).

Figure 115 : Dispositif de sorption de type « batch »

Aprés contact avec les particules de PPFeNi pendant environ 24h (durée suffisante pour atteindre
I’équilibre de sorption), la solution est prélevée, filtrée a 0,22um puis analysée par ICP-MS. Au cours
d’une expérience, la détermination de la concentration de la solution en césium avant et apres
adsorption par le PPFeNi, respectivement notée C, et C, permet de déterminer la quantité de césium
adsorbée par le matériau Q.4 selon I'équation suivante :

Qs =(Co -C )-VE (124)

Avec V le volume de solution et m la masse d’adsorbant utilisée.

L'isotherme d’adsorption représente la quantité de césium adsorbée Q,; en fonction de la
concentration de césium a I’équilibre C. La sélectivité du matériau est caractérisée par le coefficient
de distribution K, défini selon I’équation suivante :
KD:%:_CO_C.!:(FD_Q.! (125)
C C m m
C:0

OU FD est le facteur de décontamination défini par FD = <

La capacité d’adsorption du matériau est caractérisée par la quantité maximale de césium adsorbée
par gramme d’adsorbant notée Q..
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L’étude cinétique fait partie des travaux préliminaires a toute étude de sorption sur poudre. En effet,
il est important de connaitre précisément le temps nécessaire pour atteindre [I'équilibre
thermodynamique, c’est-a-dire le temps nécessaire pour que le matériau soit saturé, que I'équilibre
d’échange entre les ions du solide et les ions du liquide soit atteint. Pour cela, on effectue des tests
en « batch » en faisant des prélevements a différents temps : de 2 minutes a 24 heures. On obtient
ainsi, pour des conditions opératoires fixées, une cinétique de sorption.

Pour cette étude de sorption du césium par le PPFeNi, toutes les solutions a décontaminer ont été
préparées a partir d’eau déminéralisée et des réactifs suivants :

- le nitrate de césium CsNO; Prolabo Normapur (pureté 99,0%) ;
- le nitrate de sodium NaNO; Prolabo Normapur (pureté 99,0%).

2.1. Influence du ratio molaire Ni/Fe et du mode de préparation du
PPFeNi

Les PPFeNi synthétisés selon les protocoles industriels de Marcoule et de La Hague sont comparés en
termes de capacité de sorption des ions césium. Comme vu précédemment, le ratio molaire R=Ni/Fe
(cf. : partie 1.1.). En effet, a La Hague, les solutions aqueuses de sulfate de nickel et de ferrocyanure
de potassium indépendamment préparées sont mélangées. A Marcoule, les réactifs sont introduits
simultanément sous forme solide et mélangés dans de |'eau. Les deux protocoles sont donc
comparés dans leur globalité, et une autre expérience est effectuée afin d’étudier seulement
I'influence du ratio molaire R=Ni/Fe. Pour cela, un PPFeNi est synthétisé selon le mode de
préparation de La Hague (mélange des solutions aqueuses de sulfate de nickel et de ferrocyanure de
potassium), mais avec le ratio molaire mis en ceuvre a Marcoule égal a 1,07.

Les protocoles testés sont donc les suivants :
- le protocole de Marcoule noté « Marcoule R=1,07 » ;
- le protocole de La Hague avec le ratio molaire Ni/Fe mis en ceuvre a Marcoule noté « La
Hague R=1,07 »;
- le protocole de La Hague noté « La Hague R=1,29 ».

2.1.1. Cinétique de sorption

Trois solutions de 200 mL & 20 mg/L en césium, soit 1,43.10™ mol/L, et 0,5 mol/L en nitrate de
sodium sont préparées. Un volume de PPFeNi est injecté au temps t=0 dans chacune des solutions
agitées magnétiquement. Ce volume est ajusté de telle sorte a fixer la méme concentration en
PPFeNi solide en solution : une concentration en PPFeNi de 0,5 g/L est ainsi obtenue dans chacune
des solutions. La concentration en césium est suivie au cours du temps par analyse ICP-MS. Les
cinétiques de sorption obtenues pour les différents PPFeNi sont présentées sur la Figure 116.
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Figure 116 : Cinétique de sorption du césium par les PPFeNi synthétisés selon le protocole de La
Hague (« La Hague R=1,29 ») et de Marcoule (« Marcoule R=1,07 »), ainsi que pour le protocole
de La Hague avec le ratio molaire mis en jeu a Marcoule (« La Hague R=1,07 »)

Le ratio molaire R=Ni/Fe a une grande influence sur la capacité maximale de sorption du PPFeNi. Le
ratio molaire R=1,29 utilisé a la Hague permet une cinétique de sorption du césium quasi instantanée
et stable : seulement 2 minutes sont nécessaires pour incorporer 99,5% des ions césium initialement
présents en solution.

Pour le ratio molaire R=1,07 utilisé a Marcoule, la cinétique est également tres rapide, mais la
capacité de décontamination en césium est moins bonne. Le PPFeNi type « Marcoule R=1,07 »
adsorbe en moyenne 80% du césium initial. Le PPFeNi synthétisé selon le protocole de La Hague avec
le ratio molaire de Marcoule de 1,07 adsorbe en moyenne 73% du césium initial.

D’autre part, d'importantes fluctuations sont observées pour les résultats correspondant a ces deux
PPFeNi dont le ratio molaire est de 1,07. Cela peut s’expliquer par le potentiel £ plus négatif lorsque
le ratio molaire Ni/Fe est de 1,07, ce qui engendre la création de nombreuses fines. Ces particules
extrémement fines de PPFeNi passent a travers les filtres de 0,22um et entrainent avec elles des ions
césium sorbés, d’ou la présence des fluctuations observées. Le protocole de La Hague avec un ratio
molaire de 1,29 permet donc d’obtenir des meilleurs résultats avec une plus grande stabilité.

2.1.2. Isotherme de sorption

Pour chaque isotherme de sorption, six solutions de 200 mL avec une concentration en NaNO; de 0,5
mol/L et une concentration variable en CsNO; sont préparées : la concentration initiale en CsNO;
varie entre 1.10” mol/L et 1,25.10° mol/L. Ces solutions sont préparées par dissolution de
différentes masses de réactif CsNO;. Le volume de PPFeNi injecté initialement dans chacune des
solutions agitées magnétiquement est calculé afin de fixer une concentration solide identique en
solution de 0,5 g/L. Les concentrations initiale et finale en césium sont déterminées par analyse ICP-
MS. La Figure 117 présente les isothermes de sorption obtenues pour les différents protocoles
testés.
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Figure 117 : Isotherme de sorption du césium par le PPFeNi pour les protocoles de Marcoule
(R=Ni/Fe=1,07) et de La Hague (R=Ni/Fe=1,07 et R=Ni/Fe=1,29) — Les points cotrespondent
aux points expérimentaux et les courbes continues correspondent a ’équation obtenue avec le
modéle de Langmuir.

Chaque isotherme de sorption représente la quantité de césium sorbée en fonction de la
concentration en césium a I'équilibre. D’aprés la Figure 117, un bon accord est obtenu entre le
modele de Langmuir et les points expérimentaux pour chacune des isothermes. Les isothermes de
sorption obtenues permettent donc de déterminer la constante d’adsorption de Langmuir k, et la
capacité d’adsorption maximale en césium Q. en utilisant I'équation du modele de Langmuir. Le
coefficient de distribution K, et le facteur de décontamination FD peuvent aussi étre calculés pour les
différentes expériences. Les valeurs maximales de FD et K, obtenues pour la plus faible
concentration initiale en césium (20 ppm) sont comparées. Le Tableau 20 rassemble les résultats
obtenus pour les trois protocoles testés.

Marcoule La Hague
R=Ni/Fe=1,07 R=Ni/Fe=1,29
FD 4 5 196
K, (m’/kg) 6,645 7,179 390
_(mmol
Qmpp( Fen) /& 1,91 1,62 1,41
£k, (m’/kg) 39 114 1213

Tableau 20 : Comparaison des propriétés de sorption des différents PPFeNi synthétisés selon les
protocoles de Marcoule (R=Ni/Fe=1,07) et de La Hague (R=Ni/Fe=1,07 et R=Ni/Fe=1,29). Les
facteurs de décontamination FD, coefficients de distribution Kp, capacités maximales de sorption
du césium Qu.x et constantes d’adsorption de Langmuir k, sont comparés.
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La Figure 117 et le Tableau 20 montrent que le PPFeNi synthétisé selon le protocole de La Hague
avec un ratio molaire de 1,29 est beaucoup plus sélectif que les PPFeNi synthétisés avec un ratio
molaire de 1,07. En effet, le coefficient de distribution K, du PPFeNi de « La Hague R=1,29 » est
environ 50 fois plus important que ceux de « Marcoule R=1,07 » et de « La Hague R=1,07 ».Le facteur
de décontamination FD est également 50 fois plus important en utilisant le protocole de type « La
Hague » plutot que celui de type « Marcoule ».

La capacité d’adsorption maximale semble |égérement supérieure lorsque le ratio molaire est de 1,07
au lieu de 1,29: en effet, la quantité de césium adsorbée a saturation Q. est un peu plus
importante pour les PPFeNi de « La Hague R=1,07 » et « Marcoule R=1,07 », que pour celui de « La
Hague R=1,29 ».

Cependant, la constante d’adsorption de Langmuir k, est nettement supérieure lorsque le ratio
molaire Ni/Fe est égal a 1,29 au lieu de 1,07. En effet, lorsque le méme protocole est considéré et
gue seul le ratio molaire est varié, la constante d’adsorption k, est 10 fois plus élevée lorsque le ratio
molaire Ni/Fe est le plus important. Dans le cas du PPFeNi de type « Marcoule R=1,07 », la constante
d’adsorption k, est 30 fois moins importante que celle obtenue avec le PPFeNi de type « La Hague
R=1,29 ».

2.1.3. Choix du mode de préparation du PPFeNi ainsi que du ratio molaire Ni/Fe
optimal

Les résultats obtenus concernant les cinétiques et isothermes de sorption permettent de retenir un
protocole optimal de préparation du PPFeNi pour la suite des études: il s’agit du mode de
préparation de La Hague avec un ratio molaire Ni/Fe de 1,29. En effet, différents avantages ont pu
étre mis en évidence par les expériences menées :

- les particules de PPFeNi type « La Hague R=1,29 » sont plus facilement filtrables que celles de
type « Marcoule R=1,07» ou «Lla Hague R=1,07», ce qui facilitera la séparation
solide/liquide indispensable au procédé de coprécipitation global.

- le PPFeNi type «La Hague R=1,29 » présente une meilleure sélectivité et efficacité de
décontamination vis-a-vis du césium que les PPFeNi avec un ratio molaire Ni/Fe de 1,07 : le
facteur de décontamination FD et coefficient de distribution K, sont 50 fois plus élevés dans
le cas du PPFeNi type « La Hague R=1,29 ».

- la constante d’adsorption de Langmuir k, est optimale lorsque le PPFeNi type « La Hague
R=1,29 » est mis en jeu.

Dans la suite de ce chapitre, le protocole de type « La Hague » avec un ratio molaire Ni/Fe de 1,29
sera donc considéré pour la préparation de la suspension de PPFeNi.

2.2. Influence de la quantité de solide utilisée

Afin de réduire le volume de déchets générés par le procédé, une solution simple consiste a réduire
la quantité de réactifs mis en jeu pour la décontamination en césium. Cette partie a donc pour but
d’étudier linfluence de la quantité de PPFeNi utilisée lors du traitement. Sur la chaine de
retraitement du combustible STE3 a La Hague, une concentration en PPFeNi de 0,5 g/L est utilisée : il
s’agit du traitement de référence que I'on notera STE3 100%.
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Afin de tester l'influence de la concentration en PPFeNi, quatre expériences ont été effectuées en
faisant varier ce parametre, comme présenté dans le Tableau 21. Dans cette partie, la suspension de
PPFeNi est synthétisée selon le protocole type « La Hague » avec un ratio molaire Ni/Fe de 1,29 pour
I'ensemble des expériences. Seule la quantité de PPFeNi injectée varie, et donc la concentration en
solide mis en jeu. Les cinétiques et isothermes de sorption sont étudiées, exactement comme dans la
partie 2.1. précédente.

Référence de Concentration
Pexpérience en PPFeNi1
STE3 40% 0,2 g/L
STE3 60% 0,3 g/L
STE3 80% 0,4 g/L
STE3 100% 0,5 g/L

Tableau 21 : Etude de P'influence de la concentration en PPFeNi mis en jeu lors du traitement de
décontamination en césium

2.2.1. Cinétique de sorption

Quatre solutions de 200 mL a 20 mg/L en césium, soit 1,43.10™ mol/L, et 0,5 mol/L en nitrate de
sodium sont préparées. Un volume de PPFeNi est injecté au temps t=0 dans chacune des solutions
agitées magnétiquement. Ce volume est calculé par un bilan de matiére, en fonction de la
concentration solide visée en solution. La concentration en césium est suivie au cours du temps par
analyse ICP-MS : des prélévements sont effectués entre t=2min et t=24h. Les cinétiques de sorption
obtenues pour les différents traitements sont présentées sur les Figure 118 et Figure 119. La Figure
118 représente I'ensemble des points expérimentaux obtenus sur une durée d’environ 24 heures,
tandis que la Figure 119 s’intéresse aux deux premiéres heures d’expérience afin de déterminer plus
précisément le temps nécessaire pour atteindre I'équilibre d’adsorption t,,.
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Figure 118 : Influence de la concentration de PPFeNi mise en jeu sur la cinétique de sorption du
césium
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Les Figure 118 et Figure 119 montrent que la cinétique de sorption du césium par le PPFeNi est
sensiblement la méme pour les traitements STE3 60%, 80% et 100%. La cinétique est tres rapide,
presque instantanée : au bout d’environ deux minutes seulement, le PPFeNi retient le césium
initialement en solution. De plus, la décontamination en césium est tres efficace : entre 99 et 99,5%
de césium est sorbé par le PPFeNi.

Dans le cas du traitement STE3 40%, le comportement obtenu est différent : la sorption du césium
est plus lente et beaucoup moins efficace. En effet, 90 minutes sont nécessaires pour atteindre la
saturation du PPFeNi en césium. De plus, seulement 88% de la quantité de césium initial est sorbée.

1,60E-04
1,40E-04 -9 ¢ § §
1,20E-04 -
g
S 1,00E-04 -
E
@ 8,00E-05
£ |
=]
@ 6,00E-05 / =@==STE3 40%
o
4,00E-05 STE3.60%
0,
2,00E-05 1 STE3 80%
—&— STE3 100%
O,00E+00 @ —— ot oty
0 20 40 60 80 100 120

Temps (min)

Figure 119 : Zoom sur les deux premiéres heures d’expérience afin de déterminer la constante de
temps d’adsorption s pour chacune des expériences mettant en jeu des concentrations en
PPFeNi variables

2.2.2. Isotherme de sorption

Pour chaque expérience, six solutions de 200 mL avec une concentration en NaNO; de 0,5 mol/L et
une concentration variable en CsNO; sont préparées : la concentration initiale en CsNO; varie entre
1.10™* mol/L et 1,25.10° mol/L. Un volume précis de PPFeNi est injecté au temps t=0 dans chacune
des solutions agitées magnétiquement. Ce volume est calculé par un bilan de matiére, en fonction de
la concentration de PPFeNi visée en solution. Les concentrations initiale et finale en césium sont
déterminées par analyse ICP-MS. La Figure 120 présente les isothermes de sorption obtenues pour
les différents traitements.
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Figure 120 : Isothermes de sorption obtenues pour les différents traitements mettant en jeu des
quantités variables de PPFeNi — Les points correspondent aux points expérimentaux et les
courbes continues correspondent a I’équation obtenue avec le modéle de Langmuir

Comme dans la partie 2.1.2., un bon accord est obtenu entre le modéle de Langmuir et les points
expérimentaux. Les isothermes de sorption obtenues permettent donc de déterminer la constante
d’adsorption de Langmuir k, et la capacité d’adsorption maximale en césium Q... Le coefficient de
distribution K, et le facteur de décontamination FD sont également calculés pour les différentes
expériences : les valeurs maximales de FD et K, obtenues pour la plus faible concentration initiale en
césium (20 ppm) sont plus précisément comparées. Le Tableau 22 rassemble les résultats obtenus
pour les quatre types de traitement testés.

STE3 40% STE3 100%
FD 65 68 132 196
K, (mL/g) 318 333 224 624 326 346 390 000
QWPIEIZH;?)I/ g 1,54 124 1,34 1,41
k, (m’/kg) 2671 1934 1136 1213

Tableau 22 : Influence de la concentration en PPFeNi mise en jeu sur les propriétés de sorption.
Les facteurs de décontamination FD, coefficients de distribution Kp, capacités maximales
d’adsorption du césium Qn.x et constantes d’adsorption k., sont comparés.

Le traitement STE3 100% permet d’obtenir les meilleurs résultats en termes d’efficacité de
décontamination en césium et de sélectivité. Le facteur de décontamination FD ainsi que le
coefficient de distribution K, sont les plus élevés.
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La constante d’adsorption de Langmuir k, et la capacité maximale de sorption du césium Q. sont du
méme ordre de grandeur pour les différentes expériences. Il serait donc intéressant de réduire la
qguantité de PPFeNi mise en ceuvre : cela permettrait de réduire les rejets en nickel dans les effluents
qui posent actuellement probleme industriellement, et également de diminuer le volume de boues
générées. Des expériences en réacteur continu seront effectuées afin de trouver la concentration en
PPFeNi optimale pour maximiser la décontamination en césium tout en respectant les normes de
rejet en nickel (< 0,5 ppm). Ces résultats seront présentés dans le Chapitre IX de ce manuscrit.

2.3. Validation de l'isotherme en actif

Une validation de I'isotherme de sorption du césium par le PPFeNi a été réalisée en milieu radioactif
afin de valider les données obtenues en inactif et de couvrir la gamme des concentrations traces en
césium. Un seul traitement a été choisi pour cette validation lourde et contraignante a réaliser en
milieu radioactif : le traitement STE3 60% mettant en ceuvre une concentration en PPFeNi de 0,3 g/L
(cf. : Tableau 21).

Des expériences en actif ont été effectuées avec des solutions dopées en *’Cs dont la concentration
initiale en césium varie de 10 a 10" mmol/L. La concentration en nitrate de sodium est de 0,5 mol/L
pour chacune de ces solutions, afin de tenir compte de la force ionique élevée des effluents réels.
Ces expériences ont été menées en mode « batch » avec le dispositif présenté sur la Figure 115.

Parallelement, une série d’expériences a été réalisée en inactif avec un dispositif identique, et la
méme teneur en NaNO;, mais couvrant une gamme de concentration en césium initial plus élevée :
de 10" mmol/L & 2 mmol/L. lisotherme de sorption compléte obtenue est présentée sur la Figure
121. Des valeurs quasi-identiques sont retrouvées pour les expériences en actif et en inactif (cf. :
résultats du Tableau 22). En actif, on obtient : Qe =1,24 (mmol/g PPFeNi) et k, =1956 m>/kg. Cette
validation en actif conforte la validité de nos résultats expérimentaux en inactif pour des effluents
chargés en césium radioactif (**Cs).
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Figure 121: Isotherme de sorption compléte du césium par le PPFeNi obtenue a partir
d’expériences en actif et en inactif, pour une concentration en PPFeNi fixée a 0,3 g/L (traitement
STE3 60%) et une concentration en NaNO;de 0,5 mol/L
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Dans le cas d’un échange d’ions, le coefficient de distribution Kp est relié a la sélectivité selon
I’équation (126) :

B CEC - Kes/na
o lNa+J+ lC5+J' KCS/Na

(126)

Ou:

CEC est la capacité d’échange cationique (en meq/g) ;

[Na’] est la concentration en sodium (en mmol/L) ;

[Cs] est la concentration en césium a I’équilibre (en mmol/L) ;
Kesna €5t le coefficient de sélectivité du césium vis-a-vis du sodium.

Le tracé de 1/Kp en fonction de la concentration en césium a I'équilibre [Cs'] donne une droite,
comme le montre la Figure 122. Cette droite permet de déterminer la capacité d’échange cationique
du PPFeNi, ainsi que le coefficient de sélectivité du césium vis-a-vis du sodium, a partir des valeurs de
la pente et de l'ordonnée a l'origine. On obtient: CEC=1,2 meq/g et KCS/Na=2.106. La capacité
d’échange cationique correspond a la quantité maximale de césium sorbée mise en évidence par
I'isotherme de sorption (cf. : Figure 121), ce qui est cohérent. La valeur du coefficient de sélectivité
obtenue est en accord avec celle de la littérature pour les ferrocyanures : ch,/Na=1,5.1O6 (cf. : Tableau
4 du Chapitre Il1).
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[Cs*] a I'équilibre (mmol/L)

Figure 122 : Tracé de Pinverse du coefficient de distribution Kp en fonction de la concentration en
césium a Péquilibre afin de déterminer la capacité d’échange cationique CEC du PPFeNi, ainsi
que le coefficient de sélectivité du césium vis-a-vis du sodium Kc,/na

L’évolution du coefficient de distribution Ky en fonction de la concentration en césium a I’équilibre
est présentée sur la Figure 123. Une fois la capacité d’échange cationique et le coefficient de
sélectivité du césium vis-a-vis du sodium déterminés, I'équation (126) est utilisée afin de tracer la
courbe de Ky en fonction de la concentration en césium a I’équilibre. La Figure 123 montre qu’un tres
bon accord est obtenu entre les points expérimentaux et I’équation (126). Le mécanisme de sorption
du césium par le PPFeNi correspond donc a un échange ionique avec les ions potassium de la
structure. Cet échange est trés sélectif du césium vis-a-vis du sodium.
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Figure 123 : Evolution du coefficient de distribution Kp en fonction de la concentration en césium
a Péquilibre — Les points correspondent aux résultats expérimentaux obtenus en actif et en
inactif, la courbe continue a été tracée a partir de ’équation (126) reliant le Kp a la sélectivité
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CHAPITRE VIII : COMPARAISON PAR MODELISATION DES DIFFERENTS
PROCEDES : FERME, CONTINU CLASSIQUE ET REACTEUR/DECANTEUR
CONTINU

Ce chapitre a pour objectif de modéliser le phénomeéne de sorption du césium par le PPFeNi
(précipité préformé mixte de nickel et de potassium). Tout d’abord, une approche semi-qualitative
est menée afin de comparer les différents procédés : fermé, continu classique et réacteur/décanteur
continu. Dans cette premieére partie, les particules de PPFeNi sont supposées monodisperses avec un
profil de césium identique au sein de chaque particule. Un programme Scilab permet de simuler la
sorption du césium par le PPFeNi dans les 3 types de procédé. La seconde partie présente une
modélisation plus précise du phénomene de sorption du césium en tenant compte de la
polydispersité du PPFeNi. Afin de résoudre les différentes intégrations numériques, le logiciel Maple
16 est utilisé et permet ainsi de comparer l'efficacité de décontamination en césium dans les
différents procédés. Les données expérimentales obtenues dans le Chapitre VII précédent (temps
d’adsorption t,, constante d’adsorption k,) sont nécessaires pour modéliser le phénoméne de
sorption. Elles seront donc intégrées au modele pour chacun des traitements envisagés.

1. APPROCHE SEMI-QUALITATIVE DES DIFFERENTS TYPES DE PROCEDE

Une premiere approche semi-qualitative est effectuée afin de comparer ['efficacité de
décontamination en césium pour les différents types de procédé : fermé, continu classique et
réacteur/décanteur continu. Pour cela, différentes hypothéses sont considérées :

- les particules de PPFeNi sont supposées sphériques et monodisperses, ce qui signifie qu’elles
présentent toutes le méme diametre, et donc le méme coefficient de transfert de matiére k,
qui dépend de la taille des particules ;

- les particules de PPFeNi ont la méme concentration en césium a I'intérieur qu’a la surface : il
n’y a pas de gradient de concentration au sein des particules.

1.1. Cinétique d’adsorption en réacteur fermé

La modélisation de la sorption du césium par le PPFeNi est basée sur la loi de Langmuir qui s’écrit de
la maniére suivante :

kaCeq
ads :Wmax 1+k C (127)
T Kabegg

Ou:

W, est la fraction de césium adsorbée au temps t (-) ;

W, est la fraction maximale de césium adsorbée par le PPFeNi (-) ;
C.q est la concentration de césium a I'équilibre en kg.m3 ;

k. est la constante d’équilibre d’adsorption de Langmuir en m>.kg™.
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Dans ce chapitre, nous avons choisi d’adopter la notation W (et non Q), pour désigner la fraction de
césium adsorbée afin de ne pas induire de confusion avec le débit de traitement noté Q.

Si koC <<1, 0na:W,4 =W, k,C,, = KC, (128)

OU K est la constante globale d’adsorption en m>.kg™.

Le bilan de matiere sur I'’élément césium fournit la relation suivante :

dC
pira kpS(C -C,,) avec S=2a,C, (129)

Ou:

C est la concentration en césium en kg.m’s;

C.q est la concentration en césium a I’équilibre de saturation en kg.m>;

ko est le coefficient de transfert de matiere en m.s™;

S est la surface d’adsorbant par m?> d’adsorbant en m’>.m?;

a, est la surface de transfert (surface externe des agglomérats) en m*.kg";
C, est la concentration en adsorbant en kg.m™.

Le bilan de matiere sur I'élément césium a I'équilibre de saturation fournit la relation suivante. La
seconde égalité est obtenue en utilisant I'’équation d’équilibre de Langmuir (128).

C,—C=W

ads

A =KC,C, (130)
Ou C, est la concentration initiale en césium aprés mélange en kg.m™.
Dol :

C. = (131)

En substituant I'équation (131) dans I’équation (129), cela donne :

dC C,-C
- —=kpa,C,(C -1
dt p@sCal( KC,

) (132)

En intégrant I'équation (132) en fonction du temps, on obtient :

C(1+KC,)-C,
KC,C,

= exp —kDaSCA[M Ké ]t (133)

A

En réarrangeant les termes de I'équation (133), I'expression de la concentration en césium en
fonction du temps est obtenue :
C kpa
C=—22—|1+KC,exp| ——2=>(1+KC (134)
L+KCA{ A K ( X
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Lorsquet =0, on retrouve bien C= Co et lorsque t — o0, la concentration en césium tend vers :

— CO
1+KC, '

L'ensemble des données est connu : C, est la concentration en adsorbant mise en jeu et C, est la
concentration initiale en césium lors des expériences effectuées. La constante K est obtenue
expérimentalement a partir de I'isotherme d’adsorption. Il manque seulement le produit kyas. Celui-
ci peut étre déterminé expérimentalement en introduisant la constante de temps d’adsorption

suivante :
K
tad = (135)
kDaS

En effet, en tracant I'évolution de la concentration en césium C obtenue expérimentalement en
fonction du temps t, on obtient une exponentielle décroissante dont la tangente a I'origine permet
de déterminer t,4, et donc le produit kpas.

L'expression du facteur de décontamination du césium en réacteur fermé est déduite a partir de
I’équation (134), en faisant le rapport de la concentration initiale C, et de la concentration finale C :

ED =& _ 1+ KC,
14 KCAexp[— L+ KCA)tt}

ad

(136)

1.2. Modélisation de I'adsorption du césium par le PPFeNi en
réacteur/décanteur continu

La Figure 124 illustre le traitement de décontamination du césium par le PPFeNi en
réacteur/décanteur continu. Les notations suivantes sont adoptées :

C est la concentration en césium en kg.m'3;

C, est la concentration initiale en césium aprés mélange et avant sorption en kg.m™;

C, est la concentration en adsorbant PPFeNi en kg.m™;

Cao est la concentration initiale en adsorbant PPFeNi en kg.m'3;

Q, est le débit d’effluent a traiteren m3s™?;

Q, est le débit de suspension de PPFeNi utilisé pour le traitement de décontamination en m®s™;
V est le volume du réacteur (sans la partie décanteur) en m*;

g est le débit de soutirage en m*.s™.

Ces grandeurs sont reliées par les relations suivantes :

A Q \i a—%

= — T =

Q:Q1+Q2 q Q _Ql
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Ou:

Q est le débit total en m>.s™ ;

A est le parameétre de séparation solide-liquide ;
T est le temps de passage ens;

a est le ratio des débits d’effluent et de PPFeNi.

Q2. Cap

Q. Co—> @@

Vv - q.Ca. C

Figure 124 : Schéma illustrant la sorption du césium par le PPFeNi en réacteur/décanteur
continu

1.2.1. Al'équilibre

Le bilan de matiere global a I’équilibre fournit I’équation (137) :

QC, —QC,, =W,,aC, (137)
Or, le bilan de matiére sur I'adsorbant donne :

qC, = QZCA,O (138)
En substituant I'équation (138) a I'équation (137), il vient :

QlCO _QCeq = KQ2CA,0Ceq (139)
Car W, = KC,, d’apres I'équation d’équilibre de Langmuir (128).

En divisant par le débit de traitement total Q et en réorganisant les termes, la relation (140) est
obtenue :

Ka C
Ceq(“m%jm(’a (140

D’apreés le bilan de matiére sur I'adsorbant (138), on a:

C,=—2—iC,, (141)
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Ainsi I'expression suivante de la concentration en césium a I’équilibre est déduite :

1 A
w=————=C, (142)
1+a A+KC,
1.2.2. Etatnon a l'équilibre

Le bilan de matiére basé sur la cinétique d’adsorption s’écrit selon I’équation (143) :
QC, —kpaVC,(C - Ceq) =QC (143)
En divisant par le débit total de traitement Q, la relation suivante est obtenue :

1
ECO —kDa.STCA(C—Ceq) =C (144)
Le bilan de matiére global s’écrit :
QC, -QC=W,,qC, (145)
En divisant par le débit total de traitement Q, cela donne :

1 C KC,C
- C.-C=W_ ZA___"A"¢ (146)
l+a ° ) A
Car W_,, = KCeq d’aprés I'équation d’équilibre de Langmuir (128).

A 1
D'ol: Ceq = —C,-C (147)
KC,\1+a

En substituant I'équation (147) a I'équation (144), on obtient :

1 A 1
——C, —kpasC,| C — —C,-C||=C (148)
1+ KC,\1+a

1 K +k,a. A

D'ou: C = oladdd (149)

1+a K +kyar(KC, +4) °

L’expression caractéristique de I'équilibre d’adsorption (142) est obtenue si kp, as ou 7tendent vers

+00.
En substituant C, par son expression (141) dans I’équation (149), cela donne :
1 K +kpagAr

C=
l+a K+ kDaS/lr(KaCAO +1j
l+a &

Co (150)
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D’aprés I'équation (135) de la partie 1.1.,ona: t,, = "
a
D4

Il vient alors :

1+/1i
1 tg

l+a 1+AT[KO! Caro +1j
l+a &

tad

C

C, (151)

Introduisons le critere de Damhohler suivant :

Da = = (152)

Ainsi, 'expression de la concentration en césium au sein du réacteur/décanteur en fonction de la
concentration initiale en césium est obtenue :

- 1 1+ Da . (153
Ty 2Da(1+aKCAO)
l+a ’

D’ol I'expression du facteur de décontamination en césium au sein du réacteur/décanteur continu :

. 1+ ﬂDa(1+1aKCA'Oj
FD = =2 — (1+a) ra (154)
C 1+ ADa

1.3. Comparaison qualitative des différents procédés

En adoptant le méme raisonnement en réacteur continu classique, les expressions de la
concentration en césium a I'équilibre et a I'état non a I'équilibre sont obtenues. L'expression du
facteur de décontamination en césium est également déduite. Ainsi, il est possible de comparer les
deux types de procédé continu :

e |e réacteur continu classique noté MSMPR (« Mixed Suspension Mixed Product Removal ») ;
e e réacteur/décanteur continu noté MSCPR (« Mixed Suspension Classified Product
Removal »).
Les expressions de la concentration en césium a I'équilibre, hors équilibre et du facteur de
décontamination sont rassemblées dans le Tableau 23 pour les deux types de procédé continu. Ce
tableau comparatif montre que pour une valeur de A=1 en réacteur/décanteur continu, on retrouve
bien les expressions obtenues dans le cas du réacteur continu classique.

En effet, la différence de fonctionnement majeure est liée a la classification du solide dans le
réacteur/décanteur, d’ou I'importance du parameétre de séparation solide/liquide A.
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MSMPR MSCPR
Concentration a C - 1 1 _ 1 A
Péquilibre “ 1+al+KC, ° “ 1+al+KC, °
1 1+ Da 1 1+ ADa
Concentration | C= n o C, C= = i o C,
hors équilibre 1+ Da(1+KcA0j Y14 lDa(lJrKCAOJ
l+a ’ l+a '
a a
Facteur de 1+ Da£1+ . KCA’OJ 1+ ADa(1+ . KCA,oj
décontamination | P =@1+a) 1+ Da FD =(1+a) 1+ iDa

Tableau 23 : Comparaison des expressions théoriques obtenues en réacteur continu classique
(MSMPR) et en réacteur/décanteur continu (MSCPR)

Les expressions du facteur de décontamination du réacteur continu classique et du
réacteur/décanteur continu, présentées dans le Tableau 23, peuvent étre comparées a celle obtenue
dans le cas du réacteur fermé (cf.: équation (136)). Pour cela, les données expérimentales de
sorption présentées dans le Chapitre VII précédent sont utilisées. Les données utilisées sont celles de
I’expérience mettant en jeu une concentration de PPFeNi aprés mélange C, de 0,5 g/L (cf.:
traitement « STE3 100% » du Chapitre VII). Il s’agit en effet de la concentration de PPFeNi mis en jeu
a I'échelle industrielle sur le site de La Hague. Le Tableau 24 rassemble les données expérimentales
utilisées pour la comparaison semi-qualitative des différents procédés. La constante d’adsorption K
est celle obtenue a partir de I'isotherme de sorption et du modéle de Langmuir (cf. : Figure 120 et
Tableau 22 du Chapitre VII). Le temps d’adsorption t,, est celui déterminé a partir de la cinétique de
sorption (cf.: Figure 119 du Chapitre VII). Les concentrations en PPFeNi avant et aprés mélange,
respectivement C, et C,, sont celles du procédé industriel de La Hague. Le parameétre A est pris égal
a 20 car cela permet d’obtenir une bonne efficacité de décontamination en strontium : FD=500
d’aprés les résultats du Chapitre VI (cf. : Figure 102 du Chapitre VI). Le parameétre « est calculé dans
les conditions simulant le procédé industriel de La Hague. Le débit total Q est égal a 15 L/h afin que le
temps de passage soit de 10 minutes dans le réacteur. Le débit d’effluent Q; est égal a 14,75 L/h, le
débit de PPFeNi Q, est calculé par un bilan de matiére : Q,=0,25 L/h, d’ou a=0,017.

K 1213 m’/kg
t 2 min
C, 0,5 g/L
Cuo 30 ¢/L

3 20

o 0,017

Tableau 24 : Données expérimentales utilisées pour comparer les différents types de procédé
(fermé, continu classique et réacteur/décanteur continu)

Un programme Scilab est réalisé afin de comparer les trois procédés : fermé, continu classique et
réacteur/décanteur continu. Ce programme est présenté en Annexe 25. La Figure 125 suivante
compare la concentration résiduelle en césium obtenue pour les différents procédés.
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Figure 125 : Comparaison de la concentration résiduelle en césium obtenue dans chacun des
types de procédé : fermé, continu classique et réacteur/décanteur continu — L’axe des abscisses
est le temps pour le procédé fermé, et le temps de passage pour les deux procédés continus

Cette figure montre que la décontamination en césium est immédiate en réacteur fermé : au bout
d’'une minute seulement, la concentration résiduelle en césium atteint sa valeur minimale égale a
1,7.107 mol.L™. Cela correspond a un facteur de décontamination de l'ordre de 600. En
réacteur/décanteur continu, un temps de passage de 2 minutes suffit a atteindre la méme efficacité
de décontamination qu’en réacteur fermé. Cependant, en réacteur continu classique, un temps de
passage de 60 minutes est nécessaire pour atteindre la méme concentration résiduelle en césium
gu’en réacteur fermé. Pour un temps de passage de 10 minutes, la concentration résiduelle en
césium en réacteur continu classique est 1,2 fois plus élevée que celle obtenue en
réacteur/décanteur continu. Ces résultats sont a vérifier expérimentalement: c’est 'objet du
Chapitre IX suivant.

2. PRISE EN COMPTE DE LA DISTRIBUTION DE TAILLE DES PARTICULES

En réalité, la suspension de PPFeNi présente une distribution de taille polydispersée (cf. : Figure 112
et Figure 113 du Chapitre VII). L'hypothése des particules monodisperses de la partie 1. précédente
ne peut donc plus étre considérée pour une modélisation précise du phénomene de sorption. Il est
donc important de tenir compte de la dépendance du coefficient de transfert de matiere k, avec la
taille L des particules. La corrélation la plus fréquemment utilisée pour calculer le coefficient de
transfert de matiére est la corrélation d’Armenante et Kirwan (Armenante and Kirwan, 1989) établie
pour des particules de taille inférieure a 30 um. Cette corrélation s’applique parfaitement a notre cas
puisque la taille moyenne des agglomérats est de 7,50 um (cf. : Figure 112 du Chapitre VII).
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réacteur/décanteur continu

La corrélation d’Armenante et Kirwan comporte deux termes : le premier membre de la partie droite
de I'équation représente la contribution du régime laminaire dans le transfert, tandis que le second
terme permet de prendre en compte l'influence du régime turbulent. L’équation (155) correspond a
la corrélation d’Armenante et Kirwan.

413 173 \052 0,33
dee =2+0,52 pde—é‘ (ij (155)
D 7, oD
Ou:

kp est le coefficient de transfert de matiere en m.s™*;

D est la diffusivité du césium en milieu salin contenant du nitrate de sodium en m%.s™;
pest la masse volumique du liquide en kg.m™;

L est la viscosité du liquide en Pa.s ;

cest |a puissance dissipée par agitation en W.kg™ ;

d. est le diamétre hydraulique des particules de PPFeNi en m.

Ce diamétre d, est lié a la taille caractéristique L de la particule par la relation suivante :

1/3
d =(%j L (156)

e
T

D’apres I'équation (155), on peut déduire I'expression du coefficient de transfert de matiére en
fonction de la taille des particules de la maniére suivante :

413 _1/3°\*°2 0,33
k(D=2 24057 M e | (£ (157)
o, 1 pD

Le coefficient de diffusion du césium dans le milieu NaNOs se calcule selon I’équation suivante :

(MR 4+,

D=893-10.T-
. +1, z.z,

(158)

Ou:

T est la température en K;

I, est la longueur de parcours libre du cation dans I'électrolyte en m?/kmol ohm ;
I, est la longueur de parcours libre de I'anion dans I’électrolyte en m?/kmol ohm ;
z, est la charge du cation ;

Z, est la charge de I’anion.

Les valeurs tabulées a 25°C pour le césium et le nitrate sont les suivantes (Plasari, 1988) :

le=7,73 m*/kmol ohm
Inos=7,14 m?*/kmol ohm

L’application numérique a 25°C fournit un coefficient de diffusion de D=1,98.10° m?.s™.
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Il est important de noter que dans cette partie 2., la deuxieme hypothése de la partie 1. est toujours
valable : il n’y a pas de profil de concentration de césium au sein de la particule.

2.1. Procédé « batch »

Afin d’obtenir la concentration en césium adsorbée par le PPFeNi, on integre pour I'ensemble des
particules présentant la distribution de taille en nombre ¥{L) selon I’équation (159) suivante :

CWo6, (1) = dhy o [ W (L) LW (L)AL (159)
0

OU wy(L,t) représente le pourcentage de césium dans l'adsorbant pour chaque particule
élémentaire de PPFeNi.

La concentration de I’adsorbant en kg.m™ s’exprime classiquement selon I’équation (160) :

Cu=dpa] LP(L)AL (160)
0

En substituant I’équation (160) a I'équation (159), on obtient :

Twads(L,t) L (L)dL
Wads(t) =4

o0

= [, (L LWL (161)
IS {(LE Ms o
0

OU m; est le moment d’ordre 3 de la distribution de taille en nombre du PPFeNi (-).

Le bilan de matiére sur le césium a I'équilibre de saturation fournit la relation :
CaW,q5(t) = C, —C(t) (162)

Afin de déterminer C(t), il faut déterminer W,4(t) et par conséquent w,4(L,t). Le bilan de matiere sur
le césium pour une particule élémentaire de PPFeNi s’exprime selon I'équation (163) :

8\Nads

A R (BYAE ORI ()] (163

D’ou :

aWads(L,t)z ¢s kD(L)|:C(t)_Wads(L!t):| (164)
ot dpa L

K
Car d’apres I'équation du modele de Langmuir (128), ona: W, (L,t) = KC,, (L,t).

Or, d’aprés I'équation (162), on a: C(t)=C, —C,W_,(t) et 'expression de C,W,(t) est donnée

par I'équation (159). En substituant ces deux expressions a I'équation (164), cela donne :

196



Comparaison par modélisation des différents procédés : fermé, continu classique et
réacteur/décanteur continu

M (L) _ g k(L)) ¢wAj W, (L) LCw(L)dL ads}iL Y (165)

ot ¢L/?A L

Cette équation intégro-différentielle est extrémement complexe a résoudre. Nous décidons donc de
nous concentrer sur la modélisation du procédé continu classique qui est le procédé industriellement
mis en ceuvre a 'usine de La Hague, et que nous souhaitons optimiser grace au réacteur/décanteur
continu.

2.2. Procédé continu classique

En régime continu, la concentration en césium ne dépend pas du temps puisqu’il s’agit de la
concentration de sortie (concentration a I’équilibre). La concentration en césium C dépend

uniguement de la taille moyenne des particules L, d’ou: C = Ceq(L) .

Le bilan de matiere global sur I'élément césium a I'équilibre de saturation fournit la relation (166)

suivante :

QC, -QC=C\W,Q (166)

D’ou :

C= —C -C W, (167)
1+«

Afin de déterminerC,W,

.45, on effectue un bilan de matiére pour une particule élémentaire de

PPFeNi :

L,t
goop bl e gl -c (L) (158
D'ou :

(169)

ads(L t) ¢S kD(L)|:C ads(L t):|
ot ﬂ/pA L K

Car W,

(L,t) = KC,, (L,t) d"apres I'équation (128) du modéle de Langmuir.

On obtient donc un systéeme d’équations différentielles avec une condition initiale traduisant le fait
gue rien n’est encore adsorbé au temps t=0.

1 ads(L t) ¢S . kD(L) 170

C- M 8t K ﬁ/pAK L e
K

W, (L,t=0)=0 (171)
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L'intégration de ce systeme entre le temps initial t=0 et le temps correspondant a I'équilibre t=t.,
donne I'équation (172) suivante :

C 4 kM),
c_ V(L) g pK L
K

In

(172)

En utilisant la fonction exponentielle et en réorganisant les termes, on obtient I'expression (173)
valable pour une particule élémentaire de PPFeNi :

_ e %5 ko(L)
WadS(L,t)_KC{l exp[ apK L tﬂ (173)

Afin d’obtenir I’expression pour la fraction de particules de PPFeNi ayant séjourné un temps t dans le
réacteur, on utilise la distribution de temps de séjour E(t) selon I'équation (174) :

| {ﬁ, puf L3WadS(L,t)\P(L)dL}E(t)dt —C,W,, (174)
0 0

Dans le cas du réacteur continu classique, I'expression de la distribution de temps de séjour est
donnée par:

E(t)= 1exp [— 1] (175)
T

T

En substituant les équations (173) et (175) dans I'équation (174), on obtient :

CWogs = KC%PATF Ls{l—eXP(—(/ﬁ—s : Mtﬂ - ‘P(L)dL} : 1exp(— £jdt (176)
T T

0[O0

En substituant I'équation (176) a I’équation de bilan global (167), cela donne :

C— 1 o KC¢, pa Tﬁ L{l—exp[—L'w'tﬂ"P(L)dL]EXp(—ljdt (177)
T

l+a T ol o

Puis, aprés remaniement mathématique des termes, on obtient I’expression de la concentration en
césium dans le réacteur :

Co 1 C . 1
tra 1+K¢i”0ATﬁL3[1—exp(— s -kD(L)~tH~‘P(L)dL]eXp(—tjdt
0 T

(178)
T dpK L
En faisant le ratio de la concentration initiale en césium C, et de la concentration a I’équilibre C,

I’expression du facteur de décontamination en réacteur continu classique est déduite :
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FD=(1+a)- 1+MT{TL{1—eXp(—¢—S-w-tﬂ-\I’(L)dL]exp(—ljdt (179)
T

2.3. Procédé réacteur/décanteur continu

Le méme raisonnement qu’en réacteur continu classique est appliqué au cas du réacteur/décanteur
continu. La stratégie commence donc a faire un bilan de matiére global sur I’élément césium :

QC,-QC=CW_qa (180)
D'ou :
C-= 1ja C,— CA\QV“S (181)

Comme précédemment, le bilan pour une particule élémentaire de PPFeNi permet d’obtenir
I'expression de W, (L,t) qui est identique au cas du réacteur continu classique (cf. : équation (173)).

Afin de déterminer I'expression de la fraction de particules de PPFeNi ayant séjourné un temps t dans
le réacteur, on utilise la distribution de temps de séjour E(t).

On obtient donc I'équation (182) :

C\W,,. =KCg, pATﬁ L{l—exp[—¢—5-kD—EL)-tﬂ : ‘P(L)dL] E(t)dt (182)

0

Dans le cas du réacteur/décanteur, la distribution de temps de séjour est la suivante :

1 t
E(t)=—exp| ——
(t) Mexp( mj (183)

En substituant les équations (182) et (183) a I’équation de bilan global (181), cela donne :

_ 1 o KCAPAT T e exo - s KoL) ()], U o
C C, j{jL{l exp( tﬂ ‘P(L)dL} M_exp( det (184)

lta A ! d oK L

Puis, aprés remaniement mathématique des termes, on obtient I'expression de la concentration en
césium dans le réacteur/décanteur continu :

e ! (185)

e, KW’AT{T Ls[l—exp(—%-kDL(L)-tH-‘P(L)dL]eXp(— ;jdt
T

C

Xt 00 % K

En faisant le ratio de la concentration initiale en césium C, et de la concentration a I’équilibre C,
I’expression du facteur de décontamination en réacteur/décanteur est déduite :
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K oa Tl 713 g ky(L) [ t j
FD=(1+a) |14 AP [l T3 1—exp| - .%o 1 wydL |-exp - |dt | (186
Q+a) 1+ =25 H em( oK L (LydL |-exp| ——— Jdt | (186)

2.4. Comparaison du procédé continu classique et du réacteur/décanteur
continu

Afin de comparer les expressions des facteurs de décontamination obtenues pour chacun des
procédés continus (cf. : équations (179)et (186)), le logiciel Maple 16 est utilisé afin de résoudre les
intégrations numériques en fonction du temps et de la taille des particules.

L’'ensemble des données est connu : les mémes valeurs de K, A, o et C, que précédemment sont
utilisées (cf. : Tableau 24). Les particules de PPFeNi sont supposées sphériques, ce qui signifie que les
facteurs de forme volumique et surfacique sont respectivement égaux a ¢y=mt/6 et ¢ps=m. La masse
volumique du PPFeNi est égale a pa=1900 kg.m?, d’aprés la mesure réalisée a I'aide d’un pycnométre
a solide.

L’équation (157) est utilisée pour exprimer le coefficient de transfert de matiere k, en fonction de la
taille des particules L.

Pour réaliser la deuxiéme intégration par rapport a la taille L entre 0 et o, il manque seulement
I’expression de la distribution de taille en nombre du PPFeNi, notée W(L). Afin de la déterminer, nous
allons utiliser la distribution granulométrique expérimentale, puis la modéliser selon une loi de
distribution log-normale (Salvatori et al., 2005). La loi log-normale utilisée s’exprime selon I’équation
(187) suivante :

o]
In| —
CA _g(l—)_ CA 1 L50

= . exp| — 187
don L dpa ol'\2r P 20° Her

w(L)=

Oou:
o est I'écart-type ;
Lsp est la taille médiane en m.

Le logiciel Easyplot est utilisé pour déterminer les valeurs de ¢ et de Lsp a partir des données
expérimentales obtenues. La distribution de taille massique g(L) des agglomérats de PPFeNi est
considérée, car ce sont les agglomérats qui fixent la surface d’échange disponible pour le césium en
solution. Les valeurs suivantes sont obtenues :

6=0,512 et L5p=6,26.10° m

Un trés bon accord est obtenu entre les données expérimentales et le modele log-normal avec un
coefficient de corrélation R*=0,998, comme le montre la Figure 126. Une fois I'expression de g(L)
déterminée, I'expression de la distribution de taille en nombre W(L) est déduite en utilisant la
premiere égalité de I’équation (187).
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Figure 126 : Utilisation d’une loi de distribution log-normale afin de modéliser la distribution de
taille massique expérimentale des agglomérats de PPFeNi

La concentration résiduelle en césium a ainsi pu étre calculée pour chacun des procédés continus en
fonction du temps de passage. La Figure 127 compare la concentration résiduelle en césium obtenue
en réacteur continu classique et en réacteur/décanteur continu. En réacteur/décanteur continu, la
concentration résiduelle en césium est de 5.10” mol.L™ pour I'ensemble des temps de passage. Cela
correspond a un facteur de décontamination en césium de I'ordre de 200. En réacteur continu
classique, la méme concentration résiduelle en césium de 5.107 mol.L™ est obtenue pour les temps
de passage élevés, supérieurs a 20 minutes. Cependant, pour les temps de passage faibles inférieurs
a 20 minutes, le réacteur/décanteur continu permet une meilleure décontamination que le réacteur
continu classique.

1,20E-06
1 =¢=—Réacteur/décanteur continu

1,00E-06 - Réacteur continu classique
8,00E-07 -

6,00E-07 -

(mol/L)

4,00E-07

2,00E-07

Concentration résiduelle en césium

0,00E+00 T T T T T 1
0 20 40 60 80 100 120

Temps de passage (min)

Figure 127 : Comparaison de la concentration résiduelle en césium en fonction du temps de
passage, pour chacun des procédés continus : réacteur continu classique et réacteur/décanteur
continu
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Dans la partie 1.3., la concentration résiduelle en césium est 3 fois plus faible, de I'ordre de 1,7.10”
mol.L™, pour les deux types de procédé continu. Il faut donc vérifier expérimentalement quel modele
permet de représenter au mieux les résultats expérimentaux. C'est I'objectif du Chapitre IX suivant :
des expériences seront donc réalisées en réacteur continu classique et en réacteur/décanteur
continu afin de comparer les performances de décontamination en césium de chaque procédé.

3. PRISE EN COMPTE DE LA POLYDISPERSITE DU PPFeNi ET DU PROFIL DE
CONCENTRATION DE CESIUM DANS CHAQUE PARTICULE

Un modeéle prenant en compte a la fois la polydispersité du PPFeNi et le profil de concentration de
césium dans chaque particule de PPFeNi a été élaboré. La fraction de césium adsorbée par les
particules de PPFeNi est donc fonction du rayon de la particule R, de la taille des particules L et du
temps t tel que : w,q(R,Lt). Dans cette partie, les particules de PPFeNi sont représentées par des

sphéres de rayon R, et de diamétre L = ZRO au sein desquelles existe un phénomeéne de diffusion

interne. La Figure 128 permet d’illustrer les notations adoptées dans cette partie concernant les
particules élémentaires de PPFeNi.

Figure 128 : Schéma d’un grain de PPFeNi de rayon Ry et de diamétre L=2R, — La lettre R est
utilisée pour désigner la position au sein du grain.

Pour cette partie, seuls les procédés continus sont considérés : cas du traitement continu classique et
cas du réacteur/décanteur continu. Les équations de bilan global sont identiques aux cas précédents
(cf. : équations (166) et (180)). Seule la fonction w,,s caractérisant la fraction de césium adsorbée est
différente puisqu’on tient compte du profil de concentration en césium au sein des particules.

Dans la démonstration qui suit, nous considérons le cas du réacteur continu classique. Le
raisonnement et les équations sont les mémes dans le cas du réacteur/décanteur continu, excepté
I’expression de la distribution de temps de séjour E(t).

Considérons une particule élémentaire de PPFeNi. En effectuant une moyenne par rapport au rayon

R, on obtient I’équation (188) qui permet de déduire I'expression de la fonction W, (L, t) (189).

4 _ Ro
5 ﬂROSIOAWads( L,t)=4np, I W,
0

3 ads(R! L!t)deR (188)

202



Comparaison par modélisation des différents procédés : fermé, continu classique et
réacteur/décanteur continu

D’ou :

Ly=24 j w, (R, L,t)R%dR car L =2R, (189)

ads

La fraction de particules de taille comprise entre L et L+dL restant entre t et t+dt dans le réacteur
continu classique s’exprime en faisant intervenir la distribution de temps de séjour E(t) :
o0

dw, (L) = [j dsLt)E(t)} \P(L)dL_—[jwads(L t)exp(——)dt P(L)dL (190)

0

En intégrant I'équation (190) par rapport a la taille des particules L, on obtient :
t
J[I W, (L, 1) exp(—;)dt]‘P(L)dL (191)

En substituant I'équation (189) a I'équation (191), cela donne :

ads 3
z-OLOO

247 1% t
W, =[] = j[j w,, (R, L,H)R dR} exp(——)dt |- ¥(L)dL (192)
T

D’apreés le théoréme de Fubini, nous pouvons inverser les intégrales comme suit :

W, = 7 5 { [R { [ W, (R, LY) exp(——)dt} } (L)dL (193)
0

Afin de déterminer Wy, il faut déterminer la fonction w,.(R,L,t). Pour cela, on écrit I'équation de

diffusion. A l'intérieur de chaque particule de PPFeNi supposée sphérique, des pores sont présents et

le profil de concentration en césium est le suivant :

oC o°C. 20C
ot R R OR

Ou:

D, est le coefficient de diffusion effectif tel que : D, =0,1D enm*s™;

Cc est la concentration en césium adsorbée au sein d’un grain de PPFeNi en mol.m™.

Orona: C. = p,W,,, donc:

aWads — D 8 Wazds +28Wads (195)
ot R R OR
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Les conditions initiales sont les suivantes :

Mags| - _g (196)
R [z
W, (R,L,t=0)=0 (197)
D, M =kD<L)[c—ceq(L>]=kﬂL){me (198)
R | K

Afin de résoudre I'équation différentielle (195), nous allons utiliser la transformée de Laplace

W, (R, L, s) définie de la maniére suivante :

W,q(R, L, S) = JWads(R, L,t) e><|0(—£)0|t avec S = % (199)
0

L'avantage du passage dans le domaine de Laplace est également de simplifier la résolution de
I’équation (193) : d’'une part, cela permet de s’affranchir de la premiere intégration par rapport au
temps t entre 0 et 0, et d’autre part, cela facilite la seconde intégration par rapport a R entre 0 et Ry.

Le passage dans le domaine de Laplace de I'équation (195) et de ses conditions initiales donne les
équations suivantes :

- -
SW,,, = D, 0 ngs +E Mg (200)
OR R OR
aVvads =0 (201)
IR |z
MWegs =ﬂ[KC — W, (R, L,s)] (202)
OR e,  KpaD,

Pour résoudre I'équation différentielle (200), un changement de variable est nécessaire pour
simplifier les expressions. Posons alors :

W, =t (203)
ads R

Les dérivées premiére et seconde s’écrivent respectivement selon les équations (204) et (205) :

OW, YA , oz

Thaas 2 _ = ouz'=2 (204)
OR R R OoR

O*W. 7" 27" 2z 0’z

ads _ g 7' = (205)

R R RRM"TER
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En substituant I'équation de changement de variable (203), les dérivées premiere (204) et seconde
(205) dans I'équation différentielle (200), on obtient :

D,z"-sz=0 (206)

L'équation caractéristique de I'équation (206) s’écrit comme suit :

D,g* —s=0,soit == /i (207)
De

La solution est donc de la forme :

z:Alexp(R\/DEJ+ Azexp(—R Di] (208)

~ z
Or d’aprés le changement de variable (203), ona: W, = E , ce qui donne :

Wads:%em(R\/DEj+%exp(—R Dij (209)

Il reste maintenant a déterminer les constantes A; et A,. Pour cela, on utilise la symétrie de la
fonction W, : W, (R) =W, (—R), d’ou :

(A+Az)e><p(R\/DEj+(A+A2)exp(—R Di}o (210

Comme la fonction exponentielle n’est jamais nulle, on a :

A+A =0,s0it A=—A=A (211)

D’ou :

~ A S S 2A S
wads_E{exp(R\/;e]—exp(—R EH_?SF{R\/;J (212)

Afin de déterminer la constante A, on utilise la condition initiale (202) :

RO\/DTch[RO\/DT]—Sh(RO ;J
. . ) _ KoL) | o _2A [RO\/DEJ 013

ow,

ads

—2& =2A —sh
oR

R=R, I:\)02 KIO A De Ro

L’expression de la constante A en fonction de la taille des particules L est ainsi déduite :
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ALy =Ko B) (214)
2p,D, S S
Ry.[— -shiR,.[— | kp(L)sh R,.|—
De
+
R KpaD:Ry
En substituant I'équation (214) dans I'équation (212), I'expression de la fonction W, (R, L,s) est
obtenue :
Fi (R, L,s) = olb) . ¢ sh R |= | (215)
pADeR S S S S De
Ry.[—ChlRy.|[— |-sh| R,.[— | kp(L)sh| R, [—
D, D, D, D,
R02 K/DADeRO

D’apres la définition de la transformée de Laplace (199),on a:

j RZD w, (R, Lt)exp(——)dt} dR = j R2W, (R, L,s)dR (216)

Comme I'expression de W, 4 (R, L,S) est connue, nous pouvons calculer la moyenne par rapport au

rayon R des particules. Pour ne pas trop alourdir les expressions mathématiques, nous continuons a
utiliser la constante A(L), et non son expression compléte (214).

Ro Ro
rads(R, L,s)R*dR = ﬂ(L)JR,/ish(R]/i]dR (217)
0 s o VDe D,

D

[

Or, .[xshx -dx = xchx — shx, on en déduit donc :

R=R,
j W, (R L,s)deR=2A(|—){R /Dich[R Dij—sh[R Diﬂ (218)
S e e e

R=0
D

e

Comme ch(0) =1 et sh(0) =0, on obtient donc :

s 2A(L
W, (R, L,s)RZdRﬁ[RO\/DEECh[RO DieJ—sh(ROJDEQJ—ROEI (219)
De

Ensuite, il suffit de substituer A(L) par son expression (214), puis de remplacer la variable de Laplace s
par 1/t et Ry par L/2.

o
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Comparaison par modélisation des différents procédés : fermé, continu classique et
réacteur/décanteur continu

Pour réaliser la derniére intégration par rapport a la taille des particules L (cf.: équation (193)),
I’expression de la distribution de taille en nombre W(L) doit étre connue : comme dans la partie 2.4.
précédente, la loi log-normale (187) est utilisée pour modéliser la distribution de taille expérimentale
du PPFeNi.

Pour le réacteur/décanteur continu, la méme méthode est utilisée. Seule I'expression de la
distribution de temps de séjour change (cf. : équation (183)) et fait intervenir le parametre A dans
I’'expression de W,;.

Ainsi, il est possible d’accéder a I'expression de la fraction de césium adsorbée W,y pour chacun des
réacteurs continus. Il faudra ensuite substituer I'expression de W,4 dans le bilan de matiére global :

e Equation (166) pour le réacteur continu classique MSMPR ;
e Equation (180) pour le réacteur/décanteur continu MSCPR.

Le logiciel Maple 16 a également été utilisé pour résoudre la derniere intégration par rapport a la
taille L des particules de PPFeNi. Ce modéle a permis d’obtenir des résultats du méme ordre de
grandeur que le modéle de la partie 2., avec une concentration résiduelle en césium de l'ordre de
5.107 mol.L™ pour les deux types de procédé continu étudiés. Il est donc crucial de valider
expérimentalement les résultats de ces modélisations dans le prochain Chapitre IX.
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Comparaison par voie expérimentale du réacteur continu classique et du réacteur/décanteur continu

CHAPITRE IX : COMPARAISON PAR VOIE EXPERIMENTALE DU
REACTEUR CONTINU CLASSIQUE ET DU REACTEUR/DECANTEUR
CONTINU

L'objectif de ce chapitre est de comparer expérimentalement les deux types de procédé continu
étudiés : le réacteur continu classique et le réacteur/décanteur continu. Le Chapitre VIII précédent a
permis de comparer théoriguement ces deux configurations de traitement, et a donné des résultats
différents selon les hypothéeses considérées pour la modélisation de la sorption du césium par le
PPFeNi. Lorsque les particules de PPFeNi sont supposées monodisperses et avec un profil de césium
identique le long de chaque grain, une concentration résiduelle en césium de 1,7.107 mol.L" est
obtenue pour chacun des procédés continus. Des que I'on considére la distribution de taille des
particules de PPFeNi, l'efficacité de décontamination chute d’un facteur 3: la concentration
résiduelle en césium est de I'ordre de 5.107 mol.L™! pour les deux types de procédé : réacteur continu
classique et réacteur/décanteur continu. Afin de déterminer quel modéle permet de s’approcher le
plus des résultats expérimentaux, des expériences de sorption du césium par le PPFeNi ont été
réalisées pour chacun des procédés. Le dispositif expérimental ainsi que les résultats obtenus sont
présentés pour le réacteur continu classique, puis pour le réacteur/décanteur continu. Enfin, une
discussion comparant les résultats de modélisation et les essais expérimentaux est menée.

1. DECONTAMINATION DU CESIUM PAR LE PPFeNi EN REACTEUR CONTINU
CLASSIQUE

1.1. Dispositif expérimental et déroulement d’'une expérience

Des essais de sorption du césium par le PPFeNi en réacteur continu classique ont été menés. Un
premier essai a été effectué dans les conditions de référence simulant les conditions industrielles de
La Hague. Puis des essais visant a réduire le volume de boues générées par le procédé, ainsi que la
concentration en nickel dans les effluents, ont été mis en ceuvre : pour cela le débit de suspension de
PPFeNi a été réduit. En effet, pour les industriels, il est important de respecter la norme standard de
rejet en nickel et de réduire au maximum la quantité de déchets produite. Pour I’ensemble de ces
essais, la suspension de PPFeNi a été synthétisée selon le protocole de type «La Hague» avec un ratio
molaire Ni/Fe de 1,29 (cf. : Chapitre VIl partie 1.1.1.). Les solutions de sulfate de nickel & 0,110 mol.L™
et de ferrocyanure de potassium a 0,086 mol.L™" sont présentées sur la Figure 129. Ces solutions sont
mélangées sous agitation magnétique pour former la suspension de PPFeNi.

La composition de I'effluent est identique pour les différents essais. La concentration en nitrate de
césium dans l'effluent a traiter est fixée a 20 ppm, soit 1,03.10* mol.L™ de césium. Cette
concentration en césium correspond a un compromis afin de simuler les traces de césium radioactif
dans les effluents industriels tout en restant dans une gamme détectable par analyse ICP-MS.
Leffluent contient également 42,5 g.L'* (0,5 M) de nitrate de sodium afin de tenir compte de la
salinité des effluents réels. Seule la quantité de PPFeNi injectée dans le réacteur varie entre ces
différents essais, donc la concentration en solide mis en jeu également.
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potassium : 0,086
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Figure 129 : Solutions de sulfate de nickel et de ferrocyanure de potassium utilisées pour la
préparation de la suspension de PPFeNi selon le protocole type « La Hague »

Le volume du réacteur est de 2,5 L, le mobile d’agitation est une hélice a quatre pales inclinées. La
vitesse d’agitation est fixée a 300 min™ afin d’assurer un bon mélange (comme lors des essais de
coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum en réacteur continu classique). Le temps de
passage T dans le réacteur est de 10 minutes comme sur le site industriel de La Hague. Le débit de
sortie Q est déduit du temps de passage selon I'’équation (220) : il est fixe pour I'ensemble des
expériences et égal 4 15,0 L.h™.

(220)

L'essai de référence est noté STE3 100% : la concentration en PPFeNi est de 0,5 g.L'l, comme sur le
site STE3 a La Hague. Le débit de la suspension de PPFeNi est calculé a partir d’un bilan de matiere.
Le débit de I'effluent est déduit en soustrayant le débit de PPFeNi au débit de sortie du procédé. Les
autres essais étudiant l'influence du débit de PPFeNi sont référencés: STE3 80%, 60% et 40%.
Comme ces références l'indiquent, ces essais ont consisté a réduire le débit de PPFeNi injecté en
mettant en jeu différents pourcentages du débit de référence. L'ensemble de ces données est
rassemblé dans le Tableau 25.

Concentration en Débit de PPFeNi Débit d’effluent
PPFeNi (g.L'l) injecté (L.h™) (L.h™)
STE3 40% 0,2 0,1 14,9
STE3 60% 0,3 0,15 14,85
STE3 80% 0,4 0,2 14,8
STE3 100% 0,5 0,25 14,75

Tableau 25: Conditions expérimentales des essais de sorption du césium par le PPFeNi en

réacteur continu classique
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Comparaison par voie expérimentale du réacteur continu classique et du réacteur/décanteur continu

Le réacteur est tout d’abord rempli d’effluent a I'aide d’une pompe péristaltique (HEIDOLPH) jusqu’a
la surverse, puis I’agitation est mise en place & une vitesse de 300 min™. Un premier prélévement au
niveau de la vanne de soutirage est effectué pour vérifier la valeur de la concentration en césium a
t=0min, puis le chronomeétre est démarré lorsque la suspension de PPFeNi est introduite grace a une
pompe péristaltique (ISMATEC) au débit de consigne dans le réacteur. L'effluent contenu dans le
réacteur se colore progressivement en vert. La durée de I'expérience est de quatre heures pour
s’assurer que le régime permanent continu est bien atteint.

Des prélevements sont effectués au cours du temps durant toute I'expérience. Chaque échantillon
est passé a travers un filtre de seuil de coupure 0,22 um pour I'analyse de la concentration en césium
et en nickel par ICP-MS. Ainsi, le facteur de décontamination en césium, noté FD, peut étre calculé
pour chaque temps t selon la formule (221). Les rejets en nickel sont également suivis pour chacune
des expériences.

FD = [CCth‘O (221)
t

Une photographie du dispositif expérimental est présentée sur la Figure 130.

Figure 130 : Photographie du montage expérimental lors d’un essai de sorption du césium par le
PPFeNi en réacteur continu classique
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1.2. Résultats expérimentaux

1.2.1. Décontamination en césium

L’analyse ICP-MS a permis de calculer le facteur de décontamination en fonction du temps pour
chaque essai en réacteur continu classique. La Figure 131 présente I|’évolution du facteur de
décontamination en césium en fonction du temps pour chacun des essais : STE3 40%, 60%, 80% et
100%. Un régime transitoire est observé jusqu’au temps de 40 minutes, puis le régime permanent est
atteint. Plus la concentration de PPFeNi augmente au sein du réacteur, plus la décontamination en
césium est performante. Le facteur de décontamination obtenu en régime permanent augmente de
maniere exponentielle avec la quantité de PPFeNi mise en ceuvre, comme le montre la Figure 132
suivante. Lorsque la concentration en PPFeNi correspond a 40% de la quantité nominale, le facteur
de décontamination est seulement de 10. Pour la concentration de référence de 0,5 g.L'1 (essai
STE3 100%), le facteur de décontamination est nettement supérieur aux autres essais : il est de 90 en
moyenne et atteint une valeur maximale de 100.

= STE3 40% 90 -
+ STE3 60% 80 - 4
= STE3 80% 70 - /
4 STE3 100% Z 60
E 5o /
| 3
~§ 40 /
2 30 4
L
e e L | " . 20 yd
] /
" 10 &
p o o—o—o0——o—n 0.
7‘, T T T T ] T T T T T T 1
0 50 100 150 200 250 0% 20% 40% 60% 80% 100% 120%
Temps (min) Fraction de la quantité de PPFeNi nominale (%)
Figure 131 Evolution du facteur de Figure 132 Evolution du facteur de
décontamination en césium en fonction du décontamination en régime permanent en

temps pour les différents essais

fonction de la quantité de PPFeNi utilisée par

rapport au traitement de référence

1.2.2. Rejets en nickel

La concentration en nickel a également été suivie pour chacun des essais car il est important de la
minimiser dans les rejets industriels. La norme standard des rejets en nickel est de 0,5 ppm (selon
I'arrété du 8 janvier 2007). Si la concentration en nickel est supérieure a 0,5 ppm, il est nécessaire de
diluer les rejets correspondants.

La Figure 133 présente I'évolution temporelle de la concentration en nickel pour chaque essai. Plus la
concentration en PPFeNi augmente, plus la concentration en nickel dans les rejets est importante.
Pour les essais STE3 40% et 60%, la concentration en nickel est en dessous de la limite de rejet de 0,5

ppm.
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Par contre, les essais STE3 80% et 100% dépassent la limite de rejet en nickel avec une concentration
comprise entre 0,8 et 1 ppm. Cette concentration en nickel reste tout de méme raisonnable : une
dilution d’un facteur 2 sera suffisante afin de respecter la norme de rejet.

1,20
_ 1.
£ 1,00 + "
S T i 1 I | i = STE3 40%
: 0,80 T T T ¥ T e €
H . ? + STE3 60%
§ 0,60 | ¥ 1 )
3 ) bl 19 = STE3 80%
€ 0,40 -/ E- - : STE3 100%
3
§ 0,20 2
oY Tl

f

0,00 T T T T T 1
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Temps (min)
Figure 133 : Evolution de la concentration en nickel au cours du temps pour les différents essais

Afin d’optimiser le facteur de décontamination en césium, les conditions de référence seront
retenues pour la suite (essai STE3 100%) : une concentration en PPFeNi de 0,5 g.L™* sera donc utilisée
pour I'essai en réacteur/décanteur continu.

2. DECONTAMINATION DU CESIUM PAR LE PPFeNi EN REACTEUR/DECANTEUR
CONTINU

2.1. Dispositif expérimental et déroulement de I'essai

Les débits de PPFeNi et de I'effluent sont calculés pour que le temps de passage soit de 10 minutes
dans la partie réacteur (V=2,86 L). La concentration en PPFeNi dans le réacteur est celle de référence
(0,5 g.L'™") afin d’optimiser le facteur de décontamination en césium. Les débits sont de 0,29 L.h™ pour
la suspension de PPFeNi, et de 16,87 Lh? pour I'effluent, soit un débit total de traitement de 17,16
L.h™. La suspension de PPFeNi est préparée selon le protocole de type « La Hague » avec un ratio
molaire Ni/Fe de 1,29. L’effluent a la méme composition que précédemment (cf : partie 1.1.): 20
ppm de nitrate de césium et 42,5 g.L™ de nitrate de sodium.

L’essai est mené pendant une durée de 11 heures : 200 L d’effluent sont donc préparés, ainsi que 4 L
de suspension de PPFeNi. Le réacteur est d’abord rempli par I'effluent grace a la pompe HEIDOLPH.
Dés que la partie réacteur est remplie (2,86L), la pompe HEIDOLPH est arrétée, puis I'agitation est
mise en marche : la vitesse d’agitation est fixée a N=75 min™ afin d’assurer un bon mélange sans
perturber la sédimentation des particules solides. La pompe ISMATEC injectant le PPFeNi est alors
démarrée a son débit de consigne. Dés que la suspension de PPFeNi parvient au niveau de sa canne
d’injection, la pompe de I'effluent est remise en marche a son débit de consigne. Le chronometre est
déclenché des que le PPFeNi est introduit dans le réacteur : il se forme alors un nuage vert clair.
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La surverse est atteinte au bout de 1h40. Un fat de 240 L est nécessaire pour récupérer le
débordement a la surverse, ainsi que la vidange du réacteur/décanteur. Une photographie du
montage expérimental est présentée sur la Figure 134.

Au cours de l'essai, différentes analyses sont effectuées : un suivi granulométrique, I’analyse ICP-MS
des échantillons filtrés et non filtrés pour les doser en césium et en nickel, ainsi qu’'une mesure de la
transmission pour caractériser la concentration en fines dans la surverse.

Agitation :

Solution
de PPFeNi
|

Figure 134 : Photographie du montage expérimental durant ’essai de sorption du césium par le
PPFeNi en réacteur/décanteur continu

2.2. Résultats expérimentaux

2.2.1. Granulométrie

La granulométrie est suivie toutes les heures afin de déterminer la taille moyenne des particules
présentes dans le réacteur/décanteur continu. La taille moyenne des agglomérats est obtenue a
partir de la suspension directement prélevée par la vanne de soutirage du réacteur. Afin de disperser
les agglomérats de PPFeNi, un traitement aux ultrasons est effectué pendant 10 minutes aprés ajout
de 5 mL de dispersant (solution d’hexamétaphosphate de sodium 0,1M) directement dans la cuve du
granulometre laser. Comme nous l'avons vu dans la partie 1.5. du Chapitre VII, les ultrasons
permettent de disperser les agglomérats en agglomérats plus fins, mais ne sont pas suffisants pour
obtenir les particules élémentaires de PPFeNi. La Figure 135 présente I’évolution de la taille moyenne
des agglomérats avec et sans ultrasons. La taille moyenne des agglomérats reste constante au cours
de Iessai : environ 12 pm pour les agglomérats sans ultrasons (1°© échelle d’agglomération), et 1,5
um pour les agglomérats avec ultrasons (2° échelle d’agglomération).

Les tailles moyennes obtenues sont plus importantes que celles obtenues pour la suspension de
PPFeNi pure : 7,48 um pour les agglomérats sans ultrasons, et 0,30 um pour les agglomérats avec
ultrasons (cf. : partie 1.5. du Chapitre VII). L’agglomération plus importante des particules de PPFeNi
dans le réacteur/décanteur pourrait s’expliquer par la présence de nitrate de sodium (0,5 M).
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Figure 135 : Evolution de la taille moyenne des agglomérats avec et sans ultrasons (US) au cours
de Pessai en réacteur/décanteur continu

2.2.2. Décontamination en césium

Au cours de l'essai, des prélevements sont effectués a différents temps : t=0, 30 min, 1h, 1h30, 2h,
2h30, 3h, 3h30, 4h, puis toutes les heures jusqu’a t=11h. Une partie de ces prélévements est
immédiatement filtrée a I'aide d’une seringue équipée d’un filtre de seuil de coupure 0,22 um, puis
dosée par ICP-MS. L'autre partie de ces prélevements est analysée directement par ICP-MS, sans
étape préalable de filtration. La Figure 136 présente |'évolution temporelle du facteur de
décontamination en césium obtenue a partir des échantillons filtrés a 0,22 um. Les facteurs de
décontamination obtenus en réacteur continu classique (cf.: essai STE3 100% représenté sur la
Figure 131) sont également reportés sur ce graphe afin de comparer les performances des deux
procédés dans les mémes conditions opératoires.
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Figure 136: Evolution du facteur de décontamination en césium au cours du temps en
réacteur/décanteur continu — Comparaison avec les résultats obtenus en réacteur continu

classique (cf. : Figure 131)

L’évolution des deux courbes est identique : présence d’un régime transitoire, puis présence d’un
palier correspondant au régime permanent. Cette allure est caractéristique du fonctionnement
transitoire puis continu des deux procédés. Le facteur de décontamination obtenu en régime
permanent est meilleur en réacteur/décanteur : il est de 180 en moyenne contre seulement 90 en
réacteur continu classique.
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Concernant les échantillons non filtrés, les analyses ICP-MS en césium montrent qu’il n’y a aucune
décontamination en césium. Cela prouve que les particules de PPFeNi ne sédimentent pas au sein du
réacteur/décanteur. Un essai complet mettant en ceuvre a la fois le sulfate de baryum et le PPFeNi
sera mené afin de voir si le sulfate de baryum aide les particules de PPFeNi a sédimenter. L’objectif
est de traiter simultanément le césium et le strontium avec une bonne efficacité de décontamination
et une séparation solide/liquide performante. Ce sera I'objet du Chapitre X suivant.

2.2.3. Séparation solide/liquide

La décantation dans le réacteur/décanteur continu est
trés mauvaise car le PPFeNi est une suspension
colloidale qui présente de nombreuses fines particules
en suspension. Comme le montre la Figure 137, il n'y a
aucune séparation solide/liquide: I'ensemble du
réacteur/décanteur contient une solution colloidale
verte. L’ensemble du volume du réacteur/décanteur
constitue donc la zone de réaction : le temps de séjour
des particules de PPFeNi est donc supérieur aux 10
minutes prévues en ne tenant compte que du volume
de la partie réacteur. Le temps de passage est en

réalit¢ de 1h45, en considérant le volume de
Figure 137 : Photo du réacteur/décanteur |'ensemble du réacteur/décanteur égal a 30 L.

continu durant ’essai de décontamination

du césium par le PPFeNi

Une mesure de transmission avec le Turbiscan a été effectuée afin d’évaluer la séparation
solide/liquide au sein du réacteur/décanteur (cf. : Figure 138). La transmission de la suspension de
PPFeNi est tres faible tout au long de I'essai, de I'ordre de 13%. Cela confirme la trés mauvaise
sédimentation des particules de PPFeNi en solution.
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Figure 138 : Evolution de la transmission de la surverse issue du réacteur/décanteur continu au
cours de Pessai de décontamination du césium par le PPFeNi
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2.2.4. Rejets en nickel

La concentration en nickel est également mesurée par analyse ICP-MS pour chaque échantillon filtré
a 0,22 um. La Figure 139 présente I"évolution de la concentration en nickel en fonction du temps
pour l'essai en réacteur/décanteur continu. Comme précédemment, les résultats obtenus en
réacteur continu classique (cf. : Figure 133) sont également reportés sur ce graphe. La concentration
en nickel est globalement la méme pour les deux procédés : environ 1 ppm de nickel est présent en
solution quel que soit le volume du réacteur mis en jeu.
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Figure 139: Evolution de la concentration en nickel au cours du temps pour Pessai en
réacteur/décanteur continu — Comparaison avec les résultats obtenus en réacteur continu
classique (cf. : Figure 133)

3. COMPARAISON DU MODELE ET DES EXPERIENCES

L'objectif de cette partie est de comparer les résultats expérimentaux aux prédictions apportées par
les modeles présentés dans le Chapitre VIII précédent. La Figure 140 compare la concentration
résiduelle en césium obtenue expérimentalement dans les deux types de procédé étudié : réacteur
continu classique et réacteur/décanteur continu. En réacteur continu classique, le temps de passage
est de 10 minutes. Par contre, comme on a pu le constater en réacteur/décanteur continu, le temps
de passage est plus important car il n’y a pas de séparation solide/liquide « franche » : le temps de
passage est de I'ordre de 1h45.

La concentration résiduelle en césium est de 1.10° mol.L™ en réacteur continu classique. En
réacteur/décanteur continu, la concentration résiduelle est de 7.107 mol.L". La concentration
résiduelle en césium est donc légérement plus faible en réacteur/décanteur, d’'oll une meilleure
efficacité de décontamination. Ceci peut aussi s’expliquer par le temps de séjour des particules de
PPFeNi plus important dans le cas du réacteur/décanteur.

Nous allons maintenant comparer ces concentrations résiduelles en césium expérimentales a celles
prédites par la modélisation.
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Figure 140 : Comparaison de la concentration résiduelle en césium au cours du temps en
réacteur/décanteur continu et en réacteur continu classique — Résultats expérimentaux

Le Chapitre VIl précédent a présenté trois modeles différents :

- Une premiére approche semi-qualitative supposant que les particules de PPFeNi sont
monodisperses et que le profil de concentration en césium est identique le long d’un grain ;

- Un second modeéle plus précis tenant compte de la distribution de taille des particules de
PPFeNi ;

- Un dernier modele tenant compte a la fois de la polydispersité du PPFeNi, ainsi que du profil
de concentration en césium en fonction du rayon de chaque particule. Ce modele prédit la
méme efficacité de décontamination en césium que le modele précédent. Il n’est donc pas
nécessaire de tenir compte du profil de concentration en césium au sein des particules de
PPFeNi.

Dans le cas de la premiéere approche semi-qualitative, une concentration résiduelle en césium de
I'ordre de 2.107 mol.L" est obtenue pour chacun des procédés continus. Cette concentration
résiduelle est environ 5 fois plus basse que les concentrations en césium déterminées
expérimentalement. Cette premiére approche surestime donc I'efficacité de décontamination en
césium. Il est alors impératif de tenir compte de la distribution de taille des particules de PPFeNi.
Lorsque I'on considere la polydispersité du PPFeNi, la concentration résiduelle en césium calculée en
réacteur/décanteur continu est de 5.10” mol.L™ pour I'ensemble des temps de passage (de 1 min a
120 min). En réacteur continu classique, pour un temps de passage de 10 minutes, la concentration
résiduelle en césium calculée est légérement plus élevée : 5,5.107 mol.L’ . Qualitativement, ce
modele prévoit bien une légere amélioration de l'efficacité de décontamination en césium en
réacteur/décanteur comparé au réacteur continu classique. D’un point de vue quantitatif, ce second
modele permet de mieux s’approcher des résultats expérimentaux que la premiere approche semi-
qualitative.

Ainsi, un bon accord entre le deuxieme modele et les expériences est mis en évidence pour les deux
types de procédé continu : réacteur continu classique et réacteur/décanteur continu. La comparaison
entre les différents modeéles prouve I'intérét de tenir compte de la distribution de taille des particules
de PPFeNi afin de simuler au mieux les résultats expérimentaux.
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CONCLUSION DE LA PARTIE III

La comparaison des modes de préparation du PPFeNi selon les protocoles de type « La Hague » et de
type « Marcoule » permet de déterminer le protocole optimal : il s’agit du protocole de type « La
Hague » avec un ratio molaire Ni/Fe de 1,29. D’une part, les particules de PPFeNi sont plus
facilement filtrables que celles de type « Marcoule », ce qui facilitera la séparation liquide/solide
indispensable au traitement chimique global. D’autre part, les isothermes de sorption montrent que
la sélectivité et I'efficacité de décontamination en césium sont meilleures en utilisant le PPFeNi de
type « La Hague ». Une isotherme de sorption a également été réalisée en milieu radioactif afin de
valider les résultats expérimentaux en inactif. Les données obtenues grace aux isothermes de
sorption sont nécessaires pour modéliser la sorption du césium par le PPFeNi dans différentes
configurations de traitement : procédé « batch », continu classique et réacteur/décanteur continu.

Trois modeles distincts ont été développés en considérant des hypotheses différentes afin de prédire
la concentration résiduelle en césium dans I'effluent :

- Une premiére approche semi-qualitative supposant que les particules de PPFeNi sont
monodisperses, et que le profil de concentration en césium est identique le long d’un grain ;

- Un second modeéle plus précis tenant compte de la distribution de taille des particules de
PPFeNi ;

- Un dernier modele tenant compte a la fois de la polydispersité du PPFeNi, ainsi que du profil
de concentration en césium en fonction du rayon de chaque particule. Ce modele prédit la
méme efficacité de décontamination en césium que le modeéle précédent. Il n’est donc pas
nécessaire de tenir compte du profil de concentration en césium au sein des particules de
PPFeNi.

Des essais expérimentaux ont été réalisés en réacteur continu classique et en réacteur/décanteur
continu afin de valider les résultats de la modélisation, et de déterminer le modele le plus pertinent.
La comparaison entre les différents modeéles prouve l'intérét de tenir compte de la distribution de
taille des particules de PPFeNi afin de s’approcher le mieux possible des résultats expérimentaux. En
effet, la premiere approche surestime |'efficacité de décontamination, et prévoit des concentrations
résiduelles en césium 5 fois plus faibles que les résultats expérimentaux. Un bon accord entre le
second modele et les expériences est mis en évidence pour les deux types de procédé continu :
réacteur continu classique et réacteur/décanteur continu.

Les essais expérimentaux montrent que le facteur de décontamination en césium est de 180 en
réacteur/décanteur continu, alors qu’il n’est que de 90 en réacteur continu classique pour des
conditions opératoires similaires. Cependant, les particules de PPFeNi ne sédimentent pas dans le
réacteur/décanteur : il n’y a aucune séparation liquide/solide. Le temps de séjour des particules de
PPFeNi est donc plus élevé que prévu car 'ensemble du réacteur/décanteur constitue la zone de
réaction : le temps de passage est de 1h45 dans le réacteur/décanteur au lieu de 10 minutes dans le
réacteur continu classique. D’aprés le modele, pour I’'ensemble des temps de passage de 1 min a 120
min, I'efficacité de décontamination en césium en réacteur/décanteur est identique.
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Il est donc nécessaire de diminuer le temps de passage en améliorant la séparation liquide/solide lors
de la sorption du césium par le PPFeNi. Le Chapitre X suivant permettra de voir si la coprésence du
sulfate de baryum avec le PPFeNi dans le réacteur/décanteur facilite, ou non, la sédimentation des
particules de PPFeNi.
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Traitement simultané du césium et du strontium par le PPFeNi et le BaSO, en réacteur/décanteur

CHAPITRE X : TRAITEMENT SIMULTANE DU CESIUM ET DU
STRONTIUM PAR LE PPFeNi ET LE BaSO4+ EN REACTEUR/DECANTEUR

Ce chapitre a pour but d’étudier la faisabilité de décontaminer simultanément un effluent en
strontium et en césium en réacteur/décanteur continu. Le sulfate de baryum est utilisé pour
coprécipiter les ions strontium. Le PPFeNi (précipité préformé de ferrocyanure mixte de nickel et de
potassium) est utilisé pour piéger le césium par échange d’ions. Si les performances de
décontamination sont bonnes a la fois pour le strontium et le césium, cela signifiera que le
réacteur/décanteur permet de rendre le procédé de coprécipitation plus compact. En effet, dans le
procédé industriel mis en ceuvre a La Hague, trois réacteurs continus parfaitement agités sont
nécessaires pour traiter les effluents en strontium et césium (cf. : Annexe 1). Les performances de
séparation solide/liquide seront également caractérisées afin de mettre en évidence l'intérét de la
zone de décantation du procédé en réacteur/décanteur. Il est a noter que, dans le procédé industriel,
un décanteur est situé en sortie de la chaine de réacteurs parfaitement mélangés. L'enjeu du
réacteur/décanteur est donc de s’affranchir du décanteur en aval, et de réduire ainsi
I’encombrement du procédé.

1. DISPOSITIF EXPERIMENTAL ET DEROULEMENT DES ESSAIS
Deux essais de traitement complet sont réalisés :

- un essai pendant une journée de 12h sans soutirage de la phase solide ;
- un essai pendant 24h ou les 12 premiéres heures se déroulent la nuit, et le soutirage est
démarré le lendemain matin aprées 13h20 de fonctionnement.
Ainsi, 'essai de traitement complet peut étre caractérisé sur 24h de fonctionnement.

Afin de pouvoir comparer les résultats aux essais précédents ou seul le PPFeNi ou bien le BaSO, était
injecté dans le réacteur/décanteur, nous nous sommes placés dans les mémes conditions
opératoires. Pour le PPFeNi, nous avons repris les conditions expérimentales mises en ceuvre lors de
I"'unique essai mené en réacteur/décanteur (cf. : partie 2. du Chapitre IX). Pour le BaSO,4, nous avons
repris les conditions opératoires de I'essai avec soutirage de la phase solide : STE3 60% afin d’avoir
des concentrations résiduelles en strontium plus importantes, et ainsi une meilleure précision lors de
I’analyse ICP-AES. Le parameétre de séparation solide/liquide choisi est A=20, car on a vu dans le
Chapitre VI que le débit de soutirage n’influencait pas les performances de décontamination en
strontium.

La suspension de PPFeNi est préparée selon le protocole industriel de La Hague avec un ratio molaire
Ni/Fe de 1,29. La solution de nitrate de baryum Ba(NOs), a une concentration de 0,291 mol.L™.
L’effluent a une composition de 10 ppm de strontium, 14 ppm de césium et 42,5 g.L'™* de nitrate de
sodium. Les concentrations de I'effluent, de la solution de nitrate de baryum et de la suspension de
PPFeNi sont rassemblées dans le Tableau 26.
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Produits utilisés Concentrations initiales
(mol/L)
| Nat 0,50
NaNO; (salinité) NO» 0.50
s7 | 1,14.107 (10 ppm)
Effluent StNO), NO, 2,28.10°
Q=16,0 L/h Na” 0,20
Na,50, SO,> 0,10
Cs" | 1,03.10" (14 ppm)
CsNO, NO, 1,03.10°
Ba(NO,), Ba>' 0,291
Q=0,66 L/h BaNO,), NO, 0,582
K,Fe(CN),,3H,0
PPFeNi 0,086
Q=0,29 L/h NiSO,,6H,0 0,110

Tableau 26 : Concentrations initiales de Peffluent, de la solution de nitrate de baryum Ba(INO3);
et de la suspension de PPFeNi

Le temps de passage est de 10 minutes dans la partie réacteur (V=2,86 L). Le débit de la suspension
de PPFeNi est de 0,29 L/h afin de maintenir une concentration en PPFeNi de 0,5 g/L dans le réacteur.
Le débit de la solution de nitrate de baryum est de 0,66 L/h (cf.: essai STE3 60% Tableau 16 du
Chapitre VI). Le débit de I'effluent est de 16,0 L/h. La vitesse d’agitation est fixée & 75 min™.

Pour I'essai de 12 heures, 200 L d’effluent sont préparés, ainsi que 4 L de suspension de PPFeNi et 10
L de solution de Ba(NOs),. Pour I'essai de 24 heures, les volumes de solution préparés sont doublés.
Le réacteur est d’abord rempli par I'effluent grace a la pompe HEIDOLPH. Dés que la partie réacteur
est remplie (2,86 L), la pompe HEIDOLPH est arrétée, puis I'agitation est mise en marche. Les pompes
injectant respectivement le PPFeNi et le Ba(NO;), sont démarrées simultanément a leur débit de
consigne. Des que la suspension de PPFeNi et la solution de Ba(NOs), parviennent au niveau de leur
canne d’injection, la pompe de l'effluent est remise en marche a son débit de consigne. Le
chronometre est déclenché des que le PPFeNi et le Ba(NO3;), sont introduits dans le réacteur. La
surverse est atteinte au bout de 1h40.

Pour I'essai de 24h avec soutirage de la phase solide, le débit de soutirage est fixé de telle sorte que
le paramétre de séparation solide/liquide A soit égal a 20. Le débit de soutirage imposé est donc de
0,85 L/h. Une photographie du montage expérimental est présentée sur la Figure 141.

Au cours de I'essai, différentes analyses sont effectuées grace a des prélevements effectués au cours
du temps au niveau de la vanne de soutirage solide ou de la surverse :

- unsuivi granulométrique (prélevements au niveau de la vanne de soutirage solide) ;

- des images MEB (prélevements au niveau de la vanne de soutirage solide) ;

- une mesure de la concentration en solide (préléevements au niveau de la vanne de soutirage
solide) ;
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- une analyse ICP-MS des échantillons filtrés a 0,22 um et non filtrés pour doser le césium
résiduel (prélevements au niveau de la vanne de soutirage solide jusqu’au début de la
surverse, puis a la surverse ensuite) ;

- une analyse ICP-AES des échantillons filtrés a 0,22 um et non filtrés pour doser le strontium
résiduel (prélevements au niveau de la vanne de soutirage solide jusqu’au début de la
surverse, puis a la surverse ensuite) ;

- une mesure de la transmission a I'aide du Turbiscan pour caractériser la concentration en
fines dans la surverse.

) d’effluent
2 200 L

Bidon de

Figure 141 : Photographie du dispositif expérimental durant le traitement simultané du césium et

du strontium en réacteur/décanteur continu

2. RESULTATS EXPERIMENTAUX

2.1. Granulométrie et imagerie MEB

La granulométrie est suivie toutes les heures afin de déterminer la taille moyenne des particules
présentes dans le réacteur/décanteur continu. La taille moyenne des agglomérats est obtenue a
partir de la suspension directement prélevée par la vanne de soutirage du réacteur. Afin d’obtenir la
taille moyenne des particules élémentaires, un traitement aux ultrasons est effectué pendant 10
minutes apres ajout de 5 mL de dispersant (solution d’hexamétaphosphate de sodium 0,1M)
directement dans la cuve du granulometre laser.
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La Figure 142 présente |’évolution de la taille moyenne des agglomérats et des particules
élémentaires au cours de I'essai. La taille moyenne des agglomérats augmente progressivement
pendant les 13 premiéres heures, puis apres la mise en place du soutirage, la taille moyenne des
agglomérats oscille entre 12 et 14 um. La taille moyenne des particules élémentaires reste constante
tout au long de I'essai : elle est de I'ordre de 1,5 um.
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Figure 142 : Evolution de la taille moyenne des agglomérats et des particules élémentaires au
cours du traitement complet en réacteur/décanteur

Il est intéressant de comparer ces résultats a I’essai de coprécipitation du strontium par le sulfate de
baryum dans les mémes conditions opératoires, sans la présence du PPFeNi dans le
réacteur/décanteur. Une comparaison de la taille moyenne des agglomérats est présentée sur la
Figure 143. De méme, la Figure 144 compare la taille moyenne des particules élémentaires pour le
traitement complet et pour I'essai avec le sulfate de baryum uniquement. Ces graphes montrent que
des résultats quasi-identiques sont obtenus pour les deux essais. Le PPFeNi n’influence donc pas la
granulométrie des cristaux élémentaires, ni celle des agglomérats de sulfate de baryum formés.
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Figure 143 : Evolution de la taille moyenne des agglomérats pour ’essai de coprécipitation du
strontium par le sulfate de baryum et pour le traitement complet avec le BaSO, et le PPFeNi
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Figure 144: Evolution de la taille moyenne des particules élémentaires pour DPessai de
coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum et pour le traitement complet avec le BaSO4
et le PPFeNi

Une photographie du réacteur/décanteur durant 'essai de traitement complet est présentée sur la
Figure 145. Cette photographie montre la présence d’un front entre les particules de sulfate de
baryum (au fond) et les particules vertes de PPFeNi (au-dessus). Lors des mesures granulométriques,
les préléevements sont effectués par la vanne de soutirage du réacteur, donc on mesure la
granulométrie des particules de sulfate de baryum. Il est donc cohérent de retrouver les résultats
obtenus lors de I'essai de coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum en
réacteur/décanteur, sans la présence des particules de PPFeNi.

Surverse

Particules de PPFeNi

Particules de BaSO,

Figure 145 : Photographie du réacteur/décanteur lors du traitement complet — Présence d’un
front entre les particules blanches de sulfate de baryum, les particules vertes de PPFeNi et le

surnageant clair

227



Chapitre X

Des images MEB ont été effectuées afin de voir si la morphologie des cristaux de sulfate de baryum
est identique a celle obtenue lors des essais de coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum
en réacteur/décanteur. Les clichés MEB obtenus sont présentés sur la Figure 146. Aucune différence
de morphologie n’est observée comparé aux essais sans la présence de PPFeNi dans le réacteur : les
cristaux élémentaires sont fortement agglomérés et forment des agglomérats ouverts. Cela signifie
gue chaque monocristal est en contact avec le fluide et peut croitre indépendamment. A fort
grossissement, on constate que les cristaux élémentaires sont constitués de trés fines particules
agrégées.

Figure 146: Clichés MEB des poudres obtenues lors du traitement complet en

réacteur/décanteur

La taille moyenne des agglomérats et des cristaux élémentaires de sulfate de baryum, ainsi que leur
morphologie, ne sont donc pas influencées par la présence des particules de PPFeNi dans le réacteur.

2.2. Concentration en solide dans le réacteur

La concentration en solide a été suivie au cours du traitement complet en réacteur/décanteur. Il est
intéressant de comparer ces résultats a I'essai de coprécipitation du strontium par le sulfate de
baryum dans les mémes conditions opératoires, en |'absence du PPFeNi dans le réacteur. Une
comparaison de la concentration en solide entre ces deux essais est présentée sur la Figure 147.

La concentration en solide augmente progressivement jusqu’a atteindre un palier. Pour 'essai de
coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum, un pic important est observé aprés la mise en
place du soutirage. Ceci s’explique par la longueur du tuyau utilisé allant de la vanne de soutirage
solide jusqu’au flt de récupération. Une accumulation de solide dans le tuyau entraine donc la
présence de ce pic. Pour le traitement complet, le tuyau a été raccourci afin de mesurer la
concentration en solide directement a la sortie du réacteur/décanteur. Pour les deux essais, le
régime permanent est atteint au bout de 17h de fonctionnement : la méme concentration en solide
est mesurée pour les deux essais, de 'ordre de 85 g.L™. Ces résultats montrent a nouveau que le
PPFeNi ne modifie pas les résultats obtenus lors de I'essai de coprécipitation du strontium par le
sulfate de baryum dans des conditions opératoires similaires.
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Figure 147 : Evolution de la concentration en solide dans le réacteur/décanteur en fonction du
temps pour ’essai de coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum et pour le traitement
complet avec le BaSO, et le PPFeNi

2.3. Concentration en fines dans la surverse

Afin de caractériser I'efficacité de la séparation solide/liquide, la transmission de la surverse est
mesurée a I'aide du Turbiscan (cf. : Annexe 20). Plus la transmission est élevée, plus la concentration
en fines dans la surverse est faible, d’ou une séparation solide/liquide plus performante. La Figure
148 compare la transmission obtenue pour :

- L'essai de coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum, avec soutirage (A=20) ;

- L’essai de sorption du césium par le PPFeNi ;

- L’essai de traitement simultané du césium et du strontium par le PPFeNi et le BaSO,, avec
soutirage (A=20).

On rappelle que I'ensemble de ces essais a été effectué dans des conditions opératoires identiques.

Pour I'essai de sorption du césium, la transmission est faible, de I'ordre de 13% car les particules de
PPFeNi forment une suspension colloidale verte qui ne décante pas. Pour I'essai de coprécipitation
du strontium par le BaSO,, la transmission est trés bonne : 80% en moyenne, ce qui est proche de la
valeur maximale de 85% correspondant a une solution pure de nitrate de sodium 0,5M. Les cristaux
de sulfate de baryum sédimentent bien : une bonne séparation solide/liquide est observée. Pour
I’essai complet, la transmission est proche de celle obtenue dans le cas de I'essai avec le sulfate de
baryum uniquement : en moyenne, la transmission est de 65%. Cela signifie que la concentration en
fines est légerement plus élevée dans le cas du traitement complet, probablement due a des
particules trés fines de PPFeNi dans la surverse.
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Figure 148 : Evolution de la transmission dans la surverse en fonction du temps pour Pessai de
coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum, pour P’essai de sorption du césium par le
PPFeNi et pour le traitement complet avec le BaSO, et le PPFeNi

En conclusion, la séparation solide/liquide est efficace dans le cas du traitement complet, mais une
filtration complémentaire en sortie de surverse sera nécessaire afin d’éliminer toutes les fines
résiduelles de PPFeN:i.

2.4. Décontamination en césium

La concentration en césium est suivie au cours du temps par analyse ICP-MS. La moitié des
échantillons est immédiatement filtrée a I'aide de seringues équipées de filtres de seuil de coupure
0,22 um, puis analysée par ICP-MS. L’autre moitié des échantillons est directement analysée par ICP-
MS afin de caractériser la séparation solide/liquide des particules de PPFeNi. En effet, lors de 'essai
de sorption du césium par le PPFeNi en réacteur/décanteur (sans sulfate de baryum), aucune
décantation n’a eu lieu : I'ensemble du réacteur/décanteur était rempli d’'une suspension colloidale
verte. L'objectif est donc de voir si la présence de sulfate de baryum améliore la sédimentation des
particules de PPFeNi.

Les facteurs de décontamination en césium des échantillons filtrés a 0,22 um et des échantillons non
filtrés sont présentés sur la Figure 149. Le facteur de décontamination des échantillons filtrés
augmente progressivement au cours du temps, puis atteint un palier autour d’'une valeur de 200.
Concernant les échantillons non filtrés, de nombreuses fluctuations sont observées, qui sont dues a
la présence de fines dans la surverse. Un facteur de décontamination de I'ordre de 90 est obtenu, ce
qui signifie que la présence du sulfate de baryum facilite la sédimentation des particules de PPFeNi.
La plupart des particules de PPFeNi sont entrainées par les cristaux de sulfate de baryum et
sédimentent, seules quelques fines subsistent dans la surverse. Il sera donc nécessaire de coupler le
réacteur/décanteur a une unité de filtration performante afin d’éliminer toutes les fines résiduelles
en sortie de procédé.
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Figure 149 : Evolution du facteur de décontamination en césium en fonction du temps pour les
échantillons filtrés a 0,22 ym et pour les échantillons non filtrés

La comparaison avec le méme essai sans présence de sulfate de baryum montre qu’un facteur de
décontamination similaire de I'ordre de 180-200 est atteint lorsque les échantillons sont filtrés a 0,22
um (cf. : partie 2.2.2. du Chapitre IX). Pour les échantillons non filtrés, aucune décontamination en
césium n’avait lieu, car aucune séparation solide/liquide ne se produisait. Au contraire, en présence
du sulfate de baryum, la séparation solide/liquide des particules de PPFeNi est améliorée, d’ou un
bon facteur de décontamination de I'ordre de 90. La bonne sédimentation des particules de PPFeNi
est d’ailleurs bien visible sur la Figure 145.

2.5. Rejets en nickel

La concentration en nickel est suivie par analyse ICP-MS afin de la comparer a la norme standard de
rejet égale a 0,5 ppm (selon l'arrété du 8 janvier 2007). Le dosage en nickel est effectué pour les
échantillons filtrés a 0,22 um, ainsi que pour les échantillons non filtrés. La Figure 150 présente
I’évolution de la concentration en nickel en fonction du temps pour les deux types d’échantillons :
filtrés a 0,22 um et non filtrés.

Pour les échantillons filtrés a 0,22 um, la concentration en nickel augmente progressivement au
cours du temps jusqu’a une valeur d’environ 1,25 ppm. Pour les échantillons non filtrés, la
concentration en nickel est plus importante, de I'ordre de 1,8 ppm. Cela est di a la présence de fines
particules de PPFeNi dans la surverse, d’ou une teneur en nickel plus élevée.

Il sera donc nécessaire de coupler le réacteur/décanteur a une unité de filtration afin non seulement
d’améliorer le facteur de décontamination en césium, mais également de réduire les rejets en nickel.
Afin de respecter la norme standard de rejet, une dilution d’un facteur 2,5 sera tout de méme
nécessaire en sortie de procédé.
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Figure 150 : Evolution de la concentration en nickel au cours du temps pour les échantillons
filtrés a 0,22 pm et pour les échantillons non filtrés

2.6. Décontamination en strontium

La concentration en strontium est suivie au cours du temps par analyse ICP-AES pour les échantillons
filtrés a 0,22 um et pour les échantillons non filtrés. Les facteurs de décontamination en strontium
des échantillons filtrés a 0,22 um et des échantillons non filtrés sont présentés sur la Figure 151.
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Figure 151 : Evolution du facteur de décontamination en strontium en fonction du temps pour les
échantillons filtrés a 0,22 pm et pour les échantillons non filtrés

Pour les échantillons filtrés a 0,22 um, le facteur de décontamination est excellent de 'ordre de
2000 : la concentration résiduelle moyenne en strontium est de 4,4 ppb. Des concentrations aussi
faibles n’avaient encore jamais été obtenues pour I’ensemble des essais effectués.
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Jusqu’a présent, le facteur de décontamination optimal a été obtenu pour I'essai de coprécipitation
du strontium par le sulfate de baryum dans les conditions de référence simulant les conditions
industrielles de La Hague (cf. : essai STE3 100%) : un facteur de décontamination de 'ordre de 1500 a
été atteint (voir partie 2.4.1.4. du Chapitre VI). Cela signifie que le traitement complet permet
d’optimiser les performances de décontamination en strontium.

En ce qui concerne les échantillons non filtrés, de nombreuses fluctuations sont observées dues a la
présence de fines dans la surverse. Cependant, un excellent facteur de décontamination est observé,
compris entre 1000 et 1500. Le traitement complet permet donc une trés bonne efficacité de
décontamination en strontium, méme sans filtration.

Comme précédemment, les résultats obtenus sont comparés a |'essai de coprécipitation du
strontium par le sulfate de baryum, dans les mémes conditions opératoires, type STE3 60% avec un
parameétre de séparation solide/liquide A=20. Le facteur de décontamination en strontium des
échantillons non filtrés est présenté sur la Figure 152 pour les deux essais : traitement complet et
essai de coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum, sans particules de PPFeNi.

Le facteur de décontamination en strontium des échantillons non filtrés est nettement meilleur dans
le cas du traitement complet. Le facteur de décontamination en strontium est en moyenne de 1200
dans le cas du traitement complet, alors qu’il n’est que de 400 lors de I'essai mettant uniquement en
jeu le sulfate de baryum. Ces résultats suggerent que la présence des particules de PPFeNi dans le
réacteur/décanteur augmente le phénoméne d’agglomération des cristaux de sulfate de baryum, et
donc leur sédimentation. En effet, la Figure 145 montre que les particules de PPFeNi forment une
couche au-dessus des cristaux de sulfate de baryum, ce qui permet d’améliorer la sédimentation des
fines particules de sulfate de baryum. Il semble également possible que le PPFeNi puisse adsorber
une partie du strontium en solution. Le facteur de décontamination en strontium des échantillons
non filtrés est ainsi amélioré d’un facteur 3, malgré les fluctuations dues a la présence de fines dans
la surverse.
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Figure 152 : Comparaison des facteurs de décontamination en strontium pour les échantillons

non filtrés lors de Pessai de coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum et lors du
traitement complet avec le BaSO, et le PPFeNi
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Les facteurs de décontamination des échantillons filtrés a 0,22 um sont comparés sur la Figure 153
pour I'essai mettant uniquement en jeu le BaSO, et pour le traitement complet avec le BaSO, et le
PPFeNi.
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Figure 153 : Comparaison des facteurs de décontamination en strontium pour les échantillons
filtrés a 0,22 pm lors de I’essai de coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum et lors du
traitement complet avec le BaSO, et le PPFeNi

Nous venons de voir que le facteur de décontamination des échantillons non filtrés est 3 fois meilleur
dans le cas du traitement complet que lors de I'essai mettant en jeu le sulfate de baryum sans
PPFeNi. Il est donc logique que le facteur de décontamination des échantillons filtrés soit également
au moins 3 fois meilleur lors du traitement complet. La Figure 153 montre qu’en I'absence de PPFeNi,
le facteur de décontamination en strontium des échantillons filtrés a 0,22 um est de 500. Lors du
traitement complet, le facteur de décontamination en strontium est d’environ 2000, donc 4 fois
meilleur. Cette amélioration du facteur de décontamination en strontium des échantillons filtrés est
donc directement liée a I'amélioration du facteur de décontamination des échantillons non filtrés. La
présence des particules de PPFeNi facilite la sédimentation des cristaux de sulfate de baryum, et
améliore donc le facteur de décontamination en strontium en sortie du procédé. Une autre
hypothese pouvant expliquer le gain de FD observé est que le PPFeNi adsorbe également du
strontium : il sera nécessaire de le vérifier expérimentalement.

Afin de maximiser le facteur de décontamination en strontium et d’éviter les fluctuations de
concentration dues a la présence de fines résiduelles dans la surverse, il sera nécessaire de coupler le
réacteur/décanteur a une unité de filtration.
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3. CONCLUSIONS ET PERSPECTIVES

Les essais menés montrent la faisabilité de traiter simultanément le césium et le strontium au sein du
réacteur/décanteur continu. Le principal intérét d’un tel traitement est de réduire la taille de
I'installation finale. Les résultats obtenus montrent également I'intérét du traitement simultané sur
les performances de décontamination en césium et en strontium, grace notamment a I'amélioration
de la sédimentation des particules de PPFeNi et de BaSO,.

En effet, la coprésence des particules de PPFeNi et de BaSO, a un réle bénéfique sur la séparation
solide/liquide. Les particules de sulfate de baryum sédimentent dans la partie inférieure du réacteur
et forment un premier lit de solide. Les particules de PPFeNi forment une suspension de couleur
verte au-dessus de la suspension de couleur blanche de BaSO,. L’avantage du traitement simultané
est d’améliorer a la fois la sédimentation des particules de PPFeNi, et celle des cristaux de sulfate de
baryum.

Le facteur de décontamination en césium des échantillons non filtrés est donc optimisé : il est de
I'ordre de 90 alors qu’il n’y avait aucune décontamination en césium en I'absence de sulfate de
baryum dans le réacteur/décanteur. Concernant les échantillons filtrés a 0,22 um, le facteur de
décontamination est de I'ordre de 200, comme pour I'essai sans sulfate de baryum. La capacité de
sorption en césium a I'équilibre est atteinte d’aprés I'isotherme de sorption du césium : 0,20 mmol/g
de PPFeNi (cf.: Figure 117 du Chapitre VII). Il n’est donc pas possible d’atteindre des facteurs de
décontamination en césium plus élevés pour cette concentration initiale en césium dans I'effluent.

Concernant la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum, le facteur de décontamination
en strontium est optimisé grace au traitement complet. Les particules de PPFeNi facilitent
I'agglomération des cristaux de sulfate de baryum, et par conséquent leur sédimentation. Il semble
aussi fortement probable que le PPFeNi adsorbe une certaine quantité de strontium en solution. Le
facteur de décontamination des échantillons non filtrés est donc amélioré d’un facteur 3 comparé au
traitement mettant en jeu le BaSO, sans le PPFeNi. Le gain de FD pour les échantillons non filtrés
entraine une amélioration du FD d’un facteur 4 pour les échantillons filtrés a 0,22 um. Le facteur de
décontamination en strontium des échantillons filtrés atteint une valeur tres élevée de I'ordre de
2000. Dans les conditions de référence mettant en jeu un débit de nitrate de baryum plus important
(essai STE3 100%), un facteur de décontamination en strontium moins bon, de I'ordre de 1500, a été
atteint. Cela signifie que le traitement complet permet d’améliorer la décontamination en strontium
tout en réduisant le débit de réactif, et donc la quantité de déchets formée.

Une grande marge de manceuvre existe donc afin d’optimiser le procédé de coprécipitation, car un
facteur de décontamination de 100 est généralement suffisant pour satisfaire les normes standard
de rejets. Il serait intéressant de réduire encore plus le débit de nitrate de baryum afin de réduire la
guantité de sulfate de baryum formée, et in fine le volume de boues générées par le procédé. Un
autre parameétre important a minimiser est le ratio molaire sulfate/baryum, en diminuant la
concentration en ions sulfate. En effet, les industriels cherchent de plus en plus a réduire la teneur en
ions sulfate dans les effluents afin de respecter la norme de rejets associée.
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Ainsi, le réacteur/décanteur continu se révele étre un procédé compact permettant de traiter
simultanément le césium et le strontium avec des facteurs de décontamination élevés. Il s’agit d’'un
procédé prometteur pour une transposition a I’échelle industrielle. Des essais sont a poursuivre afin
de réduire le plus possible le volume de boues générées, ainsi que les rejets en sulfate.
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CONCLUSIONS ET PERSPECTIVES

L'enjeu de ce travail de thése a été d’optimiser le procédé de coprécipitation continu classique,
actuellement mis en ceuvre industriellement a La Hague. Optimiser le procédé de coprécipitation
revient a maximiser |'efficacité de décontamination en radionucléides tout en minimisant le volume
de boues générées. Pour cela, un réacteur innovant a été congu, mis au point et modélisé : il s’agit du
réacteur/décanteur fonctionnant en mode continu.

Deux systemes modeles ont été étudiés lors de cette étude :
e |a coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum ;
e la sorption du césium par le précipité préformé mixte de ferrocyanure de nickel et de
potassium (PPFeNi).
Le sulfate de baryum et le PPFeNi sont utilisés industriellement pour décontaminer les effluents de
faible et moyenne activités chargés en strontium 90 et césium 137.

La démarche adoptée a consisté a étudier chaque systeme modéle de maniére isolée dans un
premier temps, puis de maniére simultanée. Pour chacun de ces systémes, un travail de modélisation
des mécanismes a été couplé a des essais expérimentaux en réacteur/décanteur continu et en
réacteur continu classique.

Conclusions sur la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum

Les travaux précédents de Pacary (Pacary, 2008) ont permis de modéliser le phénoméne de
coprécipitation en réacteur continu et en réacteur semi-fermé. Les lois cinétiques de nucléation et de
croissance cristalline d’Aoun (Aoun, 1996) ont été utilisées dans le modeéle. Or, les lois cinétiques
d’Aoun ont été obtenues en milieu extrémement dilué et dans une solution de force ionique faible. Il
a donc été nécessaire de déterminer les cinétiques de précipitation du sulfate de baryum dans un
milieu représentatif des effluents radioactifs réels (milieu NaNO3; 0,5M) afin de rendre notre modéle
le plus précis possible.

La méthode expérimentale choisie a permis de déterminer simultanément les cinétiques de
nucléation et de croissance cristalline du sulfate de baryum en réacteur continu, a partir de la
distribution de taille en nombre des cristaux élémentaires. Cette méthode a pu étre utilisée avec
succés en réacteur continu classique et en réacteur/décanteur continu. Différents paramétres de
procédé ont été étudiés afin de couvrir une large gamme de conditions opératoires : puissance
dissipée par agitation, concentration en sulfate de baryum, ratio molaire sulfate/baryum, temps de
passage. Un résultat marquant a été mis en évidence : les ions sulfate influencent fortement les
cinétiques de précipitation du sulfate de baryum en milieu NaNO; 0,5M. En effet, les ions sulfate
freinent la croissance cristalline des cristaux de sulfate de baryum, ce qui engendre une
augmentation significative de la vitesse de nucléation. Un traitement mathématique de I'ensemble
des données expérimentales a été réalisé afin de corréler les lois cinétiques en fonction de la
concentration en ions sulfate. Les lois cinétiques sont différentes en réacteur continu classique et en
réacteur/décanteur continu car la sursaturation et la concentration en solide sont trés différentes. En
réacteur/décanteur, la sursaturation est trés faible a cause de la forte concentration en sulfate de
baryum (jusque 200 g.L'").
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Ces lois cinétiques de nucléation et de croissance cristalline ont ensuite été intégrées au modele de
coprécipitation en réacteur continu classique, et en réacteur/décanteur continu. Les simulations ont
été réalisées sans aucun parametre libre. Un tres bon accord est obtenu entre les simulations et les
résultats expérimentaux, ce qui prouve la robustesse et la validité de notre modele de
coprécipitation.

Une campagne d’essais expérimentaux a ensuite été réalisée en réacteur continu classique et en
réacteur/décanteur continu afin de mettre en évidence les avantages du réacteur/décanteur.

En réacteur continu classique, un facteur de décontamination de I'ordre de 60 est obtenu dans les
mémes conditions que celles utilisées sur la station de traitement d’effluents de La Hague : temps de
passage de 10 minutes et ratio molaire sulfate/baryum de 4,86. Il a été montré que plus I'excés
d’ions sulfate augmente, plus les cristaux sont petits et nombreux. La surface d’adsorption spécifique
est donc plus grande, ce qui permet d’atteindre des facteurs de décontamination en strontium plus
élevés. Cependant le ratio molaire sulfate/baryum ne peut pas excéder 4,86 car au-dela, la
concentration en ions sulfate de I'effluent dépasse la norme standard de rejet autorisée. Le meilleur
facteur de décontamination en strontium atteint en réacteur continu classique est donc de 60.

Dans des conditions opératoires similaires, le réacteur/décanteur continu permet d’atteindre un
facteur de décontamination en strontium de I'ordre de 1500, soit 25 fois plus élevé qu’en réacteur
continu classique. Sachant qu’un facteur de décontamination de 100 est suffisant pour satisfaire les
normes de rejet des industriels, une grande marge de manceuvre existe pour optimiser le procédé.
Afin de réduire le volume de boues générées, des expériences étudiant I'influence du débit de réactif
ont été menées. Le facteur de décontamination en strontium diminue avec le débit de réactif, mais
reste tout de méme élevé. Pour un débit de réactif correspondant a 40% du débit nominal, un
facteur de décontamination en strontium de 400 est atteint. La mise en ceuvre d’un tel débit de
réactif permettrait de réduire le volume de boues générées d’un facteur 2,5.

Les résultats obtenus sur le réacteur/décanteur continu sont donc trés prometteurs pour une
application industrielle : le facteur de décontamination en strontium peut étre sensiblement
amélioré tout en réduisant le volume de boues générées.

Conclusions sur la sorption du césium par le PPFeNi

Peu de données existent dans la littérature concernant le précipité préformé mixte de nickel et de
potassium utilisé pour décontaminer les effluents en césium 137. Une étude préliminaire de
caractérisation du matériau a donc d( étre menée : diffraction des rayons X, analyse élémentaire,
isotherme BET, potentiel Zéta. Nous avons également vu que le mode de préparation du PPFeNi est
différent selon le site industriel : a La Hague, une solution de sulfate de nickel et une solution de
ferrocyanure de potassium sont préalablement préparées avant d’étre mélangées ; tandis qu’a
Marcoule, les réactifs solides sont placés dans une méme cuve, et de I'eau y est directement ajoutée.

La comparaison de ces deux modes de préparation a permis de montrer que le PPFeNi synthétisé
selon le protocole de type « La Hague » est optimal pour la sorption du césium. Tout d’abord, les
particules de PPFeNi sont plus facilement filtrables que celles de type « Marcoule », ce qui facilitera
la séparation liquide/solide indispensable au traitement chimique global.
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D’autre part, les isothermes de sorption montrent que la sélectivité et [I'efficacité de
décontamination en césium sont meilleures en utilisant le PPFeNi de type « La Hague ». Il s’agit donc
du protocole de préparation recommandé pour décontaminer les effluents en césium. Une
isotherme de sorption a également été réalisée en milieu radioactif, ce qui a permis de valider les
résultats expérimentaux en inactif.

Les données obtenues grace aux isothermes de sorption sont nécessaires pour modéliser la sorption
du césium par le PPFeNi dans différentes configurations de traitement : procédé « batch », continu
classique et réacteur/décanteur continu. Trois modeéles ont été concus afin de prédire la
concentration résiduelle en césium dans I'effluent :

- Une premiére approche semi-qualitative supposant que les particules de PPFeNi sont
monodisperses, et que le profil de concentration en césium est identique le long d’un grain ;

- Un second modeéle plus précis tenant compte de la distribution de taille des particules de
PPFeNi;

- Un dernier modele tenant compte a la fois de la polydispersité du PPFeNi, ainsi que du profil
de concentration en césium en fonction du rayon de chaque particule. Ce modeéle prédit la
méme efficacité de décontamination en césium que le modeéle précédent. Il n’est donc pas
nécessaire de tenir compte du profil de concentration en césium au sein des particules de
PPFeN:i.

Des essais expérimentaux ont été réalisés en réacteur continu classique et en réacteur/décanteur
continu afin de valider les résultats de la modélisation, et de déterminer le modele le plus pertinent.
La comparaison entre les différents modeles prouve l'intérét de tenir compte de la distribution de
taille des particules de PPFeNi afin de s’approcher le mieux possible des résultats expérimentaux. En
effet, la premiere approche surestime I'efficacité de décontamination, et prévoit des concentrations
résiduelles en césium 5 fois plus faibles que les résultats expérimentaux. Un bon accord entre le
second modele et les expériences est mis en évidence pour les deux types de procédé continu :
réacteur continu classique et réacteur/décanteur continu.

Les essais expérimentaux montrent qu’un meilleur facteur de décontamination en césium est obtenu
en réacteur/décanteur : le facteur de décontamination est de 180 alors qu’il n’est que de 90 en
réacteur continu classique. Cependant, un probléme de séparation liquide/solide subsiste dans le
réacteur/décanteur : les particules de PPFeNi ne sédimentent pas.

Conclusions sur le traitement complet

Un traitement complet, c’est-a-dire un traitement simultané du césium et du strontium
respectivement par le PPFeNi et le sulfate de baryum, a été mené en réacteur/décanteur continu.
Cet essai a été effectué en mettant un jeu un débit de nitrate de baryum égal a 60% du débit nominal
afin de réduire la quantité de boues produites.

La coprésence des particules de PPFeNi et de BaSO, a un rOle bénéfique sur la séparation
liquide/solide. Les particules de sulfate de baryum sédimentent dans la partie inférieure du réacteur
et forment un premier lit de solide. Les particules de PPFeNi forment une suspension de couleur
verte au-dessus de la suspension de couleur blanche de BaSO,.
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L'avantage du traitement simultané est d’améliorer a la fois la sédimentation des particules de
PPFeNi, ainsi que celle des cristaux de sulfate de baryum. En effet, les particules de PPFeNi favorisent
I'agglomération des cristaux de sulfate de baryum, et par conséquent leur sédimentation. Le facteur
de décontamination en strontium des échantillons non filtrés est donc amélioré d’un facteur 3
comparé au traitement mettant en jeu le BaSO, sans le PPFeNi. Cela multiplie le facteur de
décontamination en strontium des échantillons filtrés (a 0,22 um) par 4 : celui-ci atteint une valeur
tres élevée de l'ordre de 2000. Il est également possible que le PPFeNi adsorbe une partie du
strontium en solution. Dans les conditions de référence mettant en jeu un débit de nitrate de baryum
plus important (essai STE3 100%), un facteur de décontamination en strontium moins bon, de I'ordre
de 1500, a été atteint. Cela signifie que le traitement complet permet d’optimiser la décontamination
en strontium tout en réduisant le débit de réactif, et donc la quantité de boues produites.

Les performances de décontamination sont excellentes a la fois pour le strontium et le césium, ce qui
signifie que le réacteur/décanteur continu permet d’intensifier le procédé de coprécipitation. En
effet, dans le procédé industriel mis en ceuvre a La Hague, trois réacteurs continus parfaitement
agités sont nécessaires pour traiter les effluents en strontium et en césium. De plus, le
réacteur/décanteur continu permet de réaliser une trés bonne séparation liquide/solide par
décantation, ce qui permet également un gain de place considérable comparé au procédé actuel. En
effet, sur le procédé industriel, un décanteur est situé en sortie de la chaine de réacteurs
parfaitement mélangés. Le réacteur/décanteur continu est donc prometteur pour une application
industrielle alternative au procédé continu classique actuellement mis en ceuvre : il permettrait
d’obtenir un meilleur facteur de décontamination en strontium et en césium tout en réduisant le
volume de boues générées, ce qui rendrait ainsi le procédé plus compact grace a I'étape de
décantation intégrée.

Perspectives

Afin d’intensifier le fonctionnement du réacteur/décanteur, il serait intéressant de diminuer encore
le débit de nitrate de baryum afin de réduire la quantité de sulfate de baryum formée, et in fine le
volume de boues générées par le procédé. Un autre parameétre important a minimiser serait le ratio
molaire sulfate/baryum, en diminuant la concentration en ions sulfate. En effet, les industriels
cherchent de plus en plus a réduire la teneur en ions sulfate dans les effluents pour respecter la
norme de rejet associée. Afin d’éviter les rejets en nickel, il serait également intéressant de
remplacer le PPFeNi par le PPFeCu, précipité préformé mixte de ferrocyanure de cuivre et de
potassium. Les études de Delchet (Delchet, 2013) ont notamment montré que I’utilisation de cuivre a
la place du nickel dans la structure augmentait la capacité de sorption du césium.

Pour les deux systemes modeles étudiés, un important travail de modélisation a été réalisé. Les
simulations permettent de prédire les résultats expérimentaux en réacteur continu classique et en
réacteur/décanteur continu, sans aucun parametre libre. Il est donc possible de modéliser et
dimensionner le procédé de coprécipitation a I’échelle du réacteur continu, actuellement mis en
ceuvre industriellement a La Hague, ainsi qu’a l'échelle du réacteur innovant étudié: le
réacteur/décanteur. Concernant la sorption du césium par le PPFeNi, I'isotherme de sorption réalisée
en milieu radioactif permet de valider notre modeéle et d’extrapoler a des concentrations traces en

137

césium 137. Pour un effluent présentant une activité de 1 MBqg/L en ~'Cs (activité courante des

effluents réels), le facteur de décontamination attendu est de I'ordre de 1600.
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Conclusions et Perspectives

Pour la coprécipitation du strontium par le sulfate de baryum, I'isotherme d’adsorption a été réalisée
avec un effluent simulé. Afin de valider le modele de coprécipitation, il est désormais indispensable
de valider l'isotherme en milieu radioactif. Cette validation en actif pourrait se faire en réacteur
semi-fermé car le fonctionnement continu générerait trop d’effluents radioactifs. Un prototype
utilisable en bofite a gants serait a concevoir avec des chicanes et une hélice d’agitation. Ce réacteur
contiendrait un effluent dopé en *°Sr, et une pompe péristaltique injecterait le réactif (nitrate de
baryum) afin de former les cristaux de sulfate de baryum. La quantité de strontium adsorbée par
gramme de BaSO, en fonction de la concentration en strontium a I'équilibre serait suivie. Une fois
cette validation en actif faite, le modele pourrait alors prédire les performances de décontamination
pour des concentrations traces en strontium 90.

Plus largement, les connaissances présentées dans ce mémoire peuvent étre utilisées pour étudier
d’autres systémes dans le domaine nucléaire, faisant intervenir les mécanismes de sorption et de
coprécipitation. Ces connaissances peuvent également étre mises a profit hors du domaine nucléaire,
notamment dans le cadre du traitement des eaux ou l'incorporation d’éléments traces par
coprécipitation est un phénomeéne souvent rencontré.
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ANNEXE 1 : Procédure de traitement de la chaine STE3 de La Hague

La chaine STE3 a bénéficié de modifications successives visant a améliorer son efficacité depuis sa
mise en service en 1976. La configuration présentée ici est la configuration actuelle, appliquée sur
I'unité industrielle depuis fin 2007. Le traitement a pour but d’insolubiliser les radioéléments
présents dans les déchets liquides aqueux pour permettre aprés décantation et filtration le rejet des
effluents liquides.

Le traitement consiste a ajouter dans I'ordre aux déchets liquides les réactifs suivants :

- 1% réacteur : Ajustement du pH & 1,5 avec de la soude 10N (I'effluent contient de I’acide
nitrique et sulfurique). L'acide sulfurique est destiné a former le précipité de BaSO, qui
entrainera le strontium. Le temps de contact de 4 minutes est un temps d’homogénéisation.

2°™ réacteur : Premiére injection de baryum pour décontaminer les effluents en strontium

avec un temps de passage de 10 minutes.

3°™ péacteur : Ajout du ferrocyanure mixte de nickel et de potassium préformé (PPFeNi) qui
assure I’élimination du césium. Une addition de soude diluée permet I'ajustement du pH a la

valeur finale de 9,0. Ce réacteur a également une fonction d’homogénéisation.
4°™ réacteur : Les ions cobalt et sulfure sont destinés a former un sulfure de cobalt qui
élimine le ruthénium. L'introduction des sulfures et du cobalt dans le méme réacteur avec un
ratio molaire S/Co=1 permet de limiter les réactions secondaires d’oxydation avec les

sulfures. Le temps de contact est de 4 minutes pour obtenir un FD optimal.

5°™ réacteur : L’addition de baryum doit obligatoirement se faire en milieu alcalin pour étre
efficace vis-a-vis des ions Sr**. Le temps de contact de 25 minutes permet I'élimination
optimale du strontium. L'addition du baryum en 2 fois augmente le facteur de

décontamination en strontium.
6°™ réacteur : Ce réacteur est un floculateur. La floculation est effectuée avec I'addition d’un
floculant (polymere anionique) et une agitation lente.

NaOH
10N

S/Co=1,0

Effluent
acide
FAIMA

Floculant

R-21 (t =4 mn)

R-22 (1 =10 mn)

R-23 (t = 4 mn) Décantation

‘ ‘ R-24 (t=4 mn)

des boues

Débit de traitement = 13 m3/h R-25 (t = 25 mn)

4

Sr

Sr -
Cs ‘ R-26 (t =10 mn)

247 Ru 3
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ANNEXE 2: Procédure de traitement des effluents de la STEL de
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ANNEXE 3: Calcul des coefficients d’activité par la méthode de
Bromley

La force ionique d’une solution est définie par :

I =05)C, -z’

Ou:
C; est la concentration de I'ion i en mol/L;

z; est la charge de l'ion i.

A 25°C, la corrélation de Bromley permet de calculer les coefficients d’activité d’un électrolyte tres
peu soluble contenu dans une solution de force ionique pouvant aller jusqu’a 6 mol/L. Cette
corrélation est la suivante :

VI (006+06-B)l Bl
V1 ( | T 2.2 ]
1+15.

2.2

1
— 1o .)=-0,511
|Z . J10(72) 1

+f|

Pour chaque composé, la constante B; est calculée a partir des contributions ioniques :
B,=B,+B +9,:0_
Ou B,, B, 9, et d.sont tabulés (Bromley, 1973).

Pour Ba**: B,=0,0022 et 6,=0,098
Pour SO,” : B=0 et §.=-0,40
Pour Sr**: B,=0,0245 et §,=0,110

Soit pour le couple Ba’" et SO,* : B,= -0,037 et pour le couple Sr** et SO,* : B;=-0,0195.
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ANNEXE 4: Détermination des lois cinétiques de nucléation et de
croissance cristalline a partir de I’analyse granulométrique

Les lois cinétiques sont calculées a partir des équations de bilan de population appliquées au
cristallisoir continu parfaitement agité. Dans ce type de réacteur, la composition de la suspension a la
sortie est égale a la composition de la suspension dans le cristallisoir. La sursaturation a la méme
valeur dans tout le volume du réacteur, donc les vitesses de nucléation et de croissance cristalline
sont constantes. Le bilan de matiére caractéristique du cristallisoir parfaitement agité est le suivant :

A (L) |, (L)
dL

G

=ry 5('— - Lcrit)

Oou:

L est la taille caractéristique des cristaux ;

W(L) est la distribution de taille en nombre des cristaux ;

ry est la vitesse de nucléation ;

G est la vitesse linéaire de croissance cristalline ;

rest le temps de passage dans le réacteur ;

(L) est la fonction delta de Dirac exprimant symboliqguement que les particules créées par la
nucléation ont une taille égale a L.;. On considére L<<L.

Cette équation donne la distribution de taille des cristaux créés en fonction des paramétres
opératoires comme le temps de passage et les vitesses de nucléation et de croissance cristalline.

La résolution de I'équation différentielle entre zéro et I'infini donne I'équation suivante :

(L) =%Nexp(—G—ij

L’équation de distribution de taille en masse correspondant au cristallisoir continu parfaitement agité
(MSMPR) s’écrit en fonction de W(L) :

o PY(L) 11, ( L J
g(L)_m =_. 4.|_ exp| ——
[rwg(Lyd 6 (Gr)

Le granulomeétre laser CILAS donne la distribution de taille des particules en pourcentage volumique
notée f,% en fonction de la taille L en um. La conversion de la fraction volumique en fraction
massique f,, se fait simplement par la formule suivante :

m;
0f — Vi — Perist — mi — 0,
fvi % ZVi Z m; Zmi fmi %
i i Perist i

250



L’exploitation des données du granulometre laser via une macro Excel permet d’obtenir un tableau

du type :
i L L, E(m) AL fy, f,, =AM, /M, L - AM; /M, g(L) (L)
(um) | (um) (nm) (%) (nm) (nm?) (nm*)
1 0,03 | 0,035 | 0,000000035 | 0,01 | 0,00785 0,0000785 2,7475E-06 0,00785 50,2305567
2 0,04 | 0,055 | 0,000000055 | 0,03 | 0,01937 0,0001937 1,06535E-05 | 0,00645667 | 10,6468899
3 0,07 | 0,085 | 0,000000085 | 0,03 | 0,01773 0,0001773 1,50705E-05 0,00591 2,64017778
4 0,1 0,15 0,00000015 0,1 |0,08471 0,0008471 0,000127065 0,008471 0,68859422
98 400 | 412,5 0,0004125 25 0 0 0 0 0
99 425 | 437,5 0,0004375 25 0 0 0 0 0
100 | 450 475 0,000475 50 0 0 0 0 0
— AM.
g(L) = :
M AL,
—  Cqo(L
P( L )= cd (—I)g
A pc(Ly)
54 Enfin, en tragant In ‘P(:) en
53 % fonction de E, on en déduit les
y =-1699311,159x + 54,341 valeurs de ry et G.
52 R? = 0,992
] — r L
>1 INW(L)=In| & |-
—~ G GT
Shal
2‘ 49 Soit : y=Ax+B, avec :
48 - 1
A=——
47 Gz
46 I
B= In(a’“j
45

0,00E+00 1,00E-06 2,00E-06 3,00E-06 4,00E-06 5,00E-06 6,00E-06 .
Le facteur de forme volumique ¢,

Li(m) est calculé pour chaque expérience
grace aux images MEB.
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ANNEXE 5 : Dimensions du réacteur continu parfaitement mélangé

T—L, Surverse

H=166 mm

T=H/3=55mm

Schéma et dimensions du réacteur continu parfaitement mélangé
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ANNEXE 6 : Analyse ICP-AES

Un ICP-AES (ou ICP-OES), appareil qui résulte du couplage entre un plasma d’argon induit par haute
fréquence et un spectrometre, est un instrument de mesure destiné a réaliser des analyses
élémentaires par spectrométrie d’émission atomique. Ces appareils se caractérisent par une grande
souplesse, tant en ce qui concerne le type d’échantillon analysé (liquide aqueux ou solvants
organiques, solutions chargées en sels dissous...), que des éléments analysés (plus de 70), et cela a
plusieurs longueurs d’onde.

Transfer
Optics

Radio

Frequency
Genarator

Argon s Microprocessor
o Spray and -
p-- Chamber | Electronics

2\ |
AN
Tp\‘ To Wasta

: s ﬁ

Schéma de principe de PICP-AES

———
- -
c
3
°

Pour I'analyse chimique, on utilise généralement un plasma de gaz rare, dont les propriétés sont
relativement indépendantes de I'échantillon. Pour cela, on ionise le gaz rare a l'aide d'électrons
accélérés par un champ électromagnétique. Ces électrons sont créés préalablement par une
décharge annexe. lls rentrent ainsi en collision avec les atomes du gaz rare et les ionisent. Dans un
ICP, le plasma est généré dans une torche située a l'intérieur de l'inducteur. Le role de la torche est
de permettre la formation d'un plasma stable, d'isoler le plasma de la spire pour éviter un arc, et de
permettre l'introduction de I'échantillon. Elle doit étre réalisée dans un matériau résistant a la
température du bord du plasma (2 000 K), transparent pour le tube extérieur si I'on souhaite utiliser
le mode d'observation radial, et étre un isolant électrique. De plus, ses dimensions doivent étre
reproductibles pour obtenir des performances constantes de torche a torche. Le quartz est le seul
matériau répondant a ces critéres.

Deux modes d'observation des échantillons sont possibles: le mode radial, c'est-a-dire
perpendiculaire a I'axe du plasma, et axial, c'est-a-dire le long de cet axe. Généralement, les
éléments majeurs sont analysés en mode radial, et les mineurs en mode axial. Pour doser le baryum
et le strontium dans nos échantillons, la visée axiale a toujours été utilisée.
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. . Interaction air-plasma
Zone Raies Raies (quenching, longueur
d'atomisation atomiques ionlques du p|asma) et zone

de recombinaison

Observation axiale

Observation radiale

Modes d’observation : axial = parallé¢le a ’axe du plasma et radial = perpendiculaire a cet axe

Analyse d’un échantillon :

L'échantillon est mis en solution. Un passeur automatique d'échantillons (type AS 90) couplé a une
pompe péristaltique introduit la solution dans une chambre de vaporisation ol le nébuliseur la
transforme en un aérosol liquide composé de micro-gouttelettes de quelques pm® a l'aide d'argon
gazeux. L'aérosol ainsi formé est envoyé dans une torche a plasma d'argon (15 L.min™) & trés haute
température (entre 6 000 et 10 000 °C). Cette température élevée est suffisante pour vaporiser,
dissocier, atomiser et ioniser completement la plupart des éléments.

Un spectromeétre est la combinaison d’un systeme dispersif qui isole une ou plusieurs fenétres
spectrales (ou bande passante) couvrant chacune quelques picometres, afin d’isoler soit la partie
centrale des raies, soit tout leur profil, et d’'un détecteur qui transforme les photons en courant
électrique pour mesurer l'intensité des raies.

Une interface informatique assure le transfert des données afin qu'elles soient traitées. Pour un
isotope donné, le nombre d'ions mesuré permet de calculer directement la concentration de
I'élément analysé grace a un logiciel de traitement quantitatif et qualitatif de I'enregistrement. Les
nombres de coups sont convertis en concentrations grace a l'utilisation de deux types de
calibrations : externe (solutions étalon) et interne (spikes).
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ANNEXE 7 : Analyseur granulométrique laser CILAS type 1090

Principe de fonctionnement du granulométre laser :

Une particule est caractérisée par son indice complexe de réfraction. Sa partie réelle est l'indice de
réfraction classique; sa partie imaginaire correspond a son indice d’absorption.

Si la particule est totalement opaque, le terme imaginaire est nul et, dans ce cas, le faisceau de
lumiere incidente est seulement diffracté ou réfléchi. Parmi les théories utilisées, une des plus
simples est le modéle de Fraunhofer qui permet de définir la figure de diffraction d’un disque plein si
I’on connait sa taille.

En revanche, plus la particule est transparente ou de petite taille, plus le terme imaginaire de I'indice de
réfraction complexe est important. Le faisceau laser incident peut alors étre absorbé, diffracté ou
diffusé. Dans ce cas, c’est la théorie de Gustave Mie qui permet de remonter a la distribution de taille
des particules. Issue des équations de Maxwell, elle fournit des équations qui prédisent le champ
électromagnétique autour d’'une sphere homogene d’indice de réfraction donné lorsqu’elle est
illuminée par une onde électromagnétique de longueur d’onde et de polarisation connues. Il est a noter
que la théorie de Fraunhofer est une simplification de la théorie de Mie puisqu’elle assimile les
particules a des disques plats et complétement opaques a la lumiére. Ceci peut constituer une bonne
approximation pour des particules de diametre supérieur a 30 microns, mais est totalement faux pour
des particules solides inférieures a 3 microns, ce qui est le cas de nos cristaux (voir « Présentation
utilisée »).

En ce qui concerne la mesure, 64 détecteurs sont disposés en arc de cercle autour de la cellule
d’échantillonnage et permettent de reconstituer la figure de diffusion des particules. L’acquisition
brute fournit un histogramme représentant le nombre de « coups » acquis par chaque détecteur
pour un nombre donné de balayages.

L'appareil mesure plus précisément la fraction en volume des particules dans chacune des classes de
taille distinguées par I'appareil. Ce résultat est exprimé en diameétre de sphere équivalente.

Présentation utilisée :

Lors des analyses granulométriques effectuées, on s’intéresse a des particules de taille faible, de I'ordre
du micrométre.

Le logiciel fait donc appel a la théorie de Mie pour calculer la distribution granulométrique de
I’échantillon. Celle-ci nécessite de connaltre les caractéristiques optiques de I’échantillon et du milieu
dans lequel il est dispersé. Cette information sert a calculer une image de diffusion théorique
produite par I'’échantillon lorsqu’il est traversé par le faisceau d’analyse. Cette matrice est désignée
sous le nom de présentation.

Nous utilisons donc une présentation adaptée au solide analysé (le sulfate de baryum) ainsi qu’au
milieu dans lequel il est dispersé (solution de nitrate de sodium 0,5M saturée en BaSO,).
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Nous avons donc utilisé les parameétres suivants :
-Indice de réfraction du BaSO, : 1,64 ;
-Indice d’absorption du BaSO, : 0,1,
-Indice de réfraction du dispersant : 1,33 (indice de réfraction égal a celui de I'eau).

Le granulomeétre laser CILAS 1090 peut analyser des particules dont la taille est comprise dans la
gamme 0,04-500 pm.

CILAS 1090

Optical Bench

45,

Particles

Laser

Numerical Bench

AP.L'

‘*—- m!-‘*m—i

Cellule de dispersion : voie liquide
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ANNEXE 8 : Microscope électronique a balayage (MEB)

La microscopie optique est limitée en résolution spatiale et en profondeur de champ. La microscopie
électronique a balayage (MEB ou SEM pour Scanning Electron Microscopy) permet d'améliorer cette
résolution de deux a trois ordres de grandeur. Il s’agit d’'une technique de microscopie électronique
basée sur le principe des interactions électrons-matiére, capable de produire des images en haute
résolution de la surface d’'un échantillon. Le principe du MEB consiste en un faisceau d’électrons
balayant la surface de I'’échantillon a analyser qui, en réponse, réémet certaines particules (électrons
rétro diffusés, électrons secondaires). Ces particules sont analysées par différents détecteurs qui
permettent de reconstruire une image en trois dimensions de la surface.

Principe de fonctionnement :

Canon a électron

Faisceau d'électrons

Générateur de haute tension
Diaphragme

Lenbille
électromagnétique -

Générateur de balayage

Bobines de déflexion

Lentille
électromagnétique

Détecteur d'électrons
rétrodiffusés

Echantilion

Amplificateur Ecran cathodique

Capleur d'électrons secondaires

Vers la pompe a vide

Le microscope électronique a balayage

Avant d’étre accélérés par un champ électrique, les électrons, particules portant une charge
négative, sont extraits d’un filament chauffé (effet thermo ionique) ou d’une pointe portée a un trés
haut potentiel négatif (émission de champ).
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Formation de I'image :

Les atomes de la surface sont bombardés par cette pluie d’électrons. Soit I'électron rebondit sur
I"'atome (électron rétro diffusé), soit il excite I'atome en perturbant son nuage électronique. Dans ce
dernier cas, I'atome se désexcite en rejetant un électron. Lorsque celui-ci se retrouve a I'extérieur du
matériau, c’est un « électron secondaire » qui est moins rapide et qui peut donc étre capté a I'aide
d’une sonde portée a un potentiel faiblement positif. La quantité de ces électrons secondaires ne
dépend que de I'angle d’incidence du faisceau : plus le faisceau est rasant, plus le volume excité est
grand, et donc plus la production de ces électrons est importante. Cela a pour conséquence |'effet de
contraste topographique : les pentes bien orientées par rapport au détecteur paraissent plus
lumineuses alors que celles qui envoient leurs électrons secondaires du c6té opposé a celui du
détecteur paraissent sombres. En revanche, les électrons rétro diffusés proviennent d’'un volume
plus important : les électrons primaires traversent plusieurs couches atomiques avant de rebondir.
Cette fois, la nature chimique du matériau influence leur nombre : plus I'atome est lourd, plus grand
est son nombre de charges et plus difficile est I'absorption de I'électron. Le contraste résultant est
donc de nature chimique.

Intérét du MEB environnemental :

Si un échantillon est peu conducteur, des électrons s’accumulent sur la surface et ne sont pas
évacués ; cela provoque une surbrillance qui géne I'observation. On dit alors que I’échantillon charge.
Dans le cas de nos échantillons de sulfate de baryum, la présence de nitrate de sodium dans la
matrice entraine ce phénomene de « charge ». Il peut étre alors intéressant de fonctionner avec un
vide partiel, c’est-a-dire une pression de quelques Pa a quelques milliers de Pa (contre 107 a 10™ Pa
en conditions habituelles), avec une intensité de faisceau moins forte. Les électrons accumulés sur
I’échantillon sont neutralisés par les charges positives de gaz (azote principalement) engendrées par
le faisceau incident. L'observation est alors possible par le détecteur d’électrons rétrodiffusés qui
reste fonctionnel dans ce mode de pression controlée, contrairement au détecteur d'électrons
secondaires. Depuis les années 1980, le microscope environnemental connu aussi par I'acronyme
ESEM (Environmental Scanning Electron Microscope) est caractérisé par un vide de la chambre de
plusieurs kiloPascals, ce qui permet |'observation d'échantillons hydratés et d’échantillons sans
métallisation. Un MEB environnemental a été utilisé pour observer nos échantillons.

Photo d’un MEB environnemental
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ANNEXE 9 : Bilans de matiere pour les expériences étudiant l'influence de la concentration en sulfate de
baryum [BaS04] - Exemple pour [BaS04]=5,00 g/L

Masses molaires:

[BaSO,] est fixée :1;2;2,5;3;4;4,49;5g.L" selon les

expériences.

Ba 137,33 g/mol
Ba(NOs), 261,338 g/mol
s0,” 96 g/mol
BasO, 233,392 g/mol
Na,S0, 142,04 g/mol
Sr(NO3), 211,628 g/mol
Sr 87,62 g/mol
NaNO; 84,995 g/mol
Effluent
Salinité NaNO; 42,5 g/L
[sr*'] 1,00.107 g/L
[50,7] 10,7 g/L
[S0,”] 0,111 mol/L
[Na,SO,] 15,8 g/L
Débit 233,5 mL/min

Pompe HEIDOLPH 45 rpm
C)veffluent: 14:0 L/h

- . BaSO " ,
Réactif ntrate de baryum vou:[Ba ], = B8O 502 | _ k.||
[Ba*] 44,58 g/L M yu0,
[Ba™] 0,325 mol/L
. SO .0
[Ba(N03)2] 8418 g/l- Et donc . [S‘()I ll.,.,'“_.,“, — l | J'x'-u.“." < yartie
Débit 16,5 mL/min Q. e
Pompe ISMATEC 42 rpm Et [ Ba™ l _ l/?cl“' J Qi
o Q): eacnlf
Qréactif= 1;0 I—/h
Réacteur (avant réaction)
[50,71/ [Ba™] 4,86 Quortie = 15 L/h
Ts;:s:g‘ie 10 min Réacteur (en sortie)
[Ba®'] 594 n [BaSO,] 5,00 g/L
’ & [S0.7] 8,27.10° mol/L
[Ba™] 2,14.10™ mol/L
[SO.”] 10,00 g/L
[S0,%] 1,04.10" mol/L
v 2,5 L

N =300 rpm




ANNEXE 10 : Analyse granulométrique - Influence de la concentration
en sulfate de baryum Cc

f, (%)

16

14

12

10

Agglomérats a t = 120min

0,01 0,1 1 10
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—e—Cc=1g/L
—=—Cc=2g/L
—+—Cc=2,5g/L
—<—Cc=3 g/L
—*—Cc=4 g/L
—o—Cc=4,49g/L

—+—Cc=5g/L

100 1000

—o—Cc=1g/L
—=—Cc=2g/L
—a—Cc=2,5g/L
——Cc=3g/L
—x—Cc=4 g/L
—o—Cc=4,49 g/L

—+—Cc=5g/L

100 1000



ANNEXE 11: Photos MEB environnemental - Influence de
concentration en sulfate de baryum Cc

: ‘ C=1,00g.lL"

[SO4" Jsortie= 0,0165 mol.L™

C=2,50g.lL"

[SO4” )sortie= 0,0414 mol.L™

..’,‘\.
s
A

X .«‘ Echantillon métallisé au carbone

Méme échelle pour toutes les photos
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ANNEXE 12 : Calcul des facteurs de forme volumiques ¢v - Influence de
la concentration en sulfate de baryum de Cc

La formule du facteur de forme volumique est la suivante :

Vv

W

Ou:
L est la longueur caractéristique de la particule en m (ou um) ;
V est le volume de la particule en m* (ou pm®).

e C=1,00g.L"

4

e )
/

I I b//a >
f ______________________________________ _4/:—"—————

[=20,71 um ; e=3,53 um;
a=2,59 um; f=4,70 um ;
b=2,59 um ; g=3,76 um ;
c=4,71 um ; L=29,41 um.
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Le volume V, se calcule en considérant une pyramide a base rectangle, tandis que le calcul du volume
V, s’effectue en considérant une pyramide a base triangulaire.

On obtient :

V\=52,65 um?

V,=4,58 pm?*

Donc le volume total : V=V,+2V,=61,81 um3_

D’ou:

e C=2,50g.lL"

La forme qui représente au mieux les particules est la suivante :

L
L=7,94 um ; a=1,18 um ; b=3,53 um et c=4,41 um.

Le volume se calcule en considérant 2 pyramides a base triangulaire (triangle dont les c6tés sont de
longueurs a, b et c) et de hauteur L/2. On obtient : V=46,21 um3.

D’ou : g, =— = 0,092:



La forme de la particule est assimilée a une ellipse.

Avec a=0,215 um ; b=c=0,163 um et L=2a=0,430 um.

La formule du volume dans le cas d’une ellipse est :

V=ﬂzz-abc
3
D’ou:

|mm T s = 1
1 1
! —r-abc :
E¢V= =030

1

e Tableau récapitulatif des facteurs de forme volumiques utilisés

Le tableau ci-dessous rassemble les valeurs de ¢y utilisées en fonction de la concentration en solide
Cc mise en ceuvre. Pour rappel, le ratio molaire sulfate/baryum R est constant et égal a 4,86 pour
I’ensemble de ces expériences.

Concentratlon_len solide C. 1 2 2.5 3 4 4,49 5
(g.L1)
Dy (:20%) 0,00243 | 0,0920 0,0920 | 0,175 | 0,300 | 0,300 | 0,300
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ANNEXE 13: Analyse granulométrique - Influence du ratio molaire
sulfate/baryum R

Agglomérats a t=120min

0,01 0,1 1 10 100 1000
L(kum)

16 - Cristaux élémentaires a t=120min

0,01 0,1 1 10 100 1000
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ANNEXE 14: Photos MEB environnemental - Influence du ratio
molaire sulfate/baryum R

R=1

[SO4% Jsortic trés faible <0,0192 mol.L™

R=2

[SO4% Jsortie=0,0192 mol.L™
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Méme échelle pour toutes les photos

R=4,86
[SO4* Jsortie=0,0742 mol.L™
Echantillon métallisé au carbone

Les taches noires sont dues aux traces de nitrate de
sodium lorsque I’échantillon est mal rincé.

(Méme photo que pour C.=4,49 g.L™ en Annexe 11 :
expérience de référence)

R=7
[SO4" sortie=0,115 mol.L™

Echantillon métallisé au carbone
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ANNEXE 15 : Calcul des facteurs de forme volumiques ¢v - Influence du
ratio molaire sulfate/baryum R

La formule du facteur de forme volumique est la suivante :

Vv

W

Ou:
L est la longueur caractéristique de la particule en m (ou um) ;
V est le volume de la particule en m* (ou pm®).

e R=1

Approximation d’'une forme ellipsoide scaléene :

.01\
~10\

Avec a=11,54 um ; b=4,94 um ; c=4,3 um et la longueur caractéristique L=2a=23,08 um.
’ H 4
La formule du volume dans le cas d’une ellipse est : V = — 7 - abc
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L’application numérique donne V=1026,81 pm®.

D’ou :

| ¢, ==——=0,084 |
1 1

La forme choisie qui représente au mieux les particules est la suivante :

\ L

S

Avec a=30,35 um ; b=15,29 um ; ¢=20 um ; e=2,35 um et L=a=30,35 um.

Le volume V se calcule en considérant une pyramide a base rectangulaire, donc en multipliant 'aire
du triangle (de cotés de longueurs a, b et ¢) par la longueur e.

On obtient : V=268,5 um>.

D’ou :



La forme des particules est approximée par une ellipse afin de prendre en compte |'épaisseur de la
particule qui n’apparait pas sur les photos (comme pour le cas R=1).

L=2a

4
La formule du volume dans le cas d’une ellipse est : V = — 7 -abc

4
—r-abc
D’ou la formule du facteur de forme volumique : ¢, = E

Le calcul est effectué pour différentes particules. On obtient alors une valeur moyenne de ¢y.

ov 0,18 | 0,11 | 0,18 | 0,23

a (um) 1,41 1,53 1,29 | 1,59
b=c(um) | 0,82 | 0,71 | 0,76 | 1,06
L=2a (um) | 2,82 3,05 | 2,58 | 3,18

D’ou :



e Tableau récapitulatif des facteurs de forme volumiques utilisés

Le tableau ci-dessous rassemble les valeurs de ¢y utilisées en fonction du ratio molaire
sulfate/baryum mis en ceuvre. Pour rappel, la concentration en sulfate de baryum est constante et
égale 3 4,49 g.L”" pour I'ensemble de ces expériences.

Ratio Molaire
R

Dy (+20%) 0,0840 | 9,60.10° | 0,175 | 0,300 | 0,300

1 2 3 4,86 7
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ANNEXE 16: Analyse granulométrique - Influence du temps de
passage a concentration en sulfate de baryum constante C¢=1,00 g.L!

. Agglomérats a t=120min

——1=4,25 min
=10 min
—%—1=20 min

1,5 - 1 —#—1=40 min

0,01 0,1 1 10 100 1000

——1=4,25 min
=10 min
—%—1=20 min

—#—1=40 min

0,01 0,1 1 10 100 1000
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ANNEXE 17 : Photos MEB environnemental - Influence du temps de passage a concentration en sulfate de
baryum constante Cc=1,00 g.L1

Méme échelle pour toutes les photos

7=4,25 min

=10 min =20 min =40 min




ANNEXE 18: Programme simulant le procédé de coprécipitation en
réacteur continu classique

/IMODELISATION EN REACTEUR CONTINU CLASSIQUE : MSMPR

//****************************************************************************

clear
global phi_v phi_s D Mc rho_c murho Ps Npda V L K L43;

/lappel des différentes fonctions
exec ('O:\Personnel\modélisation MSCPR\programme réacteur décanteur\interval_echelle_log.sce',-1)
exec ('O:\Personnel\modélisation MSCPR\programme réacteur décanteur\trapeze.sce',-1)

/[Parameétres généraux

phi_v=0.032;

phi_s=0.7376;

D=0.94e-9;

Mc=0.23339;

rho_c=4500;

mu=0.9¢e-3;

rho=1000;

Ps=1.10e-4;

Np=1.5;

da=76e-3; // diametre du mobile d'agitation
V=2.5e-3; // volume de la partie réacteur

/[Paramétres ajustables

tau=[1:100:2700]; /len seconde, on fait varier le temps de passage dans cette simulation
CSO4out=0.0165; /len mol/L en sortie apres mélange et réaction : concentration de référence
N=300/60; llens™

Cc=1; /len kg/m? - concentration solide dans le réacteur

/IConstante d'adsorption

k=1e5; /lconstante d'adsorption déterminée dans la these de Pacary

[Ivecteur paramétre pour les figures
if length(tau)>1,
var=tau(’);
elseif length(N)>1,
var=N(’);
elseif length(CSO4out)>1,
var=CSO4out(’);
end;

/Ipréallocations
rN=zeros(length(var),1);
G=zeros(length(var),1);
psi=zeros(length(var),1);

274



mO=zeros(length(var),1);
ml=zeros(length(var),1);
m2=zeros(length(var),1);
m3=zeros(length(var),1);
m4=zeros(length(var),1);
mb5=zeros(length(var),1);
TSTE_eg=zeros(length(var),1);
TsTE=zeros(length(var),1);
L10=zeros(length(var),1);
L43=zeros(length(var),1);
CVn=zeros(length(var),1);
CVm=zeros(length(var),1);

/[calcul du vecteur taille
L=interval_echelle_log(-9,200,-3);
/Iparametre du milieu : nombre de points dans chaque décade

[lcorrélation semi-empirique d’adsorption avec saturation de surface pour calculer la constante K
K=7.83e28%exp(-14.30/(1+1.40e4*CSO40ut’2.83));

rr=1;
compteur=1;
for i=1:length(tau),
for j=1:length(N),
for m=1:length(CSO4out),

/lcalcul de kd(L)

de=(6*phi_v/%pi)"(1/3).*L();

eps=Np*N(j)"3*da"5/V;
kd=2+0.52*(de(:).(4/3)*rho*eps™(1/3)/mu).~(0.52)*(mu/(rho*D))"0.33;
kd=kd(:)*D./de(’);

/lcalcul de la vitesse de croissance
G(rr)=(Cc/(6*phi_v*rho_c*K*tau(i)"4))"(1/4.5643);

/Icalcul de la vitesse de nucléation
rN(rr)=1.0232e23*G(rr)"1.5643;

/lcalcul de la distribution de taille

for m=1:length(L),
psi(m)=(rN(rr)/G(rr))*exp(-L(m)/(G(rr)*tau(i)));

end;

/Icalcul des moments
f1=L().*psi();
f2=(L())."2).*psi(’);
f3=(L())."3). *psi(’);
fA=(L()).").*psi(’);
f5=(L(0)."5).*psi(’);
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mO(rr)=trapeze(L,psi,length(psi));
m1(rr)=trapeze(L,f1,length(fl));
m2(rr)=trapeze(L,f2,length(f2));
m3(rr)=trapeze(L,f3,length(f3));
m4(rr)=trapeze(L,f4,length(f4));
mb5(rr)=trapeze(L,f5,length(f5));

/[calcul de la taille moyenne, de la vitesse moyenne et des coef de variance en nombre et en masse
L10(rr)=m1(rr)/mO(rr);

L43(rr)=md4(rr)/m3(rr);

CVn(rr)=sqrt(m2(rr)*mOo(rr)/(m1(rr))"2-1);

CcvVm(rr)=sqrt(m5(rr)*m3(rr)/(m4(rr))2-1);

/lcalcul du FD

integl=zeros(length(L),1);

integ2=zeros(length(L),1);

for p=1:length(L),
integ1(p)=L(p)"2/(1+(3*phi_v*k*G(rr))/(phi_s*kd(p)));
if p>1,

integ2(p-1)=trapeze(L,integl,p)*psi(p);

end,;

end;

/Isi I'équilibre d'adsorption n'est pas atteint
TSTE(rr)=1/(1+((3*phi_v*k)*trapeze(L,integ2,length(integ2))));

/Isi I'adsorption est a I'équilibre
TSTE_eq(rr)=1/(1+(k*phi_v*m3(rr)));
rr=rr+1
end;
end;
end;

if length(tau)>1,
legende="Temps de passage (en s)';
elseif length(N)>1,
legende="Vitesse d"agitation (en tr/min)’;
/lconversion de N en tr/min
var(:)=var(:)*60/(2*%pi);
elseif length(CSO4out)>1,
legende="Concentration de sulfate de sortie (en mol/L)'
end;

/[Tracé des différentes figures
figure(1);

fl=gcf;

clf();

plot(var,L43,'r--);
xlabel(legende);

ylabel('Taille moyenne L43 (m)");
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figure(2);
f2=qcf;

clf();

plot(var, TsTE,'¢',var,TSTE_eq,'m");
xlabel(legende);

ylabel(T/T_EY);

legend(['T/T_E réel',/'T/T_E a équilibre'],2);

figure(3);

f3=qcf;

clf();

//définition vecteur colonne contenant que des 1 pour calcul FD
un=ones(length(TsTE),1)
plot(var,un./TSTE(:),'b-',var,un./TSTE_eq(:), cya-.";
xlabel(legende);

ylabel(FD’);

legend(['FD réel','FD a équilibre],2);

figure(4);

fA=gcf;

clf();

Sr_out=TsTE*1e-4;

plot(var,Sr_out,’b-";

xlabel(legende);

ylabel('Concentration de strontium en sortie (mol/L)";

figure(5);

f5=gcf;

clf();

plot(var,rN,r-7;

xlabel(legende);

ylabel('Vitesse de nucléation (nucléi/m?/s)";

figure(6);

f6=gcf;

clf();

plot(var,G,’b-);

xlabel(legende);

ylabel('Vitesse de croissance (m/s)");
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ANNEXE 19: Détermination des facteurs de forme volumique et
surfacique utilisés pour les simulations en réacteur continu classique

Les clichés MEB montrent que pour les expériences réalisées a faible concentration en solide Cc=1

g.L?, les cristaux sont trés allongés. Pour calculer les facteurs de forme volumique et surfacique, on

a
L (plus grande
dimension)
2

Schéma de la forme des cristaux

considére la forme suivante :

Photo MEB des cristaux obtenus en réacteur continu classique pour Cc=1g.L-
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Aire de la base (losange) : a’-sin@
Volume total du cristal : V =a® -b-sin @

Surface totale du cristal : S =2a%-sinf+4a-b

Taille du cristal : L= \/4-a2 -C052§+b2

b
Posons le rapport de longueur caractéristique : = —
a

L
\/4~coszg+ﬁ2

D'ou: a=

p-sinf
3/2
(4~coszz+ﬂ2j

-sin@
Donc le facteur de forme volumique s’exprime : @, = == s T
L 2 0 2
4-cos 2 +

De méme, la surface totale du cristal s’exprime en fonction de f3 :

3 2-sin6?+4-,6"|_2

Le volume s’exprime en fonctionde B: V =a*- #-sin@ = AL

S=(2-sing+4-p)-a )
4-c032§+,[)’2

S 2-sinf+4-
Donc le facteur de forme surfacique est donné par: @, = ? = —Hﬂ
4.cos’ E+ﬂ2

Application numérique d’apres la mesure des cristaux a partir des clichés MEB :

a=21,25 um ; b=7,5 um et 6=40°C

Donc:
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ANNEXE 20 : Programme simulant le procédé de coprécipitation en
réacteur/décanteur continu

/IMODELISATION EN REACTEUR DECANTEUR CONTINU : MSCPR

//****************************************************************************

clear
global phi_v phi_s D Mc rho_c murho Ps Npda V L K L43;

/lappel des différentes fonctions
exec ('O:\Personnel\modélisation MSCPR\programme réacteur décanteur\interval_echelle_log.sce',-1)
exec ('O:\Personnel\modélisation MSCPR\programme réacteur décanteur\trapeze.sce',-1)

//[Parameétres généraux

phi_v=0.3;

phi_s=2.20;

D=0.94e-9;

Mc=0.23339;

rho_c=4500;

mu=0.9¢e-3;

rho=1000;

Ps=1.10e-4;

/INombre de puissance : Np=0.65 pour le réacteur/décanteur d'apres les Techniques de I'ingénieur (article
agitation-mélange)

Np=0.65;

da=110e-3; // diamétre du mobile d'agitation
V=2.86e-3; // volume de la partie réacteur

/IParameétres ajustables

tau=[1:100:7200]; /len seconde, on fait varier le temps de passage dans cette simulation
CSO4out=0.0742; /len mol/L en sortie apres mélange et réaction : concentration de référence
N=75/60; llens™

lambda=5.5854e-6*tau"2-2.8532e-2*tau+4.6167¢e1; //corrélation pour estimer lambda en fonction de tau
Cc=lambda*4.49; /len kg/m3 - concentration solide dans le réacteur

/IConstante d'adsorption

k=1e5; /lconstante d'adsorption déterminée a partir de la thése de Pacary et de la distribution

de taille expérimentale

/Ivecteur parametre pour les figures
if length(tau)>1,
var=tau(:);
elseif length(N)>1,
var=N(’);
elseif length(CSO4out)>1,
var=CSO4out());
end;
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/Ipréallocations
rN=zeros(length(var),1);
G=zeros(length(var),1);
psi=zeros(length(var),1);
mO=zeros(length(var),1);
ml=zeros(length(var),1);
m2=zeros(length(var),1);
m3=zeros(length(var),1);
m4=zeros(length(var),1);
mb5=zeros(length(var),1);
TSTE_eq=zeros(length(var),1);
TsTE=zeros(length(var),1);
L10=zeros(length(var),1);
L43=zeros(length(var),1);
CVn=zeros(length(var),1);
CVm=zeros(length(var),1);

/[calcul du vecteur taille
L=interval_echelle_log(-9,200,-3);
/Iparametre du milieu : nombre de points dans chaque décade

/lcorrélation empirique pour calculer la constante K
K=-1.9978e37*CSO4out"2+2.425e36*CSO4out-5.3808e34;

rr=1;
compteur=1,
for i=1:length(tau),
for j=1:length(N),
for m=1:length(CSO4out),

/[calcul de kd(L)

de=(6*phi_v/%pi)(1/3).*L(:);

eps=Np*N(j)"3*da"5/V;
kd=2+0.52*(de(:).~(4/3)*rho*eps”(1/3)/mu).~(0.52)*(mu/(rho*D))"0.33;
kd=kd(:)*D./de(’);

/Icalcul de la vitesse de croissance
G(rr)=(Cc(i)/(6*phi_v*rho_c*K*(lambda(i)*tau(i))"4))(1/4.976);

/lcalcul de la vitesse de nucléation
rN(rr)=1.26e34*G(rr)"1.976;

/Icalcul de la distribution de taille

for m=1:length(L),
psi(M)=(rN(rr)/G(rr))*exp(-L(m)/(G(rr)*lambda(i)*tau(i)));

end;

[/Icalcul des moments
f1=L().*psi(’);
f2=(L(:)."2).*psi(’);
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f3=(L(:).*3).*psi(’);
fa=(L().~). *psi();
5=(L()."5).*psi();

mO(rr)=trapeze(L,psi,length(psi));
m2(rr)=trapeze(L,f1,length(fl));
m2(rr)=trapeze(L,f2,length(f2));
m3(rr)=trapeze(L,f3,length(f3));
m4(rr)=trapeze(L,f4,length(f4));
m5(rr)=trapeze(L,f5,length(f5));

/[calcul de la taille moyenne, de la vitesse moyenne et des coef
//de variance en nombre et en masse

L10(rr)=m1(rr)/mO(rr);

L43(rr)=md4(rr)/m3(rr);
CVn(rr)=sqrt(m2(rr)*mo(rr)/(m1(rr))"2-1);
Ccvm(rr)=sqrt(m5(rr)*m3(rr)/(m4(rr))"2-1);

/[calcul du FD

integl=zeros(length(L),1);

integ2=zeros(length(L),1);

for p=1:length(L),
integl(p)=L(p)"2/(1+(3*phi_v*k*G(rr))/(phi_s*kd(p)));
if p>1,

integ2(p-1)=trapeze(L,integl,p)*psi(p);

end;

end;

/Isi I'équilibre d'adsorption n'est pas atteint
TSTE(rr)=1/(1+((3*phi_v*Kk)/lambda(i)*trapeze(L,integ2,length(integ2))));

/Isi I'adsorption est a I'équilibre
TsTE_eq(rr)=1/(1+(k*phi_v*m3(rr)/lambda(i)));
rr=rr+1
end;
end;
end;

if length(tau)>1,
legende="Temps de passage (en s)';
elseif length(N)>1,
legende="Vitesse d"agitation (en tr/min)";
/lconversion de N en tr/min
var(:)=var(:)*60/(2*%pi);
elseif length(lambda)>1,
legende="Parametre de séparation solide-liquide'
elseif length(CSO4out)>1,
legende="Concentration de sulfate de sortie (en mol/L)'
end;
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/[Tracé des différentes figures
figure(1);

fl=qcf;

clf();

plot(var,L43,'r--");
xlabel(legende);

ylabel('Taille moyenne L43 (m)");

figure(2);

f2=qcf;

clf();

plot(var,TSTE, ¢',var,TSTE_eq, m");
xlabel(legende);

ylabel(T/T_EY);

legend(['T/T_E réel',) T/T_E a équilibre',2);

figure(3);

f3=gcf;

clf();

//définition vecteur colonne contenant que des 1 pour calcul FD
un=ones(length(TsTE),1)
plot(var,un./TSTE(:),'b-"var,un./TSTE_eq(:), cya-.);
xlabel(legende);

ylabel(FD’);

legend(['FD réel','FD a équilibre,2);

figure(4);

fA=qcf;

clf();

Sr_out=TsTE*1e-4;

plot(var,Sr_out,’b-";

xlabel(legende);

ylabel(‘Concentration de strontium en sortie (mol/L)");

figure(5);

f5=qcf;

clf();

plot(var,rN,r-7;

xlabel(legende);

ylabel('Vitesse de nucléation (nucléi/m?/s)";

figure(6);

f6=qcf;

clf();

plot(var,G,’b-);

xlabel(legende);

ylabel('Vitesse de croissance (m/s)");
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ANNEXE 21: Détermination des facteurs de forme volumique et
surfacique utilisés pour les simulations en réacteur/décanteur
continu

Photo MEB des cristaux obtenus en réacteur/décanteur continu dans les conditions de référence,
simulant le procédé industriel de La Hague

La forme de la particule est assimilée a une ellipse.

Avec a=0,215 um ; b=c=0,163 um et L=2a=0,430 um.

La formule du volume dans le cas d’une ellipse est :

V=ﬂzr-abc
3

La formule de la surface dans le cas d’une ellipse est approximée par la formule de Knud Thomsen
(avec une erreur inférieure a 1,061 %) :

af-b?+af-c?+b?.c’ Y
S~4r avec p=1,6075
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ANNEXE 22: Dimensions

dispositif d’agitation

H2 =110 mm
H1 =130 mm

HO =150 mm

H5 =35 mm

réacteur/décanteur continu et

7Of';

—
DO zl 150 mm

Schéma et dimensions du réacteur/décanteur continu

v3

500 mm

$33mm

Schéma et dimensions du dispositif d’agitation
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ANNEXE 23 : Principe de fonctionnement du Turbiscan

Le Turbiscan permet de caractériser la turbidité d’'un milieu par mesure de la transmission, exprimée
en %.

Le principe de fonctionnement du Turbiscan repose sur :

- I’émission d’un rayon lumineux incident par une source lumineuse a travers un tube en verre
contenant la suspension a analyser ;
- la mesure du rayon lumineux diffracté par I’échantillon ayant traversé le tube.
Les fréquences différentes entre la lumiere incidente (ly) et la lumiére récupérée (lp) permettent de
déterminer la lumiére réfractée par I’échantillon (Ig), exprimée en % de lumiere émise.

TUBE

/ > > Détecteur

BESS

- |
La transmission T se calcule en % par le rapport T =—2x100.
0

Ainsi, pour de I'eau tout a fait limpide, la transmission avoisinera 90%. Pour une boue opaque, elle
tendra vers 0%. Concernant nos essais expérimentaux, la transmission de I'eau pure (eau MilliQ) est
de 90% alors qu’une solution de NaNO; 0,5M présente une transmission de 85%.

Une mesure de la transmission a une hauteur donnée peut étre effectuée (position fixe). Cela permet
de caractériser la turbidité du milieu.

L’appareil peut également réaliser un balayage sur toute la hauteur du tube (scan). Cela permet de
mesurer la transmission par intervalles de 40 um, et d’établir un graphique donnant la transmission
en fonction de la hauteur de tube considérée. Une série de mesures successives peut étre
programmée, afin d’obtenir une série de courbes de transmission sur un méme graphique et
d’intégrer par rapport au facteur temps. La variation de ces courbes permet ensuite de déduire la
cinétique de sédimentation d’un échantillon.
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ANNEXE 24 : Mesure du potentiel Zéta

Le potentiel Zéta (potentiel £) représente la charge électrique qu'une particule acquiert grace aux
ions qui I'entourent quand elle est en solution. Il dépend des charges en surface (et donc du pH),
mais aussi de la concentration en ions dans le milieu. Il est défini comme étant le potentiel électrique
mesuré au « plan de cisaillement », entre les couches d’hydratation structurées a la surface des
particules et le milieu dans lequel elles sont dispersées, c’est-a-dire la zone au-dela de laquelle les
molécules d’eau ne sont plus entrainées conjointement au déplacement d’une particule. La notion de
potentiel Zéta est illustrée sur la figure suivante.

SHEAR PLANE

STERN LAYER

ABSORBED LAYER
POTENTIAL-DETERMINING
LAYER

Potentiel ¢

POTENTIAL —»

DISTANCE —

Couches d’hydratation a proximité d’une surface chargée et notion de potentiel §

L'appareil utilisé pour mesurer le potentiel £ d’une solution est un Zetasizer Nano ZS fabriqué par
Malvern Instruments. Le principe de mesure consiste a imposer une tension aux bornes de la cellule
de mesure contenant un certain volume de fluide, ce qui va induire un mouvement des particules.

Par une méthode de diffusion dynamique de la lumiére, le mouvement de ces particules est alors
analysé. On peut ainsi en déduire leur charge au « plan de cisaillement », c’est-a-dire la valeur du
potentiel C.
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De fagcon générale, la diffusion dynamique de la lumiére (DLS) est une technique d’analyse
spectroscopique non destructive permettant d’accéder a la taille de particules en suspension dans un
liguide. Lorsque la lumiére d'un laser atteint des petites particules dans une microcuvette (cellule de
mesure), la lumiere diffuse dans toutes les directions. Ce phénomeéne est principalement de la
diffusion de Rayleigh, diffusion élastique ou les particules sont plus petites que la longueur d'onde
considérée. On peut mesurer l'intensité de la lumiére diffusée par les particules a un angle fixe (90°
typiqguement) au cours du temps. Cette dépendance par rapport au temps vient du fait que les
particules dans un liquide sont soumises au mouvement Brownien a cause de |'agitation thermique.
La distance entre diffuseurs (concentration locale) change ainsi sans cesse. Il en résulte des
interférences, et l'intensité totale mesurée contient des informations sur la vitesse de mouvement
des particules : l'intensité diffusée par des grosses particules (moins mobiles) varie moins vite au
cours du temps que pour des petites particules. A partir de ces fluctuations d’intensité, la distribution
de taille des particules peut étre déduite.

Le Zetasizer permet ces deux types de mesure : distribution de taille des particules et potentiel C.
Une photo de I'appareil est présentée ci-dessous, ainsi qu’une cellule de mesure. Les mesures de
potentiel { sont effectuées a température constante de 25°C. Plusieurs mesures successives sont
systématiquement effectuées afin de vérifier la reproductibilité des résultats obtenus. La longueur
d’onde de la lumiére laser utilisée (633 nm dans notre cas) est adaptée a des tailles de particules
comprises entre une dizaine de nanometres et une dizaine de microns.

Zetasizer (a gauche) et cellule de mesure (a droite)
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ANNEXE 25: Programme Scilab permettant une comparaison semi-
qualitative des différents procédés: fermé, continu classique et
réacteur/décanteur continu

/IMODELISATION DE LA SORPTION DU CESIUM PAR LE PPFeNi

/ hhkkkkkkhkhkkhkkhkkhkkhkhhhhhhkhkhkhkhkhkhkhkkhkkhkkhkkhkkhhkhhhhkhkhkhkhkhkhkhkhkhkhkhkhkkhkkhkhhhhhkhhhkhkhkhkhkkhhkhkhkihhkhkiiiikikx

clear
global K CA tad;

/[Paramétres généraux

K=1213; //constante de Langmuir déterminée pour STE3 100% en m*/kg

CA=0.5; /lconcentration en adsorbant PPFeNi dans le réacteur en g/L

CAO0=30; //concentration initiale de la suspension de PPFeNi type La Hague en g/L

tad=2; //constante de temps d'adsorption, déterminée avec la cinétique de sorption en minutes

/[Paramétres ajustables

t=[0:1:120]; //on fait varier le temps en minutes
lambda=20;

alpha=0.017;

[Ivecteur paramétre pour les figures

if length(t)>1,
var=t(’);

elseif length(lambda)>1,
var=lambda(’);

elseif length(alpha)>1,
var=alpha(:);

end;

/Ipréallocations
FDbatch=zeros(length(var),1);
FDcontinu=zeros(length(var),1);
FDmscpr=zeros(length(var),1);

rr=1;
compteur=1,
for i=1:length(t),
for j=1:length(lambda),

/[équation du facteur de décontamination en batch
FDbatch(rr)=(1+K*CA)/(1+K*CA*exp(-(1+K*CA)*t(i)./tad))

/[équation du facteur de décontamination en réacteur continu classique
/lon considere t=tau pour faire une comparaison qualitative des procédes

FDcontinu(rr)=(1+alpha).*(1+t(i)./tad*(1+alpha/(1+alpha) *K*CAQ))/(1+t(i)./tad)

289



/léquation du facteur de décontamination en réacteur/décanteur continu
FDmscpr(rr)=(1+alpha).*(1+t(i)./tad*lambda(j)*(1+alpha/(1 +alpha) *K*CAQ))/(1+lambda(j).*t(i)/tad)

rr=rr+1
end;
end;

if length(t)>1,
legende="Temps (en minutes) - Temps de passage (en minutes);
elseif length(lambda)>1,
legende="Paramétre de séparation solide-liquide (-)';
elseif length(alpha)>1,
legende="Alpha=02/Q1 (-)}
end;

/[Tracé des différentes figures

figure(1);

fl=qcf;

clf();
plot2d(var,[FDbatch(:),FDcontinu(:),FDmscpr(:)])
xlabel(legende);

ylabel(I'FD Césium (-)1);

figure(2);

f2=qcf;

clf();
plot(var,FDcontinu(:),r);
xlabel(legende);
ylabel('FD Continu (-)");

figure(3);

f3=qcf;

clf();

plot(var,FDmscpr(:),'c);
xlabel(legende);

ylabel('FD Réacteur/Décanteur’);
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ABSTRACT

In the nuclear industry, important volumes of liquid wastes have to be treated to reduce their contents
in radioactive contaminants. The coprecipitation is the method mostly applied to perform decontami-
nation of liquid wastes which cannot be concentrated by evaporation. Two operating modes are
typically used for an industrial scale treatment by coprecipitation: the continuous and the semi-batch
process. It was proved experimentally and theoretically that the semi-batch reactor ensures deconta-
mination efficiency much higher than the continuous stirred tank reactor. An innovative reactor with
an infinite recycling ratio is therefore designed to optimize the continuous treatment: the reactor/
classifier reaches the same efficiency decontamination as the semi-batch process and represents an
efficient device for the coprecipitation process intensification. Hereafter is presented this new
coprecipitation reactor and its experimental application to a concrete case of nuclear decontamination.
Modelling of this process is totally new: it validates experimental results and also presents theoretical
equations to predict decontamination efficiency.

© 2012 Elsevier Ltd. All rights reserved.

1. Introduction

A wide variety of radioactive liquids is produced by the nuclear
industry. Most of these effluents require treatment to reduce their
content of radioactive contaminants to levels authorised for
disposal. To treat these contaminated streams, different processes
can be used (Carley-Macauly et al., 1981) with degree of efficiency
depending to the characteristics of waste streams. The processes
using solid precipitates for the removal of radioactive elements
are the most versatile (IAEA, 1994) and can be divided into two
groups. When the solid precipitate is directly introduced in the
effluent, that is an adsorption process, and when it is formed
in situ, that is a coprecipitation process.

The coprecipitation treatment has been chosen for many years to
perform decontamination of liquid wastes which cannot be concen-
trated by evaporation. It is especially used in the reprocessing plant
of La Hague and in nuclear research centres of CEA (Commissariat a
I'Energie Atomique). Currently, it remains the most widely used
technique for two main reasons. First, the waste solutions present a
very complex composition and a high ionic strength making the use
of other methods (ion-exchange, membrane processes, electrodialy-
sis...) very uncertain. In these cases, only the coprecipitation process

* Corresponding author. Tel.: +33 466397407.
E-mail address: julie.flouret@cea.fr (J. Flouret).

0009-2509/$ - see front matter © 2012 Elsevier Ltd. All rights reserved.
doi:10.1016/j.ces.2012.01.051

allows to separate and recover with efficiency the radioactive
compounds from wastes before discharging. Second, the main
interest of coprecipitation is to perform a transfer of radioactive
contaminants from a liquid phase to a solid phase easily separable
and storable. This step is crucial in the management of nuclear
wastes. The coprecipitation is therefore a robust and inexpensive
process for the treatment of important volumes of low and inter-
mediate radioactive level liquid wastes. Industrially, this process is
easily implemented but usually needs a very large reactor volume.

In the industrial plants, significant quantities (2-20 g/L) of
barium sulfate are precipitated to decontaminate liquid nuclear
effluents containing radioactive strontium traces (isotope °°Sr).
Based on this industrial application, the experimental model
chosen for this study is the coprecipitation of strontium with
barium sulfate. This adsorbent is chosen because not only it is
used to perform strontium decontamination in the nuclear
industry, but it is also a compound deeply studied, often used
as a model substance for precipitation studies.

Two kinds of process are typically used for an industrial scale
treatment by coprecipitation:

- the continuous process where the effluent passes through a
series of stirred tank reactors in which reagents are
successively added,

- the semi-batch process where reagents are successively added
to a given volume of effluent.
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Pacary et al. (2008) developed a model to compare these
reactors under the same operating conditions and proved that
the best configuration to carry out the decontamination process is
the semi-batch stirred tank reactor. This coprecipitation model
was also validated with experiments (Pacary et al., 2010) and can
be used to predict the strontium decontamination factor of
nuclear waste solutions in a continuous stirred tank reactor
(CSTR). Furthermore, using a CSTR with recycling of sludge, it
was experimentally and theoretically proved that the decontami-
nation rate increases significantly when increasing the solid
concentration in the reactor (Pacary, 2008a). Based on this result,
an innovative reactor with an infinite recycling ratio is designed
to optimize the continuous process: it is a reactor/classifier or
MSCPR (Mixed Suspension Classified Product Removal) reactor
which is patent pending (Pacary et al., 2008b). This kind of reactor
was used by Pastor et al. (2008) in the case of the struvite
precipitation process to remove phosphorus from waste water.
In our study, the purpose of the reactor/classifier is to optimize
the coprecipitation continuous process by achieving the following
objectives: maximize the decontamination efficiency, minimize
the volume of sludge generated by the process, and reduce the
treatment cost by decreasing the installation size.

2. Experimental
2.1. Experimental set up

The pilot-scale reactor/classifier is presented in Fig. 1. The
apparatus of a total volume of 20 L is a multifunctional reactor
composed of two different zones:

- a perfectly mixed precipitation zone: the bottom part is a
stirred and baffled reactor where the effluent and the barium
nitrate solution are introduced,

- a classifier: the settling zone in the top of the reactor has a
larger diameter to perform the liquid-solid separation.

This innovative process is used for the first time to remove
radioactive strontium from liquid nuclear wastes. The effluent
containing sulfate ions and the barium nitrate solution are
injected in the reaction zone where strontium and barium
coprecipitate as sulfates. Indeed, the concentration of strontium
is extremely low, so it cannot independently precipitate as
strontium sulfate. On the contrary, during the precipitation of

Barium nitrate Effluent

solution

4 — Clear liquid

Classifier

Reactor

X Solid phase

v

Fig. 1. Schematic presentation of the reactor/classifier.

barium sulfate, strontium coprecipitates due to an adsorption
phenomenon on the surface of barium sulfate which is continu-
ously renewed by crystal growth (Pacary, 2008a).

The produced solid phase is returned into the reaction zone by
the classifier and goes out slowly from the reactor bottom with a
residence time much higher than the liquid phase. This creates
both a high concentration of solid phase in the reaction zone and
a high efficiency of decontamination.

2.2. Material and methods

Liquid nuclear effluents often contain a high concentration of
soluble salts (10-100 g/L), particularly sodium nitrate. Taking this
consideration into account, the experimental conditions can be fixed
and are similar to those used by Pacary et al. (2010) since the nuclear
application is exactly the same. The decontamination experiments
are carried out by mixing two different solutions: a simulated
effluent containing 0.5 mol/L of sodium nitrate, 0.1 mol/L of sodium
sulfate and 1.14 x 10~* mol/L of strontium nitrate (corresponding to
10 mg/L of Sr?* ions), and a reactive solution containing 0.29 mol/L
of barium nitrate. Barium nitrate, strontium nitrate, sodium sulfate
and sodium nitrate, all analytical grade (Prolabo, France), and
demineralised water are used to prepare the aqueous solutions.

The laboratory conditions simulate the industrial conditions of
the reprocessing plant of La Hague, regarding the residence time
and feed conditions. The same residence time is considered:
7=V/Q =10 min, where V is only the precipitation zone volume
(not the settling zone one) and Q is the total treatment flow rate.
The total treatment flow rate is Q=17 L/h, with an effluent flow
rate of 16 L/h and a reactive flow rate of 1 L/h. The solutions are
continuously added in the reactor at these flow rates such as the
non-stoichiometric ratio [SO3~]/[Ba%*] after mixing corresponds
to 4.9. Coprecipitation experiments are performed at room
temperature in the reactor/classifier stirred by a device composed
of two blade stages. The stirring speed is fixed to 75 rpm,
corresponding to a compromise between a good mix and a
satisfactory liquid-solid separation. Experiments are conducted
during a complete day (around twenty four hours) in order to
reach the continuous steady state. During the experiments,
samples of suspension are regularly taken from the reactor to
be analysed. A particle size analysis with a Malvern Mastersizer
2000 is realised to determine the particle size distribution of
aggregates and elementary crystals after 10 min of ultrasounds in
the analysis tank. The specific power input of the ultrasound
treatment is 35 W. For this particle size analysis, the samples are
neither filtered nor dried, but only diluted in a solution saturated
in barium sulfate with the same ionic strength as in the reactor/
classifier. A scanning electron microscopy (SEM, Leo 435Vpi) is
also realised to determine morphology of crystals and aggregates.
For the SEM analysis, the samples are filtered with a 0.2 pm pore
filter, washed and dried. Moreover, other samples of suspension
are directly filtered with a 0.2 pm pore filter and the residual
strontium concentration is measured in the filtrate by ICP-MS. An
analysis ICP-MS is also realised on samples without filtration step.

2.3. Results and discussion

2.3.1. Particle size distribution and morphology

Fig. 2 represents the particle size distribution measured with
and without ultrasounds. This graph indicates that the elemen-
tary particles are agglomerated in the reactor/classifier, since the
particle size analysis give different results with the ultrasound
treatment. The mean diameter Ly3 of the agglomerates is 13 um
whereas the elementary crystals present a mean diameter
L43=3 pm. The agglomeration in the reactor/classifier is strongly
favoured by the high ionic strength due to sodium nitrate and the
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Fig. 2. Particle size distribution of agglomerates and monocrystals.

Fig. 3. SEM image of precipitated particles in the reactor/classifier.

excess of sulfate ions. The mean size of both particles (agglom-
erate and crystal) does not vary a lot during experiment time:
agglomerates mean size varies between 12 and 14 pum, crystals
mean size oscillates between 2.5 and 4.5 pm.

The SEM image (Fig. 3) showing the crystals obtained during
experiments proves that the crystals form “loose agglomerate”.
This means that all monocrystals are in contact with the fluid and
can independently grow, as they would be free. Moreover, SEM
image and particle size analysis after the ultrasound treatment
demonstrate that there are no crystalline bridges between the
monocrystals.

2.3.2. Decontamination factor

The decontamination efficiency is quantified by the deconta-
mination factor (DF), which is the parameter commonly used in
the nuclear field. It is expressed by the expression below:

Te  [SP"]e
DF=—= [Sr2+]
where Tr and T are, respectively the inlet and outlet concentra-
tions of strontium in the clear liquid phase. In the nuclear

M

industry, a decontamination factor DF=100 is very satisfying
and generally intended.

The evolution of the decontamination factor (DF) with time is
presented in Fig. 4. Two different curves are obtained correspond-
ing to samples filtered or not. The strontium decontamination
factor reaches 275 after filtration step whereas it only reaches 50
when the samples are not filtered. This difference is due to the
presence of fines in the supernatant, hence a total strontium
concentration higher in the samples not filtered and worse
decontamination efficiency. The reactor/classifier ensures a good
liquid-solid separation, but not sufficient to maximize the
decontamination efficiency without filtration step. So, these
results between DF with or without filtration prove that the
filtration step is really crucial in the coprecipitation process and
has to be coupled with the reactor/classifier for an industrial
decontamination treatment.

2.3.3. Comparison with the continuous process without classification

In this part, the reactor/classifier (MSCPR) is compared with
the CSTR also called Mixed Suspension Mixed Product Removal
(MSMPR). The indices 1 and 2. respectively correspond to the
MSMPR and MSCPR reactors.

Table 1 compares the mean size of crystals and the BaSO,4 solid
concentration obtained experimentally in both reactors. Crystals
produced in the reactor/classifier are coarser than those obtained
in the continuous process without classification. In addition, the
final solid concentration in the MSCPR is 20 times higher than in
the MSMPR.

Fig. 5 compares the decontamination factor obtained at the
outlet of the MSMPR and MSCPR reactors after filtration of the
liquid phase. This graph shows that both continuous processes
present the same evolution of DF: a slow transient state is
observed before reaching a continuous steady state. Fig. 5 also
proves the interest of reactor/classifier to maximize the deconta-
mination efficiency of the coprecipitation process. Indeed, the
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Fig. 4. Comparison between decontamination factor with and without filtration as
a function of experimental time.

Table 1
Mean crystals size and solid concentration in the MSMPR and MSCPR at
steady state.

MSMPR MSCPR
Mean size of crystals Ls31=1.3 pm Ly32=3 pm
Maximal solid concentration Cci=5g/L Cc2=100g/L
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Fig. 5. Decontamination factor obtained with MSMPR and MSCPR running with
the same mean residence time values.

MSCPR reactor reaches decontamination efficiency around five
times higher than the MSMPR reactor. Here, we can also note that
in the continuous reactor/classifier, the maximal decontamination
factor DF=275 is the same as in the semi-batch stirred tank
reactor of Pacary (2008a).

3. Process modelling and discussion

The distribution of a trace ion between an aqueous solution
and a solid phase was first described by the geochemists (Doerner
and Hoskins, 1925; MclIntire, 1963) with the notion of partition-
ing coefficients, but these parameters are empirical and charac-
teristic to a specified system. Thermodynamic and kinetic models
were also proposed to describe the coprecipitation of radium with
barite (Zhu, 2004) and for other precipitate such as calcite (Curti,
1999). These models consider aqueous speciation and complexa-
tion, thermodynamics properties of solids and solids solutions,
but do not take into account the mechanisms of precipitation.
That is why Pacary et al. (2008) developed a new model of
coprecipitation by adsorption in two classic kinds of reactor: the
continuous stirred tank reactor and the semi-batch stirred tank
reactor. Using the same theoretical assumptions and concepts as
Pacary et al. (2008), the modelling of the reactor/classifier process
is totally new and will be presented in this chapter. Based on the
population balance, the theoretical expressions of particle size
distributions, mean sizes of crystals and solid concentrations will
be determined (see Section 3.1.). We will also demonstrate that
this innovative reactor can intensify the coprecipitation process
(see Section 3.2.). Finally, we will explain why the reactor/
classifier achieves a very high decontamination efficiency com-
pared to the classic MSMPR used today in the nuclear industry
(see Section 3.3.).

Fig. 6 presents the installation scheme of the reactor/classifier
with the different flow rates. The feed rate Q is divided into two
streams, the withdrawal rate of slurry q and the withdrawal rate
of clear liquid phase Q-gq. The quantity ¥s(L) is the population
density of the solid phase in and at the outlet of the reactor, in the
slurry. The reactor volume V (only the precipitation zone) is
linked to the mean residence time 7 by the following relation:
t=V/Q. Liquid-solid separation efficiency depends on the ratio 1
defined by 1=Q/q.

—Qq

——q. Ws(L)

Fig. 6. Installation scheme of the coprecipitation process with solid classification.
3.1. Particle size distribution

In all this work, the population balance are written assuming
that the reactor is a perfectly stirred tank functioning at steady
state, the agglomeration and the breakage are negligible (as noted
in Section 2.3.1, the agglomerates in this study are “loose”, which
means that all monocrystals are in contact with the fluid and can
independently grow as they would be free), the crystal growth
rate G does not depend on the size of particles L and the size of
nuclei is negligible compared to the particle size. Under these
assumptions, the population balance of the fraction sizing from L
to L+dL is:

rnVS(L)dL = d[GV ¥s(L)]+q¥s(LydL )

where ry is the nucleation rate and o(L) is the delta-function
of Dirac.

From balance Eq. (2) and knowing that all particles are
produced in the reactor by nucleation, the following differential
equation can be obtained:

d¥?s(L) | Ps) e iy
dL + e =ryo(L) with limiting condition

/ S wdL = ryci 3)
0

G

The solution of Eq. (3) is:
T L
¥ =T (- ¢ ) @

The solid concentration of suspension (in kg m~3) can be
calculated by the following expression:

_ e — o™ [T Bexp( - L
Cc=dvpc /0 L¥s(LydL = ¢y pc G/O L exp< )LGT) dL
T 1
= 6¢ypc ¢ (UGD)* (5)

where @y is the volumic shape factor and pc is the density of
particles. In addition, the mean crystal size can be obtained as the
ratio of fourth moment to third moment of the particle size
distribution (4).

The theoretical expressions of distributions, their mean sizes
and the solid concentrations obtained in the MSMPR and the
MSCPR are compared in Table 2, showing the influence of the
parameter A on the coprecipitation process. These expressions are
in good agreement with the experimental results regarding the
mean size of crystals and solid concentration (see Table 1).
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Table 2
Comparison of MSMPR and MSCPR solid properties.

MSMPR MSCPR

Particle Size Distribution Ys(l) = Mexp(— &)
Cc=6¢ypc 2 (GD)*
L4z =4Gt

Us(L) = Fexp(—5%)
Cc=6¢ypc 2(iGD)*
L43 =4)Gt

Solid Concentration
Mean size of crystals

3.2. Process intensification

In this section, we will show how the reactor/classifier can
sensibly decrease the volume of the precipitation zone, hence an
industrial installation much smaller than the installation using
MSMPR reactors. Here it is important to precise that this part is
totally independent from the experimental section (see Section 2.)
and does not consider the same conditions, particularly the same
residence time in both reactors.

In order to demonstrate the intensification capacity of the
MSCPR reactor, we will consider that the precipitation yield of
barium sulfate is the same in both reactors, which means that the
same amount of BaSO, is precipitated in each case. It is the
reasoning generally adopted to intensify a precipitation process.
In this case, the supersaturation is also equal in both reactors. The
precipitation kinetics are necessary for this demonstration. Unfor-
tunately, the nucleation and crystal growth kinetics of barium
sulfate in solutions containing high concentration of sodium
nitrate are not known. These studies are currently under way.
Nevertheless, we can take for the nucleation (primary hetero-
geneous nucleation mechanism) and crystal growth rates of
barium sulfate the following widely used expressions:

ry=kys" and G=kgs® 6)

where s is the supersaturation, ky, kg, n and g are kinetic constants.

As the supersaturation is supposed equal for both reactors, the
nucleation and growth rates ry and G are also identical since they
only depend on supersaturation. The ratio between the solid
concentrations in each reactor is given by Eq. (7). As previously
in Section 2.3.3,, the indices 1 and 2, respectively correspond to
the MSMPR and MSCPR reactors.

Cei (!

=) @
Hence:

71 , CC1)1/4

Tyt 8

T2 <Cc,2 @)

Since 7, =V;/Q and 1,=V,/Q, the following relation is
obtained:

1/4
h () o
Vs Cco2

The outlet flow of the solid phase is equal in the MSMPR and
the MSCPR, which gives Eq. (10):

QCc1=4qCcp (10)
As /. =Q/q, we have:
Cc2=4Ccp (11

Finally, substituting Eq. (11) into Eq. (9), the expression (12)
can be obtained:

Vi _ 3
V=7 (12)

This relation proves that the volume of the precipitation
zone can sensibly be reduced using a perfectly mixed tank with

classification: V;>»V,, because /. is very high. According to
Eq. (11), the liquid-solid separation ratio /4 can be estimated in
our working conditions using the experimental results of solid
concentration (see Table 1) in each kind of reactor: a value of
2 =20 is thus obtained. So, the reactor volume can be reduced
by a factor 10. The reactor/classifier is therefore a very efficient
device for coprecipitation process intensification in nuclear
industry. Indeed, for the same barium sulfate precipitation yield
as in the MSMPR, the MSCPR can appreciably decrease the
industrial installation size.

In addition, it can generally be noted that the MSCPR can
successfully be used for the intensification of many precipitation
processes in the environmental protection and other purification
industrial activities (Plasari and Muhr, 2007).

3.3. Decontamination efficiency

3.3.1. Theoretical expression of the decontamination factor in
MSCPR

During the crystallization of barium sulfate, strontium ions are
adsorbed on the surface of BaSO, crystals, which is continuously
renewed due to the formation of new BaSO,4 crystal layers by
crystal growth. The kinetics of adsorption is generally in competi-
tion with mass transfer; consequently, a gradient of tracer
concentration at the liquid-solid interface exists. Crystals are
surrounded by a boundary layer as illustrated by Fig. 7.

As a first approximation, in the mathematical treatment below
we will use an average mass transfer coefficient not depending on
crystal size ky. In addition, we will suppose that the tracer
concentration in the solid phase Tc is in equilibrium with the
tracer concentration in the liquid phase in contact with the solid
phase Ts. This assumption has been verified by Pacary et al. (2008)
in equilibrium:

Tc =kTs (13)

where Tc is expressed in mol per m> of the solid phase, Ts is
expressed in mol per m? of the liquid phase, while k is the overall
non-dimensional equilibrium constant equal to:

P 1/3
k=K1, (NA WC) (14)
C

Bulk

Ts

._‘}
!
w
—
oo
—_—

4—————— Mass transfer

>

Boundary layer

Fig. 7. Schematic illustration of the boundary layer at the liquid-solid interface.
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In formula (14), k' is the Langmuir equilibrium constant
(in mol per m? of the crystal surface area), 7 - the crystal surface
tortuosity, N4 — Avogadro number, pc and M¢ - the density and
molar mass of barium sulfate.

The material balance of strontium ions for a BaSO4 particle can
be expressed as follows:

Tedve = kgpsl*(T—Ts)dt (15)

The volume of the particle is given by: ve=¢,L% so by
derivation of this relation with respect to time, Eq. (16) is
obtained:
dvc _ 2 dL _ 2 _ dL
q& =3¢yL ar =3¢yL°G because G= ar (16)

Substituting Eqgs. (13) and (16) into Eq. (15) gives the expression
of the concentration of the trace element at the crystal surface:

1
Ts=+——5+—~+—T 17
5= T434,KC/kehs an
The number of moles of the tracer in a crystal is:
nr = GyL3Tc = Gy L3KT (18)

The quantity of strontium coprecipitated as sulfate with
barium sulfate can be expressed by the global material balance:

QTe-T)=q /O np(L)¥(dL (19)

Substituting Eq. (18) into Eq. (19), the following expression is
obtained:

QTe=T)=aiykTs |~ 1wl (20)

The particle size distribution function ¥(L) can be replaced by
its expression (4) giving after integration:

QTe=T) = 64y kTs & (1G0)* @1

As A= %_ the following expression is obtained:
Te—T = 6¢, kTsTn(AG)3 T4 (22)

Substituting Eq. (17) into Eq. (22), the decontamination factor
in the reactor/classifier can finally be expressed by:
T 6k, NG 23T

DF=-f =1+

T T+ 3¢y kG /kadhs (23)

3.3.2. Comparison of the decontamination factor for MSMPR and
MSCPR

With the same assumptions, the expression of the decontami-
nation factor DF in the continuous perfectly mixed reactor can be
determined and compared to the expression (23) in Table 3. These
expressions will be used to compare the decontamination factor
of both reactors. Two typical cases in the precipitation field will
be considered in order to make this analysis as broad as possible:
(1) The same supersaturation, (2) The same mean residence time.

In the first case, the supersaturation of barium sulfate will be
supposed equal in both reactors, as in Section 3.2. This case does
not correspond to the experiments presented in Section 2. In the
second case, the same mean residence time will be considered,

Table 3
Comparison of the decontamination factor for MSMPR and MSCPR reactors.

MSMPR MSCPR
Decontamination Te 6k rnG3T4 Te 6kepyrnG* 11Tt
Factor DF = T T+ 3¢, kG DF= T T+ 1+ 3¢y kG
kaps kags

which corresponds this time to our experimental conditions.
The experiments have shown that the decontamination factors
present very high values for each process (see Fig. 5), so 1 is
negligible compared to the other expression term, thus:

6kepyry,1GIT4 6kepyry 2G3A° T4

DFy = —-VNIZ1o1 —VIN2TRZ 3
1T 143¢ykG /kaps 1+3¢ykGa /kads

and DF, = (24)

3.3.2.1. The same supersaturation of barium sulfate: s; =s,. In this
first case, the supersaturation of barium sulfate is supposed equal
in both reactors. According to Eq. (6), the nucleation and crystal
growth kinetics only depend on supersaturation, which means
that: ry; =rn2 and G; = G,. So the next relation is obtained:

According to Eq. (12),

% =13 sincet= % (26)
So the following equality can be deduced:

BTF; =1 @27)

In this case, Eq. (27) proves that both reactors have exactly the
same decontamination factor, but the volume of MSCPR is 2>/ times
smaller than the volume of MSMPR, as demonstrated in Section
3.2 with Eq. (12). The reactor/classifier can therefore achieve the
same decontamination efficiency as the MSMPR used today in
nuclear industry while noticeably reducing the installation size.

3.3.2.2. The same mean residence time: T, =7,. This second case
corresponding to our experimental conditions will explain why
the reactor/classifier achieves better decontamination efficiency
than the classic MSMPR used in the nuclear industry. In this case,
it is more difficult to find a simple expression for comparison.
Taking into account the orders of magnitude of the parameters in
the denominator k=10 (Pacary et al., 2008), G=10"3ms~ !,
kg=10"*m s~ ! and 3¢,/¢s=0.5, it results that the right term of
denominator is around 5, so, for a rough approximation, 1 can be
neglected in relation to this term:

DF; ~ dequTN‘lG%T? and DF;, ~ 2kdd)5Tszc%/l3'E‘2‘ (28)
So:

DF _ chﬁf =3 <S—2>Mg 29)

DF, rN,1G1 S1

From Table 2, the following ratio between the solid concentra-
tions in both reactors is obtained:

Coo _, _ maGi :;4(12)"& 30
Cca n1Gs S1
Hence:
S2 _ ,-3/n+3g
5 = A 31

Eq. (31) shows that the supersaturation is lower in the MSCPR
than in the MSMPR. Indeed, this low supersaturation is due to the
outlet very low limit concentration of strontium ions in the
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reactor/classifier. Substituting Eq. (31) into Eq. (29), it results:

DF2 :)v3./173-(n+2g/n+3g) :)L3g/n+3g (32)

DF,

This relation shows qualitatively that MSCPR precipitator can
realize a sensibly higher decontamination factor than MSMPR
classic precipitator. In order to estimate the value of exponent of
expression (32), results found in literature can be used. Aoun et al.
(1999) studied in detail precipitation kinetics of barium sulfate.
The linear rate of crystal growth follows a 2 power law of
supersaturation, which means that g=2 in Eq. (6). For moderate
values of supersaturation, an approximate value of n=4 is
determined from the kinetic data of Aoun et al. (1999) regarding
the nucleation rate. So, the following expression can be written:

DF; .06
oF. =" 33

In this study, the parameter 4 is equal to 20 (see Section 3.2.),
so according to Eq. (33) the decontamination factor is around six
times better in MSCPR than in MSMPR. This is nearly the same
improvement as observed experimentally and presented pre-
viously in Fig. 5.

4. Conclusion

In spite of simplified assumptions, the process modelling
proves the important influence of the parameter A for the
process optimization and is consistent with the experimental
observations. A thorough analysis is developed considering the
different industrial cases possible when the reactor/classifier is
implemented.

If the same decontamination ratio is desired, the reactor
volume can be reduced approximately 10 times (see Eq. 12) by
using MSCPR precipitator, which strongly decreases the installa-
tion cost. Here, it must be noted that in the case of MSMPR classic
precipitator the same liquid-solid separator exists, but it is
situated after the reactor.

If the same mean residence time is fixed, the reactor/classifier
increases around 5 times the decontamination factor obtained in
MSMPR. This result is demonstrated both experimentally and
theoretically (see Fig. 5 and Eq. 33). Very high decontamination
factor values of the order of 300 can therefore be obtained with
MSCPR precipitator. If a decontamination factor of 100 is suffi-
cient to satisfy the standard norms, the amount of precipitated
barium sulfate can be reduced, which means a reduction of sludge
generated by the process and smaller radioactive wastes to be
stocked.

Lastly, the MSCPR precipitator reaches the same level of
decontamination as the semi-batch stirred tank reactor, but it is
to our opinion the best industrial configuration to carry out the
coprecipitation process with the advantages of the continuous
treatment.

Notation

Cc crystal concentration in suspension, kg m—3

CEA commissariat a I'Energie Atomique

CSTR continuous stirred tank reactor

DF decontamination factor of trace element, dimensionless
g kinetic order of crystal growth rate law, dimensionless
G linear crystal growth rate, m s~

k adsorption parameter in Eq. (16), dimensionless

Kk Langmuir equilibrium constant, mol m~2

kq mass transfer coefficient, m s~

ke kinetic parameter of crystal growth rate law,
(m>mol ¥ ms!

kn kinetic parameter of nucleation rate law,
(m®*mol~")"m~3s~!

L characteristic crystal size, m

La3 mean crystal size, m

Mc molar mass of the solid phase, kg mol~!

MSCPR mixed suspension classified product removal

MSMPR mixed suspension mixed product removal

n kinetic order of nucleation rate law, dimensionless

nr molar quantity of trace element in an elementary
crystal, mol

Na Avogadro number, mol !

PSD particle size distribution

q volumic feed flow rate of suspension, m3s~!

Q volumic feed flow rate of slurry, m3s~!

™ nucleation rate, nucleim—3s~!

S absolute supersaturation, mol m—3

SEM scanning electron microscopy

t time, s

T concentration of trace element in the bulk solution,
mol m—3

Tc concentration of trace element in the crystal, mol m—3

T inlet concentration of trace element in the bulk solution,
mol m—3

Ts concentration of trace element at the liquid-solid inter-
face, mol m—3

Ve elementary crystal volume, m>

1% reactor volume, m>

Greek letters

S(L) Delta Dirac function, m~!

y liquid-solid separation parameter, dimensionless

pc crystal density, kg m~3

bs surface shape factor, dimensionless

dv volumic shape factor, dimensionless

T mean residence time, s

Ts crystal surface tortuosity, dimensionless

W(L) crystal size distribution density function, m~>m™!
Ws(L)  outlet population density of the solid phase, m~3>m~!
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Etude et modélisation d’'un réacteur de coprécipitation innovant
pour le traitement d’effluents liquides radioactifs

Mots clefs: Précipitation, coprécipitation, modélisation, décontamination, effluents
liquides radioactifs, réacteur/décanteur

Résumé

Afin de traiter les effluents liquides radioactifs de faible et moyenne activités, le procédé
utilisé a Iéchelle industrielle est la coprécipitation. ’enjeu de cette these est d’optimiser le procédé
continu de coprécipitation. Pour cela, un réacteur innovant est concu et modélisé: le
réacteur/décanteur continu. Deux systemes modeles sont étudiés : la coprécipitation du strontium
par le sulfate de baryum et la sorption du césium par le PPFeNi. Le milieu étudié est une solution
contenant du nitrate de sodium afin de prendre en compte la force ionique élevée des effluents.
Chaque systeme modecle est d’abord étudié de manicre séparée, puis de manicre simultanée.

Les lois cinétiques de nucléation et de croissance cristalline du sulfate de baryum sont
déterminées, puis intégrées au modele de coprécipitation. Des études de cinétique et d’isotherme de
sorption du césium par le PPFeNi sont aussi menées afin d’acquérir les données nécessaires a la
mod¢élisation du procédé. L.a modélisation permet de prédire finement la concentration résiduelle en
strontium et en césium en fonction du type de procédé utilisé : cela constitue un outil précieux pour
Poptimisation d’unités existantes ou le dimensionnement d’unités futures. Le réacteur/décanteur
continu présente de trés nombreux avantages par rapport au procédé continu classique : il permet
d’améliorer sensiblement les performances de décontamination en strontium et en césium tout en
réduisant le volume de boues générées par le procédé. Le réacteur/décanteur assure aussi une bonne
séparation liquide/solide, et linstallation résultante se révéle nettement plus compacte. Ainsi, le
réacteur/décanteur continu permet d’intensifier les procédés de traitement d’effluents liquides
radioactifs, et constitue une technologie treés prometteuse pour une application industrielle future.

Study and modelling of an innovative coprecipitation reactor for
radioactive liquid wastes decontamination

Keywords: Precipitation, coprecipitation, modelling, decontamination, radioactive
liquid wastes, reactor/classifier

Abstract

In order to decontaminate radioactive liquid wastes of low and intermediate levels, the
coprecipitation is the process industrially used. The aim of this PhD work is to optimize the
continuous process of coprecipitation. To do so, an innovative reactor is designed and modelled: the
continuous reactor/classifier. Two model systems are studied: the coprecipitation of strontium by
barium sulphate and the sorption of cesium by PPFeNi. The simulated effluent contains sodium
nitrate in order to consider the high ionic strength of radioactive liquid wastes. First, each model
system is studied on its own, and then a simultaneous treatment is performed.

The kinetic laws of nucleation and crystal growth of barium sulphate are determined and
incorporated into the coprecipitation model. Kinetic studies and sorption isotherms of cesium by
PPFeNi are also performed in order to acquire the necessary data for process modelling. The
modelling realised enables accurate prediction of the residual strontium and cesium concentrations
according to the process used: it is a valuable tool for the optimization of existing units, but also the
design of future units. The continuous reactor/classifier presents many advantages compared to the
classical continuous process: the decontamination efficiency of strontium and cesium is highly
improved while the volume of sludge generated by the process is reduced. A better liquid/solid
separation is obsetved in the reactor/classifier and the global installation is significantly more
compact. Thus, the radioactive liquid wastes treatment processes can be intensified by the continuous
reactor/ classifier, which represents a very promising technology for future industrial application.
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