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INTRODUCTION

Dans le domaine du traitement biologique des eaux contaminées,
de nombreuses recherches portent sur la mise au point de nouveaux systémes
adéquats et spécifiques aux divers polluants et répondant a de sévéres
critéres sanitaires, techniques, économiques.

- C'est dans ce cadre qu'un nouveau type de réacteur a été con-
gu et mis au point 2 1'I.R.H. Il peut 8tre classé parmi les réacteurs bio-
logiques immergés 4 garnissage inerte et fixe. :

La. nature et les caractéristiques des particules du garnissage
ont permis une conception particuliére de ce nouveau réacteur, dit a "bio-
masse immobilisée" (R.B.I.), dont le concept différe nettement de celui
des réacteurs 2 "biomasse fixée'" déja connus, dont il cumule les avantages
avec ceux d'une trés faible consommation énergétique. .

Des travaux internes ont montré 1l'intérét de son application
dans plusieurs domaines. )

Nos travaux de recherche, dont il est rendu compte ici, ont por-
té sur le traitement des eaux par le R.B.I. en anoxie et en anaerobiose.

Spécifiquement, le R.B.I. a &té mis en oeuvre pour la dénitri-
fication des eaux potabilisables et pour 1a méthanisation d'une pollution
organique soluble, traitements s'opérant & l'abri de.l'air, donnant lieu
32 la production d'une phase gazeuse et montrant respectivement une cinéti-
que de croissance bactérienne rapide et lente.

En conséquence, nous avons adopté le plan suivant pour la pré-
sentation de nos travaux

lére partie

Nous avons d'abord effectué une analyse bibliographique de
1'état de connaissance en matiére de réacteurs biologiques anoxiques et
anaerobies, nous permettant de justifier la conception et l'intérét du ré-
acteur 4 biomasse immobilisée.

I1 nous est ensuite apparu nécessaire de réaliser une étude bi-
bliographique des moyens de caractérisation des réacteurs biologiques.



2éme partie .

Celle-ci est essentiellement consacrée & la description des
matériels et méthodes utilisés

conception du réacteur a biomasse immobilisée,
ses applications éventuelles,

description des différentes techniques analytiques,

méthodes utilisées pour la détermination des temps de séjour et
l'exploitation des résultats,

bases théoriques du meodéle permettant le contrfle et le suivi de
la méthanisation.

3éme partie

Nous y avons reporté : l'étudé expérimentale de la dénitrifi-
. cation des eaux & potabiliser et celle de la méthanisation d'une pollution
organique soluble. :

Ces études consistent & déterminer les performances obtenues
par le R.B.I. et les limites de son fonctionnement, en fonction des charges
appliquées et différents paramétres influant sur chacun des deux traite-—
ments, température, perte de charge, etc.

Nous avons également étudié la réponse de ce réacteur i des
perturbations éventuelles lors d'un fonctionnement stable.

4éme partie

La modélisation du réacteur a biomasse immobilisée permet d'ap-
procher son fonctionnement par l'introduction de paramétres relativement
faciles & déterminer puis d'étudier leur influence sur l'efficacité du
R.B.I.



II - ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE

II - 1 Conception et classification des réacteurs biologiques anaérobies
et anoxiques

: Toute conception d'un nouveau type de réacteur est dictée par
des besoins spécifiques, mais aussi par des contraintes techniques et éco-
nomiques.

Dans le cas du traitement des eaux par voie biologique, plusieurs
facteurs pésent sur la conception du réacteur

les facteurs physico-chimiques caractérisant 1l'influent en particu-
lier : les matidres en suspension, les éléments a éliminer et le
débit a traiter,

les facteurs biologiques comme la densité et l'activité des micro-
organismes assurant le traitement, 1'équilibre entre les différents
composants de 1'écosystéme microbien et les conditions optimales de
métabolisme des microorganismes (température, pH, facteurs limitants,
cofacteurs ...), : i

les contraintes économiques : se répartissent entre les colits d'ins-
tallation,.d'exploitation et d'entretien.

Le plus souvent, l'épuration des effluents est réalisée en mi-
lieu aérobie, processus rapide et mieux maitrisé sur le plan biologigue et
engineering que les milieux anaérobies.

Mais ce procédé n'assure pas une valorisation énergétique des
matiéres organiques et ses besoins énergétiques sont assez importantes (de
1'ordre de 0,8 Kwh/kg DCO éliminé, NICOL, 1982).

La crise énergétique tend donc & favoriser le développement du
traitement anaérobie des effluents chargés en matiéres biodégradables.

De plus, dans le cadre des économies d'eau, le fait que les in-
dustries en consomment de moins en moins, a pour conséquence, dans certains
cas, une concentration élevée en matiéres organiques des rejets, qui favo-
rise le développement du procédé de méthanisation. Enfin, la faible pro-
duction de boues - le traitement anaérobie a un rendement cellulaire de 10
a4 20 fois plus faible que celui aérobie - renforce 1'intérét de ce type de
traitement.

Mais le procédé anaérobie ne permettant pas dans la plupart des
cas de respecter les normes de rejet ou d'utilisation, il doit &tre consi-
déré comme un complément des autres procédés. .



La diversité des domaines d'application des traitements biolo-
giques a entrainé la mise au point de trés nombreux types de réacteurs,
fonctionnant seuls ou en combinaison avec d'autres. Aussi, se limitera-t-on,
par la suite, & présenter globalement le concept des différents types de
réacteurs existants et ce pour des substrats dissous dans les eaux, suivis
de quelques exemples de leur expérimentation et d'une étude critique, nous
permettant la justification de la conception du réacteur i biomasse immo-
bilisée, utilisé dans la partie expérimentale de ce travail.

IT - 1.1 Procédés & biomasse en suspension sans support

Ces procédés a biomasse en suspension sont utilisés principale-
ment pour la stabilisation anaérobie des boues.

a - Réacteur a &tage unique

Dans le cas du réacteur & étage unique, mis en oeuvre pour le
traitement des boues de stations d'épuration des petites collectivités et
des-résidus agricoles, celui-ci se compose d'une cuve unique, ol 1l'alimen-
tation et le soutirage sont le plus souvent réalisés en discontinu.

Des températures basses ( €8°C) entralnent un arrét presque
total de la digestion et il est alors nécessaire de prévoir un systéme de
chauffage, 'BERNARD (1978).

Etant donné 1'absence de recyclage des boues, le temps de ré-
tention est égal au temps de séjour hydraulique et doit &tre d'autant plus
élevé que la température du milieu est basse. Le temps de rétention de ces
boues est d'autant plus grand qu'une partie seulement du réacteur est ré-
servée & la digestion, ce qui impose des dimensions importantes & 1l'ouvrage.

L'absence d'agitation ne favorise pas l'optimisation de l'acti-
vité biologique. La production du méthane - qui n'est envisagée dans ce cas
que comme une conséquence de la fermentation - est faible et surtout irré-
guliére.

Une utilisation maximale du volume du réacteur, des temps de
séjour plus faibles et une meilleure répartition de la chaleur sont obtenus
par brassage mécanique, hydraulique ou gazeux. Il n'empé&che que le systéme
reste sensible aux variations extérieures et son bon fonctionnement dépend
avant tout de la teneur en matiéres séches (M.S.), par exemple pour des
M.5.<3 %, il est nécessaire d'installer un séparateur (BUHR et ANDREWS, 1977)
entrainant la conception du réacteur a deux étages.



b - Réacteur & deux étapes

Ce réacteur est composé de deux ouvrages:

le digesteur primaire, brassé et réguliérement chauffé, assurant la
fonction de la digestion proprement dite,

le 2&me ouvrage permettant de terminer la digestion, d'évacuer les
flottants et de concentrer les boues afin de les recycler dans le
digesteur primaire.

Ainsi le temps de rétention de la biomasse est plus grand et
conduit & des volumes du digesteur primaire plus fa@bles que pour le di-
gesteur unique.

D'autres options du systéme & deux étapes ont été congues
ainsi au cours de la méthanisation, une population des bactéries hydroly-
tiques et acidogénes se développe dans le premier digesteur et une popula-
tion méthanigéne se développe séparément dans le second ouvrage. Un tel
systéme, particuliérement adapté aux effluents concentrés et chauds, pose
toutefois des problémes de régulation et de contrdle des espéces bactérien-
nes mises en cause, BORCHARDT (1971).

Dans ce type de réacteurs de conception moderne, il est possible
d'atteindre au stade industriel des charges variant, suivant la nature du
substrat, entre 3 et 10 kg DCO/m3.j. Les rendements varient de 70 a 90 %,
avec une production de gaz riche en méthane (NICOL,1982).

¢ - Réacteurs a lit de boues

Les réacteurs a lit de boues ont fait l'objet de différentes
études'parmi lesquelles le procédé UASB (up flow anaerobic sludge blanket).

Dans ce procédé l'eau a épurer est injectée en régime ascendant
au travers d'un lit de boues constitué par des flocs de bactéries, en
d'autre terme, c'est une "filtration" & travers un 1it de boues.

Les risques de colmatage sont, en principe, évités sauf si
l'effluent contient de fortes concentrations de calcium, entrainant une pré-
cipitation de carbonate de calcium dans le réacteur (cas de certains efflu-
ents de sucreries).

Ce procédé a été utilisé pour la méthanisation et s'adaptait a
des charges élevées de 5 & 10 kg DCO/m3.] (NICOL,1982).

Ce systéme est trés sensible a toute variation de charge et
d'environnement. Ses inconvénients sont multiples

création des courts-circuits en cas de compacité de la boue,

nécessité d'une bonne répartition des fluides a travers le lit,



nécéssité d'une bonne édaptation (probléme du changement dé la
nature du substrat),

entrafinement des flocs de boues par les bulles de gaz,
risque de colmatage, -

variation de la température et du pH,

probléme du lessivage causé par des variations du débit,

sensibilité 3 un. corps toxique.

Plusieurs chercheurs ont essayé d'améliorer ce systéme, en uti-
lisant la fosse & double étage (Imhoff) fonctionnant & l'envers, une partie .
supérieure aménagée en décanteur permettant aux particules piégées de re-
descendre dans la zdne de digestion. L'homogénéisation du lit est théori-

quement obtenue par le gaz qui se dégage de la digestion.

Pour que le dégazage soit efficace, il faut que la charge orga-
nique soit considérable. Ceci n'est donc applicable qu'ad des rejets facile-
ment biodégradables et implique que le rejet ne soit pas trop concentré,
bien tamponné pour éviter un déséquilibre en faveur de la flore acide au
détriment de celle méthanigéne.

En tout état de cause, le systéme est trés fragile, une varia-
tion instantanée entraine en quelques heures une chute de pH et une réduc-
tion .de 50 % de la production de méthane (VAN DER MEER et al. 1976).

Utilisant le méme principe que le réacteur & lit de boues,
d'autres systémes ont été proposés. Ainsi, dans le digesteur - décanteur
brassé, la séparation entre la z8ne de digestion et celle de décantation
est assurée par une toile plastifiée. Ce procédé semble plus économique et
techniquement valable pour traiter des résiduaires de sucreries (DCO =
6000 mg/l). Mais le gradient de température peut conduire & des courants
de convection entrainant une perte de boues avec l'effluent. En plus, des
déchirures importantes de la toile augmentent les pertes de gaz. Pour re-
médier a ces problémes, l'ouvrage peut 8tre réalisé en béton posant des
problémes de colit et de génie civil.

Parmi les applications du réacteur UASB, citons

une installation industrielle a double étage a été réalisée en
Hollande pour traiter les effluents de sucreries et de raffineries.

Le tableau 1 résume les rendements de la dénitrification et de
digestion combinés (LETTINGA et al., 1979 ), et montre que le passage d'une
charge de 5 a 10 kg DCO/m3.j, avec l'acétate comme source de carbone, en-
traine une chute de rendement d'élimination de la DCO de 40 % et celui



d'élimination des nitrates de 60 %. Par contre, pour une charge constante
de 19,7 kg DCO/m3.j, avec un mélange d'alcools comme source de carbone, une
réduction des concentrations de la DCO et des nitrates de l'affluent de

90 % entraine une faible chute des rendements d'élimination en DCO et en

NOS”-
Tableau 1 : dénitrification par processus de UASB
| | | | | !
fF :
| Charge I effluent l IR H » | D.C.0. | Nitrates |
| (source de carbone) | 0.C.0 I o N | h;u;‘e. | réduction | réduction .|
{ kg DCO/m3.j || n/1 || ma/l % - % % { % {
| l I | | I |
| Acétate | | | | l |
| | I | | | |
| 5,0 | 288 | 68 | 1,5 | 98 | 100 \
} 4,8 { 194 { a4 % 0,97 { 90 } 99 {
| 11,1 ‘ | 178 | 36 | 0,38 - | 55 | 42 |
l | | l I l |
I l | | | I I
{ Mélange d'alcools } ‘ { { i }
| 19,7 | 2600 | 858 \ , | 98 | 89 \
{ 19,7 } 495 } 163 { , } a3 } 85 }
| 19,7 | 370 | 123 | , | 91 | 82 |
} 19,7 { 270 } 89 { , { 92 { 77 {
| | | | | ! |

* TRH : temps de rétention hydraulique

. Mosey (1981) a obtenu des taux d'élimination de 70 - 80 % de la
DCO pour des charges de 4 kg DCO/m3.j pour une durée de rétention
de 20 heures & une température de 19°C, prouvant la possibilité
de travailler & des températures faibles.

. Nelson (1982) se référant a plusieurs travaux en UASB a dressé
le tableau 2, permettant de comparer les différentes performances
du réacteur a lit de boues pour la méthanisation selon la nature
des rejets & traiter, montrant une bonne adaptation de ce procédé
pour les rejets agricoles avec des temps de séjour faibles de
1l'ordre de cing heures.



Tableau 2 — Performances des réacteurs a lit de boues

betterave a sucre

30

] ' e
t T Charge initiale o £ s £ . o}
Substrat | jour ' C kg/m3. j % ellm{ne Production de CH4 | g/1 DCO |
| I . | |
I I ' I |
Acétate | 0,6 -3 | 30 | 0,4 - 2,5 en DCO | 82 - 91 0,274 - 0,327 1 CH,/g DCO élim.i 1,15 - 1,4 {
. : | | | :
Rejet domestique | 0,329-1,25 | 30 | 1 - 4,4 en DCO 62 — 92 0,261 - 0,344 1 CH, /g DCO &lim.| 1,15 - 1,45|
reconstitué | | 4 | |
Rejet domestique 0,320,633 30 | 1.9 et 0,9 en DcO 79,7 et 87,5 | 0,196 et 0,282 1 CH /g DCO &lim| 057 |
reconstitué | | | - 4 | |
Sucre '0,173-0,333= 30 { 4,5 - 7,1 en DCO ! 65 - 89 0,141 - 0,274 1 CH,y/g DCO élim.i 1,13 - 1,59{
Sucre | 0,333 | 30 | 0,75/1,5/3 en DCO| 88,4/84,7/91,8| 0,09/0,123/0,202 1CH4/g DCO él1.| 0,25/0,5/1
Solution synthétique | 0,121-0,1791 30 | 3,5 — 5,5 en COT 75 -~ 95 0,823 - 0,941 1 CH,/g COT &lim.] 0r423-0,985
équilibrée | 4 en COT
Solution alcoolique | 2-0,514| 30 | 1,5-17,5 en DCO 100 0,393 1 CH,/g DCO élim. | 3-9
(50 % méthanol) + | 0,571 30 21 en DCO 40 0,292 1' CH,/g DCO &lim. 12
éléments trace | _ 4
| 0,6 -~ 0,5 30 | 7 - 14 en DCO 98 — 90 0,343 - 0,327 1 CH,/g DCO élim.| 4,2 -7
| - - I
l |
Effluents de traitement | 0.166 | 30 | 15 — 18 en DCO 05 | > _ g |
de pomme de terre | ’ | | |
- g° - ’ 0,166—0,143I 35 = 25 ~ 45 en DCO 93 I 4 - 16,5 }
Eau sucrée | 0,25 |28-32 | 20 - 25 en DCO | 93 - 98 | 4 -6 |
} [ I | I |
Eau usée de champ de | 0,25-0,166 |28-32 | - 32 en DCO 95 - 98 | 3,5-4 |
I I | I
| I | |

*

S =
e}

concentration en DCO

a 1l'entrée du réacteur
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II.1.2 - Réacteurs & biomasse immobilisée et fixée

II.1.2.1 - Réacteurs a support fixe

Le réacteur est rempli d'un matériau solide (garnissage) immo-
bile lors du traitement biologique. Le support est fait de matériau plas-
tique en vrac ou de matériau granulaire macroporeux.

Dans cette technique on s'efforce de fixer la masse bactérienne
sur le support solide, afin de permettre de concentrer la matiére vivante
dans le réacteur, sans nécessité de clarificateur séparé. Plus la surface
spécifique du support est élevée, plus la biomasse fixée peut 1l' étre aussi.

Les différents types de ce réacteur se différencient par la

~hauteur du garnissage et surtout par sa nature (tableau 3). BOULENGER et al.

 (1980) proposent d'exprimer les charges appliquées par rapport a la surface
spécifique du garnissage plutdt que par rapport au volume du matériau uti-
lisé.

On retiendra les travaux de. Collinson (1974) sur la dénitrifi-
cation, résumés dans le tableau 4, dans des réacteurs de hauteur de 1,5 m,
de diamétre ¢ = 0,08 m et avec un débit de 3 m3/j, avec 30 mg Nojl N/1 &
1'entrée des réacteurs.

Ainsi le temps de contact minimum pour obtenir 90 % d'élimina-
tion des nitrates est plus grand pour un diamétre de particules plus grand
donc d'une surface spécifique plus petite, mais ce temps est différent
selon la nature du garnissage. Il est intéressant de constater que cette
remarque dépend du temps de 1' évolution de la biomasse dans le réacteur.

Tableau 4 - Comparaison des caractéristiques de
différents matériaux

( jours)

l | | l
| Sable | Gravier | Charbon | Charbon
| \ |  actif | lavé
\ l | |
| | | l | 1
Diamdtre de particules|o o 4 ol 4 _ 7 |10 _15]20-301,6-13] 3-56
(min) | | | | | |
| | | | | |
Volume du vide (litre)]| 1,8 | 2,0 | 1,7 | 2,6 I 2,0 | 1,8
Porosité | 0,24 l 0,27 | 0,2 | 0,35 | 0,27 | 0,24
Temps de contact min. | | | { | I
pour 90 % en NO3 - N | 5 l 5 l 10 | 10 | 5 | 7
(min) | l | l | |
| | | | | |
)
Durée de 1l'opération { 45 { 60 { o1 }» 45 } 30 } 45
l | | | | |
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TABLEAU .3 - MATERIAUX DE GARNISSAGE LES PLUS COURAMMENT UTILISES
' (d'aprés Boulenger et al.1980)

Filterpak Anneaux en polyéthyléne 3 | |
(Mass Transfer Ltd) clayonnage interne l B4 120 et 190] 93
$50L 20 mm | |

anneaux avec¢ ondulations
périphériques en PVC
#35L 25 mm

Flocor RC (ICI)

70 330 | 99

l | | [ I |
I l Nom I Nature forme et dimensions I ﬁo?d? ] ?“Tf?ce l % vide
| | | [spécifique |spécifique |
| | commercial | | kg a3 | w2/m3 |
I
|
| Tradi- | Scorie | 8 75-125 an | 130 | s0-50 | 50
} tionnels | o ilte - Pouzzolane | 15220 cn | 25002000 | 40 R
l : .
| | Dowpac ou Surfpac | Clayonnage de feuilles | _ | 89 I 9
| | |  ondulées en PVC | | |
| |
| P
} { Flocor £ (ICI) | Clayonnage de feuilles PYC | 36,8 | 88,5 | 98
| | ' v
{ } Cloisonyle (Sogecan) | Tube cloisonné en PVC -g-lgg,Sl 33 | fgg | Zg
l Ordonnés I -
Feuilles ondulées i enroiler

{ } Hydropak (Hoechst) | d rouleau 1.5 I - | 200 | 94-98
I | e .
| | Surfpac "normal" l Cloyannage de feuilles | 64 | 82 | 94
| | Surfpac "ecrinkleclose? ondulées en polystyréne‘r‘ | 48 | 187 I 94
| | -
| |
| | Plasdek B 27060 | Clayonnage de feuilles PVC | 38 | 100 l 95
l | : ' ' ‘
| I . .

Brique 150 40 Brique creuse & canneaux
{ { (Sturm) l verticaux : | 800 | 82 | 30
l ! S s .
| | Euromatic OK | ;pggr;: de polyéthyléne, 1 85 | 108 | 31
| |
| |
| ! Biopac | Anneaux 3 clagonnage interne | ) |(75 type 90' 93
| | | en polypropyléne | | |
{ { (Hydronyl LtD) | 9oL 90 mm | [ (124type 50
| |
| Vrac | Aero-block | Terre cuite vitrifiée | 1120 | 70 | 53
]
i
| |
l |
l I
| |
l |
| |
| |
I |
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Nilson (1982) a réalisé une étude bibliographique sur les divers
travaux antérieurs sur la méthanisation par filtres bactériens, résumée dans
le tablau 5, permettant en partie, de situer les performances en méthanisation
du réacteur a biomasse immobilisée.

Les risques de colmatage avec les matériaux granulaires usuels sont
plus importants, du fait de leur faible indice de vide, aussi ne peuvent-ils
8tre utilisés que sur des effluents peu chargés en matiéres en suspension.

Il n'empéche que le colmatage peut &tre causé par la biomasse
elle-méme. La biomasse aprés ensemencement, se fixe sur le support ou bien elle
est retenue entre les particules du garnissage, permettant ainsi un temps.- de
rétention et une concentration en microorganismes plus élevés, par conséquent
la possibilité de traiter des charges plus élevées.

L'écoulement hydraulique est en général ascendant, afin de faciliter
le dégagement des gaz formés.

Ce type de réacteur a comme inconvénients

1a nécessité d'un décolmatage, surtout si l'effluent est chargé
de matiéres en suspension,

le colit de garnissage en plastique,
. une faible porosité pour le garnissage granulaire,

la difficulté d'assurer une hydraulique bien répartie permettant
d'obtenir les meilleurs échanges biomasse - substrat.

Par contre, certains matériaux jouent a la fois le rdle du support
et apportent les molécules indispensables au métabolisme bactérien. Ainsi,
1'étude de GAID et al. (1980), sur une colonne constituée uniquement de soufre,
a montré qu'il est possible de dénitrifier a 80 %, 3 une vitesse de 0,7 - 0,8 m/h
et pour une charge de 1,7 a 2 kg N—NOS—/mS soufre/j avec des bactéries du genre
Thiobacillus.

Pour du soufre plus des carbonates, des résultats de 80 % sont
obtenus mais avec une vitesse de 1,1 m/h et une charge de 3 kg N—NO3 /m3/3.



Tab. 5 - Performances du filtre anaérobie (d'aprés NILSON, 1982)

I [ I | I T
T | T Charge appliquée | R Production CH s Vol. | | Porosité
Substrat |' J loc kg DCO/n3/ ) | #EmINE 4 cha/g DCO eliminge . ch/l réacteur Nature du lit
1 ] |
I [ |
Acétate | 3,6 -0,423 | 30 0,5 - 3,9 | 98 - 85 0,306 - 0,341 1,8 -1,4
Acétate 10,483 et 0,476 | 30 0,6et 2,1 97 et 99 0,178 et 0,264 0,29 -1 gravier
Glucose | 1,83 -0,22 | 30 0,7 - 6,7 95 - 61 0,0987 - 0,261 1,52 - 1,28 B,51 | @#'=2-3cm 0,4
| ] |
[ [ I
Protéine-carbohydrate l 7,12 - 0,445 25 | 0,42 - 3,4 36,7 - 93,4] 0,344 - 0,509 1,5 et 3 28,51 quartz 0,42
Mélange d'ac. volatils | 7,12 - 0,445 25 | 0,42 - 3,4 68,4 - 98,6 1,5/3/6 @ = 2,5-3,8 cm
| ) .
b Disques de
Solution synthétique 0,983 35 | 3,2 90 0,292 4,8 N 0,85
équilibrée 0,11 s 26,88 50 0,285 2-5 25 1 polypropyléne
¢ =1,6cm |
|
Acide volatil + conposé 74 25 7 97 0,34 67,8 1 | Tlaques de i
organique complexe | 148 | 25 7 > 97 0,34 plastique SURPAC
|
I
Méthanol 0,5 25 1,71 88 0,364 2,14 | grains
Méthanol + acétate 0,5 | 25 1,97 74 - 82 0,356 2,36 quartz
Méthanol + acétate + 0,5 et 0,25 |} 25 2,1 et 4,25 86 et 80 0,367 et 0,337 2,65 2,51 @ = 2,5-5 cm 0,4
propionate .
Propionate + acétate 0,25 25 3,6 82 0,284 2,24
Solut'gn de méﬁhanol 0,43 30 2,43 en g THOD/j 90 - 93 0,320 - 0,332 1 **| ,27gMHID/) Bouts de 0,9
+ PO, et NH, 4,5 - 0,43 30 | 4,86 en g 80 - 93 0,326 - 0,398 1 **| 5,4 - 0,54 1,41 polychlorure
0,41 et 0,97 30 | 10,86 eng * 50 - 80 0,199 - 0,432 1 »+* | 1,08et2,64 de vinyl
0,97 - 2,05 | 30| 19,2eng * - 40 0,351 a4 0,429 *»| 4,8 - 9,6 3,6 1 e viny 0,9
0,41 | 30| 21,6 eng » 30 0,432 - 0,3 L 2,16 @ =3cm
| | { |
* valeur maximale THOD = Demande théorique en oxygéne

e

1 gaz/g THOD éliminé

€1
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II.1.2.2_— Réacteurs biologiques a support rotatif

Pour les réacteurs a support rotatif, la biomasse est fixée sur
des disques, disposés sur un axe de rotation et nécessitent ainsi un apport
énergétique plus important que les autres procédés.

Du fait que l'écoulement est perpendiculaire a4 l'axe, il est
nécessaire d'envisager plusieurs réacteurs de ce type en série, le rende-
ment est en fonction du nombre de réacteurs mis en place.

Notons que plusieurs autres procédés basés sur le méme principe
ont &té utilisés avec des matériaux différents par leur nature et leur forme.

Congu pour un traitement aérobie, ce type de réacteur a été trés

peu utilisé en anaérobiose strlcte, si ce n'est pour des opérations de fi-
nition.

Ainsi, en régime anoxique WATANABA et ISHIGURO (1978) ont utilisé

en dénitrification un réacteur & 13 disques immergés de diamétre 10 cm avec

un espacement de 1 cm pour une surface totale des disques A = 0,204 m2 dans
un bassin de 2,12 ‘1 de volume.

Les résultats sont présentés dans le tableau 6, ils montrent une
sensibilité de ce type de réacteur aux variations de la concentration en ni-
trates a 1' entree et du débit d'alimentation. Pour une concentration de

103 mg/l en NO_, et un débit de 1,46 1/h, le rendement en élimination des
nitrates est de 77,8 %.

I I I I I f n IRen ement |
| e ] | aiee gésﬁé%gt‘Eﬁné%st{mtﬁates |
| | Cm | ) | )
| I I | | | I
| 20 | 7,7 | 140 | 12,7 | 0,9 | 93,0 |
| 20 | 8,2 | 140 Io2w,2 | 2,2 | 90,9 |
| 20 | 8,2 | 140 | 22,7 | 2,2 | 90,3 |
| 20 | 8,3 | 140 | 25,7 | 2,8 | 89,3 |
| 20 | 8,86 | 140 | s0,9 | 6,0 | 85,3 |
| 20 | 8,2 | 140 | 2,7 | 6,2 | 85,5 |
| 20 | 8,6 | 140 | ss,5 | 6,7 | 84,9 |
| 20 | 8,1 | 140 | 45,9 | 8,7 | 85,4 |
| 20 | 8,6 | 140 | 77,1 | 15,4 | 80,0 |
| 20 | 8,9 | 140 | 72,3 | 12,1 | 83,3 |
| 20 | 9,0 | 140 | 81,8 | 14,7 | 82,0 |
| 20 | 9,0 | 140 | 103 | 22,9 | 77,8 |
| 20 | 9,1 | 140 | 125 27,9 | 77,8 |
| 20 | 9,3 | 140 | 98,0 | 21,9 | 77,8 |
| 20 | 9,0 | 250 | 136 | 19,5 | 85,7 |
| 20 | 8,5 | 250 | 77,0 | 9,0 | 88,3 |
| 20 | 8,2 | 96 | 21,8 | 3,2 | 85,3 |
l I | | | | |

0* = débit en m3/h

Tab. 6 - Résultats expérimentaux
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II.1.2.3 - Réacteurs biologiques en lit expansé ou fluidisé

Lorsque le garnissage - support de la biomasse - est de faibles
dimensions et de faible densité, il peut &tre expansé ou fluidisé par
l'action combinée de l'alimentation et du recyclage par un courant ascen-
dant ou descendant suivant la densité du matériau. De cette fagon le contact
biomasse-substrat est amélioré et ce gréce & une surface de fixation de la
culture bactérienne plus grande:.

De m&me que pour les lits fixes, la difficulté, dans ce type de
réacteur, est d'assurer une répartition homogéne du fluide. Le 1lit fluidisé
nécessite un ouvrage de récupération du garnissage dd & l'entrainement des
grains hors du réacteur. Ce phénoméne est observé dans ce type de réacteur,
a cause de la variation de la densité du garnissage, rendue plus faible par
le développement de la biomasse fixée.

Bien que théoriquement malitrisé, le réacteur biologique fluidi-
sé (R.B.F) pose néanmoins de nombreux problémes technlques qui limitent son
exploitation & grande échelle.

Pour le traitement des rejets acides d'une laiterie, HICKEY et
OWENS (1981l) ont utilisé du sable a surface spécifique de 300 m2/m3, les
résultats sont résumés dans le tableau 7 et montrent que le R.B.F. est
bien adapté aux fortes concentrations en DCO de l'ordre de 52 g/l et que
les rendements en élimination de la DCO varient de71 & 84 % pour des charges
de 37 a4 13 kg DCO/m3/j & une température de 35°C, mais qu'il fallait pres-
que 5 jours pour obtenir un rendement 84 % en DCO pour une charge de
13 kg DCO/m3/j & 35°C,

TABLEAU 7 - RESULTATS SUR LE TRAITEMENT DE PETIT-LAIT
d'aprés Hickey et Owens (1981)

il | [ I I I |
Température | 1Influent | Effluent | Rendement | " | T.R.H. | Charge

°C | mg DCO/Y | mg DCO/1 | en DCO% | P | (jours) |[kg DCO/m3/j |
| | I | I | I

I I | | | I |

35 | 55510 | 14500 | 73,9 | 6,5 - 7,1 | 1,5 | 37,1 |
35 I 51540 } 13325 I 74,1 { 6,9 - 7,1 } 1,75 } 29,6 II
35 | 50320 I 9640 | 80,8 | 7,0 -7,2 | 2,9 | 17,3 |
35 { 50890 1 8350 I 83,6 { 7,1 -7,3 } 4,9 } 13,4 }
24 | 52240 | 15170 | 71 | 6,9 -7,1 | 3,5 | 15,0 |
24 = 55410 I 19275 I 65,2 I 6,0 - 7,0 } 1,5 } 36,8 {
| | I | | I |

T.

R.H. Temps de rétentionhydrauligue
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Les matériaux utilisés en lits expansés sont trés variés, de
méme que les résultats obtenus. Ainsi SWITZENBAUM et JEWELL (1980) ont
utilisé un support d'oxyde d'aluminium de diamétre 5 mm et de densité
2,79 g/cm3, mis en expansion dans un volume de 1 Litre pour la méthanisa-
tion d'un substrat synthétique 3 matiéres organiques dissoutes, les résul-
tats obtenus peuvent &tre comparés & ceux obtenus sur le méme réacteur
mais avec un garnissage en PVC et résines saturées (¢ £ 1 mm) pour la
méthanisation des eaux usées urbaines (Jewell et al.,1981 ).

D'aprés le tableau 8, les rendements en élimination de la DCO
dépendent des temps -de rétention, mais sont meilleurs avec le garnissage
en PVC et en résines saturées pour des charges plus élevées et en paralléle
la teneur dans l'effluent en matiéres en suspension est moindre & cause
du faible diamétre des particules permettant une rétention plus élevée en
biomasse.

II.1.3 - Etude critique des limites des procédés

Les études menées jusqu'a ce jour, en traitement par voie
anoxique et surtout anaérobie pour la revalorisation des matiédres organi-
ques (méthanisation ...),couvrent un large domaine d'applications
les eaux usées urbaines, les effluents des industries agro-alimentaires,
chimiques, pharmaceutiques (alcools, acides ...), et papetiéres.

Le choix d'un réacteur adéquat sera dépendant de plusieurs
critéres, dont la composition du substrat de l'effluent, des éléments cons-
_titutifs du réacteur lui-mé&me et des facteurs influent sur chaque type de
traitement.

Par conséquent, on se limitera & citer les caractéres généraux
de chaque type avec quelques exemples comparatifs, car toute comparaison
définitive serait inexacte.

Réacteurs & cultures en suspension

Ce procédé n'a été utilisé que pour la dégradation et la valo-
risation des matidres organiques, l'éliminaticn des autres polluants n'est
le résultat que des effets secondaires du traitement.

Ce procédé - a l'exception du lit de boue expansée - est surtout
efficace pour les rejets & forte charge et contenant beaucoup de matiéres

en suspension, mais d'une application difficile pour les forts débits et
pour les basses températures.

Le digesteur unique présente l'inconvénient,surtout dans le cas
de substrats solubles, de ne pas pouvoir contrbler le temps de séjour de
la biomasse indépendamment du temps de séjour hydraulique.



TABLEAU 8 - RESULTATS AVEC REACTEUR BIOLOGIQUE EN EXPANSION

Substrat T T charge appliquée |% &liminé production de CH4 So MSTefﬂ Remarques
C ' mgDCO/1 mg/1
solution 30 4 h 0,6-1,8 g DCO/j 72-85 0,158-0,272 1 CH4/gDCO &1im.] 100-300 36-72
synthétique | 30 2 h 1,2-3,6 * 65,9-77,2 0,085-0,245 " ' 100-300 75-138
(glucose + | 30 1h 2.,4-7,2 " 60,8-70,4 0,073-0,221 100-300 | 144-367
autres) {10-30 | 6h-20mn| 0,8-4,8kg DCO/m3. ¥ 40-9Q * 50-600
eau usée | 20 8 h |0,65-35kgDCO/m3.j| 93 307 | <10 P.V.C.+ rési}
urbaine 20 10 win 40 bonne conversion nes saturees
20 5 mn 0

* pour les conditions aux limites

*39d

(08) WNYENIZLIMS

(18) Tamar

LT
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Ce qui implique - pour un bon fonctionnement - une dépense
énergétique en brassage et en chauffage, en plus de la nécessité de recy-
clage afin d'augmenter le temps de rétention de la biomasse.

D'autre part, il faut envisager des ouvrages importaﬁts de sé-
paration eau-boues, en supposant qu'ils ne sont pas perturbés par les gaz
produits.

Dans les exemples d'application du procédé du lit a boue, des
charges de 25 kg DCO/m3/j peuvent &tre atteintes avec des rendements su-
périeurs & 90 % (LETTINGA. et al., 197 ), produisant des boues floculées
faciles & décanter. Mais ce systé@me reste trés fragile vis-a-vis de toute
variation des conditions optimales de fonctionnement.

KLAPWIJKet al. (1981) concluent lors d'une étude comparative
en dénitrification que le lit de boue avait les mémes performances qu'un
lit fluidisé, car le lit de boue combine la fonction du filtre et celle du
procédé 3 biomasse en suspension agitée. ' :

. Réacteurs a cultures fixes

En régle générale, ce type de réacteur est adapté aux effluents
présentant des teneurs en matiéres en suspension faibles et facilement dé-
gradables, car l1'élimination des résidus solides pose un probléme d'ordre
technologique.

La concentration en biomasse active est plus élevée, ce qui per-
met de traiter des charges élevées et de méme elle permet d'obtenir des ré-
sultats satisfaisants pour des températures assez basses.

, Cette efficacité dépend aussi de la nature du support utilisé.
Le garnissage permet une stratification, une sélection des espéces sur les
différents étages, en fonction de la traitabilité de l'effluent, on peut
ainsi réaliser sur le méme réacteur les éliminations simultanées de la ma-
tiére organique et des matiéres azotés par exemple.

Et méme, en cas d'une éventuelle introduction accidentelle
d'oxygéne dans un réacteur anaérobie, - exemple de la méthanisation - le
probléme du bon fonctionnement ne se pose pas, car les bactéries acidogénes
placées juste a lentrée de 1l'influent sont anaérobies facultatives. :

En fonction du temps, la perte de charge augmente dans les réac-
teurs, entrainant une diminution du débit a4 traiter ou un supplément d'é-
nergie de pompage, des décolmatages des pilotes s'avérent nécessaires. Mais
le lavage d'une biomasse fixée, oblige 3 utiliser une pression et une guan-
£tité d'eau (et d'air) trés élevées (BOSMAN et al., 1978 ) .Pour WALLE et GHIAN (1976),
le recyclage n'est appliqué qu'aux rejets fortement chargés, il permet de
diminuer la charge & l'entrée et une meilleure qualité a la sortie-en évitant
dans certains cas l'utilisation de solutions coliteuses comme tampon.
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L'exemple d'application de ces filtres bactériens pour la métha-
nisation montre une bonne adaptation pour effluents & faible et moyenne
charges (jusqu'a 7 kg DCO/m3/j) et que pour des charges plus élevées pou-
vant atteindre 20 a 30 kg DCO/m3/j, le rendement reste de l'ordre de 50 %,
(NTCDL, 1982).

Un choix approprié du matériau et du débit d'alimentation met
le garnissage en expansion et méme en fluidisation, ce qui permet de tra-
vailler & des charges plus élevées et avec un temps de passage trés faible.
Ainsi, le rendement, dans ces conditions, est supérieur & tout autre réac-
teur et ceci gréce au faible volume occupé par le garnissage et la dispo-
nibilité d'une plus grande surface spécifique pour la fixation des micro-
organismes. :

Une augmentation de la charge organique provoque une forte
concentration en matiéres en suspension de l'effluent traité. BOSMAN et
al., 1978) ont montré que le rendement en lit fluidisé est de 18 fois
supérieur en dénitrification & celui des filtres bactériens, exprimé en
nitrate éliminé par unité de volume.lls font remarquer aussi que cette
efficacité décroit rapidement en cas d'une faible variation de la tempéra-
ture, du pH ou du rapport DCO / N. '

Lors du calcul de la charge (kg/m3/j), le volume pris en consi-
dération différe d'un réacteur & un autre, ce qui entraine des comparai-
sons difficiles entre les charges appliquées.

I1.1.4 Conclusions

Toutes les études menées jusqu'd maintenant ont été faites sé-
parément et de maniére indépendante avec une diversité énorme de substrats,
de charges, de matériaux, etc., ce qui rend toute comparaison et extrapo-
lation délicates.

Nous avons précedemment pu citer la plupart des avantages et des
inconvénients de chaque réacteur utilisé en anaérobie ou en anoxie.

Pour les filtres bactériens, une comparaison entre les diffé-
rents réacteurs biologiques & support fixe, montre une différence non négli-
geable des rendements respectifs. Cette discordance des résultats est due
a4 plusieurs facteurs dont essentiellement la différence de la nature et de
la forme des garnissages utilisés.

Les plus importants rendements sont réalisés grice aux garnis-
sage légers, présentant une plus grande porosité, ce qui est prouvé par
assimilation aux performances des lits en expansion.

En définitive, un systéme adéquat serait celui qui accumule les
avantages des cultures en suspension et ceux des filtres anaérobies et qui
en limite les inconvénients.
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Aussi, un systéme ol la biomasse est retenue par un garnissage
- facilement mis en expansion - sans pour autant 8tre fixée 3 ses parti-
cules, permettant ainsi d'avoir :

. une concentration plus élevée en biomasse,

. une plus faible dépendance par rapport aux variations de
température,

. un impact moins important, des variations brusques des débits,
. une faible quantité de boues & la sortie du réacteur,
., une surface de contact plus importante (biomasse/substrat),

. une énergie moindre pour les lavages.



II - 2 Caractérisation d'un réacteur biologigue & garnissage poreux
immergé .

Le traitement par un réacteur biologique & garnissage immergé
appelé la "filtration" biologique immergée, combine la filtration dans la
masse avec un pouvoir épurateur d'une biomasse en évolution au sein du
garnissage poreux.

Le filtre fonctionne en lit fixe, & chaque période de fonction-
nement, succéde un lavage, ce qui soumet le lit a un fonctionnement cycli-
que, chaque cycle étant limité essentiellement par la perte de charge dans

le réacteur.

II. 2.1 - Etude hydrodynamique dans un réacteur a garnissage immergé

a. Evaluation de la perte de charge

Afin de décrire mathématiquement un milieu poreux réel & l'aide
d'un nombre réduit de paramétres indépendants, on le remplacera par un
modéle simplifié, comme celui établi par Kozeny. Ce modéle est décrit par

. 1'équation de Kozeny - Carman.

3 : 2
AP 'TL.,Vm (L -¢€)
= = 36'hk' > . 3 .
d'g €

= épaisseur du lit
= perte de charge
= porosité
= 4,5 : 1,5 (pour grains isométriques et£<<0,7)
= diamétre du grain

= viscosité dynamique

= vitesse en fit vide

Etant donné que les diamétres des pores sont variables, on défi-
nira les différents régimes d'écoulement en fonction du nombre de Reynolds
R par

e
Régime laminaire Ré €10 (1 -¢&)
Régime transitoire Re entre 10.(1 - &) et 2000.(1 -§¢)
Régime turbulent Re supérieur a 2000 (1 - é)
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On définit un critére de Reynolds de pore, modifié
, Q- \/‘,'h. d

R = —™ & avec Q = masse volumique du fluide

e-p 6(1-£).

Ainsi le critére de Reynolds critique de 1'écoulement, admettant
comme la plupart des auteurs que £ = 0,4, sera Re =1, ce n'est qu'en
dessous de cette valeur que 1l'équation de Kozeny-pCarman'est applicable.

t
Pour les valeurs supérieures de Re , i1 faut faire intervenir
des pertes d'énergie cinétique, on démontre Blors que la perte de charge

correspondante est de la forme

AP 2 1-¢&
Z - 61’1B.Vm. m
g
hB = constante de BURKE - PLUMMER (hB ~ 0,3).

La perte de charge totale s'exprimera par la somme des pertes
par frottement visqueux contre parois et des pertes par turbulence.

L'équation générale correspondante s'ecrira :

2

AP (1-6)° 6.8.(1-€) \f

_E— = 36.hk. gé&—a . \/m+ hB'—%—'—\Jh‘\
dgv .

°

" C'est la relation d'ERGUN qui permet d'exprimer la perte de charge
dans les lits fixes, ainsi que dans les milieux sédimentés ou fluidisés

tant que € <0,75.

Cette relation peut s'exprimer sous forme adimensionnelle

! h , 3
.g— = —ﬁlf— + hB avec g_ - _E__Jg_2 . .éz.g
ep B.( l-E)‘?.Vh_‘

& doit &tre déterminée avec soin, car rien que dans le cas d'ap-
plication de 1l'équation de Kozeny-Carman, une erreur de 1 % sur £ , entralne
une erreur de 5 % sur AP.

On négligera les effets de paroi du réacteur lorsque dg/diamétre
de la colonne est inférieur a 0,02.

~

b. Filtration a travers un lit épais

La . filtration dans la masse consisteen une rétention des par-
ticules en suspension d'un fluide dans un lit poreux. Ce phénoméne a été
longtemps utilisé, en particulier pour le traitement des eaux polluées et
surtout des eaux de distribution. Pourtant cette filtration n'est &tudiée
scientifiquement que depuis quelques dizaines d'années et reste encore mal
connue.,
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HERZIG et LE GOFF (1971) ont étudié le calcul prévisionnel de la
filtration & travers un lit épais, en établissant 1'équation du bilan de
matidre et en abordant le probléme du colmatage de ce type de filtre, per-
mettant ainsi de prévoir 1l'élimination des solides en suspension. Par
contre, l'épuration biologique de la pollution dissoute reste moins bien
connu, sinon inexistante pour une biomasse immobilisée.

c¢. Etudes d'approche pour les réacteurs biologiques immergés

EL MALFH et al. (1978), lors d'une étude de la filtration bioclogique im-
mergée, ont établi que les variations de la porosité sont dues & 1l'augmenta-
tion de la biomasse et une accumulation de substances extracellulaires,
ainsi- :

e 1 X oT
= e — (— + —/)
Dt R t dt
BT K
En posant : =% = (k - Y)'x
K =L 22X
X Rt

I1s en déduisent
X
€= & -Ra+F- @ -0,

e K Y
avee Z = cBte suivant la hauteur du lit = L
X = concentration en biomasse : ML"3 (XO = initiale)
T = concentration en substrat absorbé ML-3
R = densité ML
k = taux spécifique d'absorption : 7t
K = coefficient de transfert d'oxygéne : T—l.
Y = coefficient de croissance cellulaire

Ils montrent ainsi que la porosité ne dépend pas de la cOte Z, donc
elle est uniforme le long du lit.

Partant de la variation expérimentale de la perte de charge en
fonction du temps et le long de la colonne (figure 1) et en appliquant
1'équation Kozeny-Carman, ils en déduisent une assez bonne concordance avec
les valeurs données par l'équation établie de ¢ , (figure 2).
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Fig. 2 - Variation de la porosité en fonction du temps

Cependant, comme le montre la figure 1, les écarts importants

apparaissent & partir de 13 heures de fonctionnement.

GRASMICK et al. (1980)reprenant les mémes travaux, ont élaboré un
calcul basé sur le remplacement du systéme réel par un réacteur plan.

L'étude expérimentale a &té menée en faisant varier les diffé-

rentes variables selon le tableau 9.



Tab -9_- Conditions opératoires utilisées pour les différentes expériences

Expérience
Yariables Ne

opératoires

! 2 3 4 5 6 7 8 9 10

vitesse U, en m/h 18 8 3 3 3 3 1 1 " 1t
concentration en 100 100 100 400 100 50 100 100 200 200
substrat S,

mg/1 DCO

type de substrat lait lait lait lait lait lait lait viandox  lait lait
aire spécifique du 33 33 33 33 13 3 33 33 33 26
support

a, en cm2/cm3 i

concentration : 9 9 9 " 92 92 92 8.6 8,6 9.6 9.6
en oxygene

a l'entrée

a supprimer

du réacteur en

mg/}

profondeur du 21 21 21 19.5 19.5 19.5 325 325 40 40
réacteur :

constdérée

zencm

La variation de la porosité en fonction du temps selon les
différentes expériences est représentée par les fig:? 3

asf

(a) T (b)

a3l Q3
£
~
ap 3 o2k N exp 4,586
02t
axp 2.
ab exp | o
1 i L 1 ] !
[¢] i 2 3 o 1 2 3
i H
 Influence de la vitesse d'écoulement U Influence de la concentration de substrat Sq  l'éntrée.
040 -

0,30

0,20

Q)0

o
-~
w

Influence de la nature du substrat.

Fig. 3 - Evolution de la porosité &
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On remarque que
- si Um augmente, la porosité diminue,

- la variation de la concentration. en substrat ne produit
aucune variation sur £ ,

- la nature du substrat a une influence certaine, ainsi la
porosité diminue lorsque le réacteur est alimenté en viandox,
plus rapidement qu'avec le lait.

Le calcul de la perte de charge a partir de la porosité par
1'équation de Kozeny-Carman, a montré une discordance avec les points
expérimentaux. ’

RICHARD et LEPRINCE (1980) ont représenté l'évolution de la
perte de charge dans un filtre a biolite, lors de la dénitrification,
figure 4, montrant qu'en bas du filtre, la perte de charge croit plus rapi-
dement impliquant ainsi un taux de croissance plus grand.

AP (L

100

20

L (T A5 55(em)

Fig & -: Evolution de la perte de charge dans le fiitre garni de
biolite au cours d'un cycle 3 8 m/h,

Il apparailt que le suivi de la perte de charge peut permettre
celui de l'évolution de la biomasse le long du réacteur, mais que l'appli-
cation de 1l'équation de Kozeny-Carman n'a pas permis la concordance des
valeurs calculées avec celles expérimentales.
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Ainsi, pour déterminer les cycles de lavage en fonction des
pertes de charges admissibles dans le réacteur et pour connaltre la varia-
tion de la porosité, il est nécessaire de connaitre 1'évolution de la
biomasse, principale cause du colmatage des réacteurs.

II. 2.2 Etude de la modélisation d'un réacteur biologigue & garnissage
poreux immergé

A - Cinétique de la réaction microbienne

A.1 Cinétique de croissance

Les facteurs influant sur une croissance bactérienne peuvent
&tre limitds 3 la concentration en un ou plusieurs substrats, leurs métabo-
lites et les éléments physico-chimiques du milieu de culture.

Plusieurs modéles ontlété préposés pour cette croissance, ils
restent tous empiriques, ROQUES (1979.), TEH-AN HSU et TSAO (1979)

ont énuméré les principaux modéles établis jusqu'a maintenant.

On retiendra ceux qui sont d'utilisation plus fréquente

R S
M : = W\  —
odéle de MONOD 9} uh _ 53
s
fl = taux de croissance
S = concentration en substrat

K
s

constante de seuil ou de MONOD

Ce modéle reste trés discutable dans le cas d'une culture bacté-
‘rienne mixte ou d'une alimentation hétérogéne.
Dans le.cas d'une inhibition par le substrat, on a :

S
. 2
Ks + S + S /KI

loi d4'ANDREWS : =
oi d REWS M M,
KI = constante d'inhibition

A.2 Cinétique d'utilisation du substrat : ATKINSON (1974)

Cette cinétique peut &tre décrite de deux fagons.

Ainsi on peut écrire que

ds dSC‘ dSM dSD
—_— = + +

dt dt dt dt
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S = concentration du substrat

SC = conc?ntration du substrat utilisé pour la croissance
bactérienne

S = concentration du substrat utilisé pour la maintenance

SD = concentration du substrat rejetée pardécésa

En admettant que les besoins pour la croissance soient propor-
tionnels a l'augmentation de la biomasse, on a

Y = rendement cellulaire

<=
Q'o.
s

ds
at T T

Et si les besoins pour la maintenance sont proportionnels a
la biomasse

De méme si le décés ou la formation des flocs entraine une libéra-

tion de substrat, on admet qu'elle est proportionnelle a la biomasse

dSD 5
EE— = < - X . b = taux de mortalité

En définitive

dsS

1
S _ 1.8 _ k..
dt % 1- X+

Une autre fagon d'étudier le probléme serait par l'utilisation
de 1l'équation cinétique enzymatique.

L'exemple de l'équation de MICHAELIS et MENTEN revient & ne
considérer que 1l'épuisement du substrat pour les besoins de croissance.

A.3 Cinétique de formation du produit (CONNEY et al. 1977)

On posera dans le cas général que

dpP dX
E_d.dt+.@x.

Cette équation représente la vitesse de formation du produit par
unité de volume, chaque facteur représente

dpP x X la formation du
dt ' dt  produit associé & la croissance

dpP la formation du
=L = /5~x - . P .
dt produit non associé a la croissance
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A.4 Exemple : fermentation méthanique

. Croissance des bactéries acidogéne, Xa

- "a max (S°rg S : concentration en substrat ique
Ha Kml + (SOro) org ’ ¢ ah organiat
5 biodégradable

. Croissance des bactéries méthanigénes, X

um max (AC)

m © ¥+ (Ac) + (Ac). (AV) /K

avec (Ac) concentration en acide acétique
(AV) concentration en acides volatils en C3 a C5

KI constante d'inhibition par les acides volatils

Production d'acide acétique

i
Tac © Yac/Xa' uaxa Ty H’nxm

X
m/ac |
avec Y _ gﬁac1d? gcetlgug prodult’
ac/Xa g bactérie acétique formée
v _ g bagtérie‘méthanigéng formée
Xm/ac g acide acétique utilisé

. Production d'acides volatils C3 a 05

r =.Y .
AV AV/ Aa (pa.xa\

_ g acide volatil produit
AV/Xa T g bactérie acétique formée

avec Y

Production de méthane

r = Y .
CH, CH,/X_ Gimxéx

avec Y _ g méthane produit
CH4/Xm - g bactérie méthanigéne formée
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A.5 Détermination des coefficients de croissance

SUN-BOK LEE et RYU (1979) ont établi une méthode de détermina-
tion des constantes cinétiques dans un réacteur & enzymes immobilisées,
en régime continu, et ce, en utilisant une transformation de variables
dans l'équation du taux de réaction. Ainsi, dans un réacteur ol la compo-
sition du fluide varie le long de l'écoulement (supposé piston), le bilan
massique du substrat, dans l'élément du volume 4V, est

Qsly=asl, , 4 + R QV

R= - %%_ = taux de réaction
avec § =5 2 =0
et s = Sf (sortie) & T = T . (temps de passage)

Les équations de rendement peuvent 8tre obtenues par intégra-
tion de R, de méme on peut effectuer des tmnsformations nous permettant de
faire une assimilation avec les réacteurs agités comme

Taux de réaction transformé = rapport de réaction moyen

v é
(S : S X S¢
A
o T o

Concentration transformée = concentration moyenne logarithmique

S X

s*=£¢5d‘t/fdt=-—°ﬁm

Ainsi les équations transformées s'écrivent

vms*/(

K+ S*)
m

v_os* //[Fm + S*¥(1 + S*/KI)] pour un substrat inhibant.
ga

V*

et v*
Pour un réacteur a rnissage les différentes valeurs de v*
et S* sont a remplacer par

V¢ = so.x/’t et S* = -so.x/ Ln(1-X).

Cette approche reste concordante avec le modéle en discontinu,
cependant il y a discordance pour l'éguation de l'inhibition par substrat,
& cause de l'approximation faite sur S*, néanmoins, on peut utiliser les
équations de transformées sans crainte pour des rendements supérieurs a 55 %.

I1 est & rappeler que cette méthode a été établie pour des
enzymes immobilisées, son extension & des bactéries, exige de prendre en
considération la variation de la quantité de biomasse et du volume, en
fonction du temps comparé au temps de séjour dans le réacteur.
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B - Modélisation du réacteur & garnissage immergé

L'approche pour modéliser les réacteurs biologiques peut se
faire grice aux méthodes usuelles de diverses disciplines. Ces méthodes
initialement utilisées en automatique, ont &té développées pour l'étude
des réacteurs chimiques.

B.1 Approche préliminaire

Dans la majorité des études menées pour 1'approche des réacteurs
biologiques & garnissage, les auteurs admettent que la biomasse est fixée
aux particules, ainsi MAQSOOD et BENEDEK (1977), AGUWA et al. (1984) ont
remplacé le systéme réel par la schématisation suivante

- = Az
J t
biofilm liquide
c + Ac
Y
| -l
f I o
RS r
U = vitesse de passage

= concentration en substrat
Z = épaisseur du réacteur
R. = diamétre du grain
= épaisseur du biofilm

Y = distance suivant r

En négligeant la dispersion axiale, on ne considére que la
diffusion moléculaire & l'interface liquide-biofilm.
e o, B
ot ’ 2
Oy

concentration du substrat

(w)
I

coefficient de diffusion (considéré constant)
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WILLIAMSON ET Mc CARTY (1976) avaient présenté des relations
pour coupler le taux de consommation du substrat avec le transfert de
matiére par diffusion. LEE et al.(1976) et par suite GRASMICK etal (1979) se
sont basés sur ces relations pour écrire leur bilan massique, en 'n établissant
les expressions des densités des flux des différentes espéces réactantes.

o3}

- " $:C03

Il H ) 1
o | 2 3
t

Fig. 5 - Comparaison entre points expérimentaux et les courbes
théoriques (d'aprés GRASMICK et al., 1979)

Ces approches ont été effectuées en négligeant ou en admettant
l'effet d'un type d'écoulement hydraulique, de méme qu'en négligeant plu-
sieurs autres paramétres dont essentiellement 1l'évolution de la biomasse
active ou non, et ses répercussions sur la nature de 1l'écoulement dans le
réacteur.

B.2 Application des modéles hydrodynamiques

ROQUES (1979) a proposé, afin de modéliser un réacteur biologique
hétérogéne, de déterminer

le modéle cinétique de la réaction biologique,

le modéle hydraulique d'écoulement & 1l'intérieur du réacteur,
permettant de connaltre la répartition des temps de séjour.

Les techniques de détermination du modéle hydraulique dérivent
de celles d'études de la dynamique des systdmes automates. Leurs applica-
tions et le développement pour les réacteurs chimiques ont été effectués
par DANCKWERTS (1981) et LEVENSPIEL (1976). Le premier ouvrage en langue
frangaise faisant le point a été réalisé par VILLERMAUX (1982).

Aprés avoir déterminé expérimentalement les modé&les hydrauli-
que et cinétique, ROQUES (1979), propose de les combiner pour le calcul
des concentrations résultantes & la sortie du réacteur, le modéle hydrau-
lique est déterminé par l'utilisation d'un traceur inerte.
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Ainsi, le bilan de matiére pour un réactant (i) serait durant un
intervalle de temps dt et sur un élément de volume dV

Masse du feactant(l) Masse du {eactant(l) Masse du réactant(i)
dont l'élément = | transporté par + formé dans dV

s'est enrichi pendant dt modéle hydraulique

Par exemple, pour un modéle de piston - diffusionnel

>2c. - Dc. R-Yo)
D 1 _ U 1 + ¢ = —__i
bZZ fo ¥ i Dt
Ll = vitesse d'écoulement
D = coefficient de diffusion selon ltaxe 2Z'. "~
Ci = concentration du réactant (i)
i = vitesse de formation du réactant (i)
7 = cote le long de la colonne

En régime permanent, le bilan devient :

¥e, [
P 32 sz v % =0

Plusieurs auteurs, AUDIC et al. (1984) ont utilisé les méthodes
de la détermination du modéle hydraulique, mais sans pouvoir l'exploiter
pour l'étude de 1'efficacité de leur réacteur.

REQUA et SCHROEDER (1973) ont montré - lors de dénitrification
par une colonne a garnissage - que le modéle hydraulique déterminé expéri-
mentalement s'approche - contre toute prévision - beaucoup plus de celui
des mélangeurs en cascades, en comparaison avec les modéles piston, dis-
persion, (figure 6).

IR ,
—o—Fcaulement réel

....Réacteurs en série
__ _Modale de dispersion
—— Modile piston ’

1.5 =

CONCENTRATION (c/cg)

0.5 ¥

] 1 —
¢ 8.2 34 06 s 1.0 12

7 o Temps réauit @
Fig. 6 - Comparaison entre les modéles d'écoulement
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II - 2.3 Conclusion

La recherche de la modélisation des réacteurs biologiques a

garnissage, s'est avérée trés délicate, et ne prend en compte que la
biomasse fixée. Les études menées n'ont pas pu offrir des outils d'exploi-
La plupart - dont celles de WILLIAMSON et Mc CARTY (1976),

tation simples.
JENNINGS et al. (1976) GRASMICK et al. (1979) et RIEMER et et al. (1980) - font
apparaltre 1'influence de plu51eurs paramétres generalement non indépen-

dants, et ce, malgré les nombreuses hypothéses émises.
Les diverses difficultés d'approche résident dans

1'hétérogénéité macroscopique de la structure et la compo-
sition bactérienne,

l'4ge de la biomasse différe A travers l'épaisseur du biofilm,

l'expression d'ure cinétique de réaction dans une population
bactérienne hétérogéne,

la définition de la limite entre la biomasse active et celle
inactive, )
1'évolution de la nature du réacteur en fonction du temps de

"filtration".

Ce dernier point - qui n'a pas été pris en considération lors
de diverses études - se traduit, entre autres, par une modification de
1'écoulement en fonction du temps de traitement, par conséquent, un régime
stable ne peut &tre établi dans le réacteur. MURPHY et al. (1977)
avaient constaté lors de la dénitrification par colonne garn. garnie, qQue 1l'évo-
lution du temps de séjour (figure 7) rendait trés compliqué le developpement

d'un modéle hydraullque pour les colonnes & garnissage.

3o+
| Aprés 24 jours
]. .

! ~ Aprés 14 jours
\

Temps de rétention
t théorique

Temps adim&nsionnel

Fig. 7 - Evolution du temps de séjour
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II - 3 Dénitrification biologique

II - 3.1 - Description des phénoménes fondamentaux

II - 3.1.1 Généralités

La plupart des procédés biologiques susceptibles d'éliminer
les nitrates des eaux potables ont été inspirés de ceux déja utilisés dans
le méme but pour des eaux résiduaires.

Les bactéries dénitrifiantes sont des chimiotrophes car elles
tirent leur énergie des réactions d'oxydo-réduction, mais on distingue
deux phénoménes de dénitrification :

dénitrificationchimiolithotrophe @ ayant pour source de
carbone des substances: minérales, pour ce cas, ce sont les
bactéries du soufre et de l'hydrogéne qui vont étre prises
en considération,

(Thiobacillus denitrificans)

dénitrification chimio-organotrophe : ces bactéries tirent
leur carbone d'un substrat organique,

(Pseudomonas denitrificans)

Cette distinction reste assez théorique, car, pratiquement lors
des essais expérimentaux, on est en présence de cultures mixtes, et il
serait délicat de différencier la dénitrification lithotrophe de celle or-
ganotrophe, ajoutons-y la probabilité de présence de champignons, DAVIES
et TOERIEN (1971). _

Seule une analyse bactériologique pourrait permettre une clas-
sification du systéme expérimental par prédominance de certaines souches
bactériennes.

Au préalable, on est amené & préciser le principe de la déni-
trification biologique, nécessaire pour 1'élaboration et la compréhension
de ce traitement par le réacteur & biomasse immobilisé.
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II - 3.1.2 .Principe de la dénitrification

Certains microorganismes sont capables d'utiliser les NO3

comme source d'azote pour la synthése de leurs cellules
c'est le phénoméne d'assimilation.

De méme, les nitrates peuvent &tre utilisés comme accepteur
final d'électrons par la biomasse

c'est le phénoméne de dissimilation ou respiration des nitrates.

La plupart de ces microorganismes préférent NH4+ aux NO_  lors
de l'assimilation, sinon les nitrates sont réduits en NH, pour étre ensuite

utilisés pour la synthése cellulaire, (CHRISTENSEN et HAQREMOES, 1975).

La dissimilation consiste A utiliser les NO_, comme accepteur
final d'électron de la méme maniére que 1l'oxygéne molécllaire. L'azote
produit par cette réaction ne peut &tre incorporé dans le matériel cellu-
laire. '

Les étapes de la respiration des nitrates sont résumés par la

figure 8.
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Fig. 8 - Transition biochimique par nitrification et dénitrification

En définitive, la dénitrification biologique consiste en la
réduction de NO, du degré d'oxydation + 5 & 1'état gazeux de degré d'oxy-
dation O ou bien - 3 lors de l'assimilation.
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II - 3.1.3 Microbiologie

D'aprés BREZONIK (1975), une assez grande variété de bactéries
est capable d'utiliser NO T 3 la place NO_ pour leur respiration, comme
accepteur final d'é&lectron et seulement un groupement relativement restreint
qui est capable de réduire les nitrates sous forme de gaz NOE et N2.

Ce groupe contient des espéces diverses
Pseudomonas (P. aeruginosa, P. stutzeri), plusieurs bacillus

(B. licheniformis, B. subtilis), Spirillum, Alcaligenes, A. chromobacter
et plusieurs autres.

Parmi les chimiolothotrophes : Micrococcus denitrificans
-oxydant H, et Thiobacillus denitrificans et T. thioparus oxydant les.sul-
fures et %es thiosulfates en sulfate.

Parmi les organismes qui utilisent les nitrates pour leur res-
piration mais ne produisent pas d'azote gazeux, on peut citer : Clostridium,
Escherichia coli, Aerobacter aerogenes, et Azotobacter vinelandi, BREZONIK (1975).

Les métabolismes des bactéries dénitrifiantes sont trés divers,
ainsi certaines bactéries peuvent n'utiliser les nitrates que pour l'assi-
milation.

Par contre, d'aprés PAINTER (1970), d'autres bactéries dénitri-
fiantes sont incapables d'utiliser les nitrates pour leur synthése cellu-
laire. :

De méme, d'aprés DAVIES et TOERIEN (1971) selon la source de carbone, la
prédominance dans des cultures mixtes est différente.

Il n'empé&che - DAVIES (1972) - qu'une espéce utilisant le CHA
comme source de carbone, peut de méme utiliser lors de la dénitrification,
toute autre forme de carbone organique a la place du méthane.

D'aprés DOOD et BONE (1975), plusieurs espéces de bactéries peuvent
assurer la dénitrification mais en fonction des paramétres de l'environne-
ment : oxygéne, température, pH, sources de carbone.

II - 3.1.4 Biochimie

La réduction des NO3 en N2 peut se réaliser en plusieurs
étapes

NO3 — NO2 e NO i N20 — N2

) Selon les conditions et les espéces l'une des dtapes peut étre
le terme de cette réduction. Ainsi, d'aprés CHRISTENSEN et HARREMOES (1975),
un pH < 7,3 favorise la production de NZO'
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Pour l'assimilation : NO_, == NO_, == X == XH_OH == N org.
1'étape ou les étapes entre NO2 et ?'hydroxy%amine ne sont pas compléte-

ment identifiées,'CHRISTENSEN et HARREMOES (1975)ont proposé NOH et NOOqH2.

Beaucoup de bactéries dénitrifiantes mettent en oeuvre les
deux mécanismes dont l'importance relative présente un grand intérét pra-
tique, car il est préférable de produire de l'azote gazeux que de produire
de la biomasse.

Le coefficient de rendement est approximativement de 0,44 mg
M/S/mg N - NO, . Si l'azote contenu dans la matidre organique est de 10 %,
alors 0,04 mg N est assimilé pour chaque mg NO_.-N supprimé. Ceci montre
que la part dominante de l'azote est éliminée Sous forme de gaz.

Un systéme de transport d'électron a été proposé - selon la
méme référence - pour la réduction des nitrates

e-donneur === NAD ==t FAD == quinone
NO3- - Nitrate reductase -w= cytochrome

Les étapes de 1'électron donneur au cytochrome sont générales
tandis que les derniéres étapes dépendent de l'accepteur final d'électron
(nitrates, nitrites ...).

Différentes espéces bactériennes peuvent avoir des transports
d'électron légérement différents & l'égard de la quinone et du cytochrome.
Et c'est dans chacune des étapes de la séquence de réduction dissimilative,
qu'une réductase a été isolée.

D'aprés KRUL et VEENINGEN (1977), on peut distinguer deux
nitrates - réductases A et B ayant respectivement une fonction respiratoire
et une fonction nutritive.

L'absence des NO, n'implique en rien l'absence de ces enzymes,
qui ont été localisées dans ?es membranes des cellules bactériennes.

La présence de l'oxygéne peut inhiber leurs activités, mais
c'est le potentiel redox qui est le facteur régulateur, plutdt que la con-
centration en oxygéne.

De méme Cl0_. - réduit lui aussi par NRA - peut inhiber ces
enzymes en donnant des mutants (NRA = nitrate réductase A).

KRUL et VEENINGEN (1977) citent aussi le fait que les bactéries
peuvent synthétiser les nitrates réductases méme en milieu aérobie, indé-
pendamment de la source d'azote présente.
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On a remarqué une accumulation des nitrites temporaire du fait
de répression par la présence d'oxygéne de la synthése de la nitrite ré-
ductase.

D'aprés BREZONIK (1975), chez Pseudomonas aeruginosa, les ni-
trates sont réduits en NO ~ par nitrate réductase et il pense que les NO
sont réduits a leur tour en NO par le cytochrome oxidase suivant la séquence

nitrate NO

/ réductase ‘ 3

Substrat —e-cytochrome 560 NO
\————-'cytochrome c _____Cytochronme ;2

551 oxidase NO

v COX et PAYNE (1973), ont pu isoler les nitrite et oxyde nitri-
que réductases et en caractériser les cytochromes associés et d'autres
enzymes : ETS (Systéme de transport d'électrons mitochondrial).

De méme, d'aprds DUNN et al. (1979), la réduction de NO, en
NO. par la réductase A est couplée A une phosphorylation pour un grand
nofibre de microorganismes. Par contre la réduction de NO, par dissimila-
tion est différente d'un organisme a un autre. Ils noten% que la réduction
des nitrates par dissimilation est la mé8me que pour l'assimilation.

Les bactéries nitrifiantes Nitrobacter et Nitrosomonas qui sont
des aérobies stricts (KIESOW, 1972), peuvent en absence de l‘O2 devenir
des réducteurs de N03_.

_ La capacité maximale de dénitrification, dtaprés DOOD et BONE (1975),
est de 0,13 mg N-NO, /mg de cellules.h 4 30°C, par contre pour DAWSON et
MURPHY (1972), ce rapport est de 0,17 mg N-NO3-/mg cellules.h a 27°C.

Inversement, d'aprés BREZONIK (1975), la production cellulaire
est plus faible pour des bactéries facultatives en présence de NO, en
anaérobiose ainsi le rapport est de 0,25 et 0,4 g de cellules/g substrat

quand elles (A. aerogenes) sont en présence de NO3? ou de O2 respectivement.

I - 3.2 - Différentes voies biologiques de la dénitrification

Schématiquement, on peut classer les procédés susceptibles de
réaliser cette élimination :



. Mise en contact dans un réacteur a mélangeur intégral connu sous -
le nom des boues activées. Ce systéme nécessite la mise & la sortie
de 1'effluent d'un procédé de séparation liquide-boue, dont le ren-
dement n'est pas toujours efficace et qui augmente le cofit d'ins-
tallation et d'exploitation. :

Le rendement est limité par la concentration de la biomasse dans ce
type de réacteur.

Il est bien évident, qu'un tel systéme ne peut &tre utilisé pour
1'élimination des nitrates des eaux diluées.

. Réacteurs a biomasse fixée sur un support sur lesquels on peut avoir
des concentrations importantes en microorganismes par conséquent des
rendements élevés. La fixation peut se faire de plusieurs maniéres
dont . .

- fixation sur des particules a taille inférieure a 1 mm avec
un flux d'eau brute ascendant et une certaine vitesse telle
qu'on obtient une fluidisation des particules, ce qul permet
d'avoir une surface développée plus grande,

- fixation sur des particules dont la taille est supérieure a
1 mm, dans ce cas le flux peut &tre ascendant ou descendant
(1it fixe),

I1 existe des réacteurs & biomasse fixée intermédiaires entre
les 2 cas cités auparavant,

- disques biologiques.

En paralléle, comme déjia indiqué, il faut distinguer dans le
cas des eaux potables, la dénitrification par bactéries chimiorganotrophes
(hétérotrophes) et celle par chimiolithotrophes (autotrophes). Dans notre
cas, on va s'intéresser & la dénitrification hétérotrophe.

Comme on a noté précédemment, les bactéries dénitrifiantes hété-
rotrophes généralement aérobies facultatives ont be501n d'un substrat orga-
nique comme source de carbone.

Les électrons fournis par l'oxydation du substrat organique
sont transférés par une chalne 4d' enzymes Jjusqu'aux nitrates qui constituent
l'accepteur final d'électrons.

Les exigences d'un tel procédé sont

. présence de nitrates ou de nitrites,
. présence de bactéries hétérotrophes,
présence d'une source de carbone,

teneur faible en oxygéne,

. présence du phosphore.
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a - Cinétique
Pour l'application de la dénitrification des eaux potables, le

substrat source de carbone, ne devra présenter aucune toxicité.

Ainsi le choix basé sur l'intéré&t économique, conduit a l'étha-
nol et 1' acide acétique. La comparaison des rapports stoechiométriques
obtenus avec ces deux sources de carbone a: .montré une meilleure utilisation
de l'alcool qui est sous forme plus réduite de l'acide (MARTIN et al., 1977).

Ainsi, en présence d'éthanol, les nitrates sont consommés par
les bactéries selon trois voies '

La voie respiratoire

2 NO” + 3 CH O0H—> 2 N0, + % co, + H,0

2 N0, + % C HOH—> N, + CO, + % H,0 + 2 OH
soit

N03- + 12 C,HZOH —> % N, + % o, + % H,0 + OH . ' (1)
La voie synthétique

No3'+ 92021-1501—{—)5.-5-5—2-7750—2+%3002+g-$H20+g—3N2+0H_. (2)
La voie endogéne

5 C,H,NO, + 23 N03-—> 25 CO, + 6 H,0 + 14 N, + 23 OH . (3)

D'aprés ALLEMAN et .IRVINE(1980), en présence d'une source carbonée, la
matiére organique exogéne est utilisée préférentiellement.

Les mécanismes de stockage sont trés complexes dépendant d'une
certaine relation avec le carbone extracellulaire et de la capacité de sa-
turation de stockage et la difficulté réside dans le passage des réacteurs
en batch & ceux en continu.

Ainsi, la réaction (3) peut &tre négligée. On déduit que pour
les réactions (1) et (2), il faut 1,42 mg d'éthanol pour éliminer 1 mg de
N - NO et si on néglige la réaction de synthése (2), il faut 1,34 mg
d'éthanol pour éliminer 1 mg N - NO3 .
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L'équation (1) permet le calcul des différents coefficients
stoechiométriques : ’

1,37 V

=
]

N
VN2 = -0,85 VN
VN = vitesse de disparition de l'azote nitrique en mg/l h g MVS
VE = vitesse de disparition de l'éthanol en mg/l h g'MVS
VN2 = vitesse_de formation de l'azote en cm3/1 h g MVS

D'aprés PHILIPOT (1982), le rapport stoechiométrique des équa-
tions (1) et (2) est C/N = 0,86, en pratique ce rapport s'exprime sous
forme DCO/N = 3,27. ' '

Pour les besoins en éthanol, on a la relation suivante

cC = [AN-NOS] X 1,96 + O,SSX[OZ]

abattement réalisé de la teneur en azote nitrique

D>
=2

!

2
o .
w
—

1

teneur en oxygéne dissous dans l'eau brute

l\)O
—_
i

Q
il

taux de 1l'éthanol en g/m3 d'eau brute

b - Ordre de la réaction

En supposant que le phosphore n'est pas un facteur limitant,
ENGBERG et SCHROEDER (1975) proposent d'écrire l'équation de la vitesse
de dénitrification scus la forme

VN=-’$MKTN KE+E S
N E
ou
Py coefficient de croissance T_l.
Y : rendement cellulaire
N concentration en azote nitrique (mg/l)
E concentration en éthanol (mg/l)
S concentration en biomasse (mg/1)
KE’ KN ¢ concentrations respectives en éthancl

et nitrates quand u = 1/2 H (mg/1)
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‘ . D'aprés REQUA et SCHROEDER (1973), les valeurs de K, et K
sont trés faibles K_2 0,06 mg/l), donc pour une concentration en biomasse
constante, la vitesse d'élimination des NO_.~ est constante. Ainsi l'ordre
de réacteur de la réaction est zéro, confifmé par MARTIN et al. (1977),
les résultats sont présentés sur la figure 9.

EtOH mg/l

N«NOa' ag/1{

+ N-NO_~ ng/l
= Ethanol mg/l
T « 20°C

HVYS « 3,9 g/l

Teaps (h)

1 2
Fig. 9 - Cinétique d'élimination des nitrates
avec un excés d'éthanol

¢ - Métabolites formés

Lors des expériences en batch, MARTIN et al. (1977), l'évolu-
tion conjuguée de la disparition des nitrates et la formation d'azote,
comme le montre la figure 10, a été mise en évidence.

Volume de gaz

N-NO. ™ recueilli cmd
3

ng/l

. ' J/}f + N-NO_~ mg/l
300 3

! . N, cm3
T =220°C

WS = 3,7 g/l

Temps (heure)
1 2 ' S

Fig. 10 - Evolution conjuguée de NO3 et N2



De méme, les taux de disparition de l'éthanol et celle de la
formation de l'azote sont -

1,41 mg éthanol/mg N - NO3

0,74 cm3 N2/"mg N - N°3—

L'examen des chromatogrammes obtenus et les bilans présentés
de 1'éthanol ne décélent aucune formation de composés intermédiaires. Méme
remarque pour le bilan de l'azote, l'analyse de gaz n'a révélé aucune for-

mation ni de NOZ-' ni Noxydé, (tableau 10), toujours pour la méme expé-
rience.
| l |
| % | Composés |
I | l
| | o
88 N -
II 2,8 ’ C(Z) | }
| o -2 |
| 9,2 | 0 l
I | I

Tab. 10 - Composition des gaz
(d'aprés MARTIN et al., 1977)

IT - 3.3 - Facteurs 'influant sur la dénitrificafion

Etant donné qu'on utilise un garnissage, l'efficacité de la déni-
trification va dépendre entre autre des éléments du choix du support

. nature du support,
taille effective (4, .),
coefficient d'uniformité,
forme des particules,
friabilité,
densité,
porosité,
capacité de la fixation ou de rétention bactérienne,

mais aussi du sens d'écoulement qui peut &tre descendant ou ascendant. Dans
le cas de la dénitrification surtout sous pression, le sens ascendant est
préférable de maniére a éviter le colmatage et une meilleure répartition de
la biomasse le long de la hauteur du 1lit, pour avoir une porosité plus
élevée, mais surtout pour entralner plus facilement le gaz produit.
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Comme pour tout traitement biologique, la dénitrification va
dépendre spécifiquement de la température, pH '

IT - 3.3.1 Température

D'aprés CHRISTENSEN et HARREMOES (1975), la dépendance de la
dénitrification vis-a-vis de la température semble &tre plus importante
que pour les traitements biologiques des eaux usées ordinaires. On a pu
distinguer deux types de réponses-température : la réponse immédiate et
celle a long terme.

La réponse a long terme est la plus intéressante et c'est celle
qui est généralement déterminée lors des expériences.

La réponse a long terme représente la somme de la réponse immé-

diate et de celle liée a l'adaptation des microorganismes, et cette rela-
tion malheureusement n'est pas encore connue.

La relation entre le rendement de la dénitrification et la tem-
pérature peut étre décrite théoriquement par 1'é&quation d'Arrhenius

- E/R (273 +T)

RDT_ = A.e
‘ avec RDT = rapport de dénitrification
A = facteur de fréquence
E = énergie d'activation
R = constante du gaz parfait
T = température en °C

Une approximation de cette équation est donnée par la relation

K-(T - 20)
RDT = RD20.10 T
RDT = rapport de croissance maximale aT °C
KT = constante de température
Les valeurs de selon les essais réalisés par différents

auteurs (tableau 11) varient de 0,02 a 0,08, selon le mode de culture, du
type de biomasse et de la température.
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| . | |
Année ] Auteur | Température °C | kp Type de

| | |(°C)—l culture
I | |

1967 | Hiinerberg | 11 - 21 | 0.66 Suspension

1970 { Mulberger I 10 - 20 } 0.05 "

1970 | Mechalas | 18 / 29 | 0.03 Fixée

1971 { Stensel { 10 - 20 { 0.05 Suspension

1972 | Mulbarger | 10 - 20 | 0.07 "

1972 } Dawson ; 5 - 27 { 0.05 "

1972 | Ide | 10 - 40 | 0.05 "

1974 I Murphy | 6 - 25 | 0.03 "
} { } 0.03 Fixée

1975 |  Sutton | 5 - 25 | 0.04 Suspension

1975 , Christensen { 6 - 22 } 0.06 "

1975 | Parker | 15 - 24 | 0.07 n

1975 { Harremoes } 6 - 19 } 0.02 Fixée

1975 | Barnard | 18 - 24 | 0.04, .

. | | | o.08 Suspension

| l |

Tableau 11 - Liste de littérature concernant l'influence de la
température sur la dénitrification
(d'aprés CHRISTENSEN et HARREMOES, 1975)

Ce tableau montre que la dépendance des bactéries en suspension

vis-a-vis de la température est plus grande que par rapport a celles fixées.

D'autres expressions de température ont été proposées par les
mémes auteurs ’

(T -20)

Pn, T = )um,20"e
ou / = QlO
Pn,T Ph,T + 10

Selon DAWSCON et MURPHY (1972), les Pseudomonas denitrificans
réduisent les NO_, & 5°C avec un rendement égal a un dixiéme de celui

obtenu a 25°C, e% que la période d'acclimatation & 5°C dure 8 jours alors

-

qu'elle ne dure que 5 heures a 27°C. A 3°C il y a arrét du phénoméne.
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Selon BREZONIK (1975), l'optimum de la température peut &tre
de 25°C, mais aussi de 60°C. Il semble qu'aux températures élevées, la
dénitrification peut s'effectuer jusqu'a 65 - 75°C et qu'elle cesse a 85°C.

En résumé, 4d' aprés DOOD et BONE (1975), la dépendance vis-a-vis
de la température dépend de l'espéce bactérienne et de son optimum ther-
mique d'action.

II -~ 3.3.2 pH

La dépendance de la dénitrification vis-a-vis du pH présente le
méme schéma que celle de la temperature, ainsi on a des effets du pH &
court terme et celui & long terme.

La différence réside dans le fait que l'effet & court terme du
changement du pH est le méme que celui & long terme.

MARTIN et al. (1977) ont mis en évidence l'influence d'une
brusque variation de pH. La figure 11 illustre les conségquences sur la
vitesse de dénitrification.

Rapport des vitesses avant et

aprés la variation du pH.
+ Passage a pH 10 aprés adaptatlon des boues

3 pH 7,7 (V = 23 ppo N- NO “/q MVS.h)

» Passage & pH 8 aprss adaptatlon des boues
i pH 10 (VH = 21 ppn N—NO3 /g MVS.h)

foR " Tttt _;;;;-+

504 S
‘/_-——"

e —- -

13

—— - —
1

~}

Tagnc-ionr.

Fig. 11 - Influence de brusques variations du pH
sur la vitesse de dénitrification
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-

Un brusque passage a pH basique n'entralne pas de "diminution
dans l'activité bactérienne. Par contre, aprés adaptation & pH 10, la
reprise de l'activité bactérienne a pH 8 est trés lente et demande au
moins une semaine.

Ces résultats peuvent s'expliquer par l'existence de plusieurs
souches bactériennes différentes ou bien par l'existence de deux domaines
de pH pour une méme souche.

. DELWICHE (1956) a montré l'influence du pH sur le produit final
de la dénitrification. Ainsi & pH » 7,3 le produit final est l'azote gazeux,
par contre a pH < 7,3, N.O sera obtenu. Autres auteurs confirment ces
données, mais en signalant qu'a pH » 7,3 l'azote gazeux ne représente pas

la totalité du gaz produit.

Lors d'une dénitrification en batch, en utilisant l'acétate
comme source de carbone, DOOD et BONE (1975) concluent que le pH optimum,
pour des activités des réductases nitratase et nitritase, est voisin de la
valeur de 7,5 (figure 12).

Inversement, l'effet du pH sur la production cellulaire en
fonction du carbone ou des nitrates est négative.

0-2%

mg /mgq cells h

Q-8

o o5—: ‘ ‘ -

Vitesse spécifique.

pH

Fig. 12 - Vitesses de croissance spécifique et de l'élimination des nitrates, les
activités des nitratase et nitrite réductase dans une culture en batch
3 différentes valeurs de pH.
o Vitesse d'élimination des nitrates e Vitesse de croissance spécifique
a Activité de nitrite réductase a Activité de la nitratase

D'aprés BREZONIK (1975), la sensibilité de la dénitrification
a l'oxygéne décroit pour des valeurs de pH inférieures & 6, ce qui peut
8tre expliqué par le fait de la décomposition chimique des nitrites.
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MARTIN et al. (1977), aprés une étude en batch avec l'utilisa-
tion de l'éthanol,ont déterminé deux optimums de la vitesse d'élimination
des nitrates, l'un est situé entre des pH de 7,7 et 8,2 et l'autre entre
9,4 et 9,6. La vitesse a4 un pH 6,7 est égale a 50 % de celle observée a
pH 8 (figure 13).

: -NO_"/g MVS.h
'y ppT N-NO, /g

30¢

pH.

- Fig. 13 - Influence du pH sur la vitesse de dénitrification a 20°C

Par contre la dénitrification a un effet sur le pH a la sortie
du réacteur car les équations stoechiométriques montrent une production de
1'ion OH™, donc lors de la dénitrification, il y a une élévation du pH.

D'aprés PHILIPOT (1982), & une température de 12°C, l'élimina-

tion de 10 mg/l de N - NO éléve le pH de 0,3 environ. Il conviendra dans
certains cas de corriger fe pH de l'eau traitée.

II - 3.3.3 Oxygéne

L'influence de l'oxygéne sur la biochimie du processus de la
dénitrification a été abordée dans plusieurs publications. Seule la ré-
duction des nitrates par dissimilation est influencée par la présence de
1'oxygéne, car d'aprés BREZONIK (1975), les nitrates au niveau énergétique
ne sont pas meilleurs accepteurs d'électron que 1'oxygéne. Lors d'une oxy-
dation de substances organiques, l'ordre d'affinité d'accepteur final
d'électron est le suivant

02, NO3 y SO4 et CO2.
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D'aprés CHRISTENSEN et HARREMOES (1975), le mécanisme d'inhi-
bition par 1l'oxygéne au niveau cellulaire n'est connue qu'en quelques
détails, et que O, represse la formation des N.R. ou agit comme accepteur
final d'électron a la place des nitrates.

Il est trés important de distinguer dans les cultures fixes
entre la tension d'oxygéne a l'intérieur du micro-environnement autour des
bactéries et celle dans le macro-environnement.

I1 semble qu'une concentration de 1 & 2 mg 02/1 n'a pas d'influ-
ence sur la dénitrification par les cultures fixées, par contre pour les cul-
tures en suspension la limite est de 0,5 mg/l

D'aprés PAINTER (1975), les enzymes réductases des nitrates
peuvent &tre synthétisées en présence d'oxygéne a des concentrations de
3,2 mg/l. ’

Le potentiel redox (CHRISTENSEN et HARREMOES, 1975), est le
facteur important 1ié & la concentration en oxygéne, et pour un potentiel
mesuré inférieur a - 100 mV, on a une limitation du phénoméne de la déni-
trification, il n'empé&che qu'au niveau cellulaire la réduction des nitrates

=

peut se produire a un potentiel plus bas.

Des expériences faites sur 3 espéces : Alcaligenes, Pseudomonas
fluorescens (accumulant NO,) et Flavobacterium (Betlach et Tiedje, 1981),
ont montré que l'addition ge l'oxygéne inhibe la production de gaz a partir
de NO_.  pour les 2 premiéres espéces, mais n'a pas d'influence sur les
Flavogacterium. Par contre l'augementation de la tension d'oxygéne provoque
l'accumulation de N O pour les 3 espéces et la réduction des NO2 est trés
sensible & la présence d'oxygéne.

Par contre, d'aprés SKERMAN et al. (1958), les NO. peuvent
€tre dénitrifiées par 1l'Achromobacter liquefaciens en N, pour des concen-
trations en oxygéne dissous aussi élevées que 8 mg/l et il apparalt que le
pH joue un rdle important dans l'effet de l'oxygéne sur la dénitrification.

En résumé et d'aprés PAINTER (1975), cette répression par
l'oxygéne des enzymes de la dissimilation dépend des espéces en question
et de la concentration de 1l'oxygéne dissous.

) Plusieurs auteurs ont rapporté que la présence de l'oxygéne
augmente la quantité de matiére organique utilisée comme source de carbone
lors de la dénitrification, (PHILIPOT, 1982).

ITI - 3.3.4. Inhibition de la dénitrification

D'aprés CHRISTENSEN et HARREMOES (197%), des substances rela-
tives & la dénitrification peuvent &tre toxiques comme

NH4+, nitrates, méthanol, oxygéne et le pH.
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Pour les nitrites elles ne peuvent inhiger la dénitrification'
que pour une concentration supérieure a 30 mg N—NO2 /1. ’

D'aprés NASON (1958), d'autres corps ou composés inhibent la
dénitrification comme le N-oxyde 2n-heptyl 4-hydroxyquinoléine, des agents
chelatants comme les cyanures, les dithiols et les chlorates, de méme que
des composés organiques comme 1'hydroxylamine et l'ac%?e pyEEviqu?I ethI
D'autres essais ont montré la toxicité des métaux (Cr'~, Cu ", Ni* 7, Pb™ ")
sur la flore dénitrifiante.

D'aprés BETLACH et TIEDJE (1981), NO_, peut inhiber la réduc-
tase de NO car les nitrates jouent un réle préférentiel comme accepteur
final d'électrons et NO,~ n'inhibe pas la réduction de NO. , mais l'accu-

mulation de NOZ- dépend du rapport relatif de NO3 et NOE dans le milieu.

II - 3.3.5 Besoin en phosphore

Les ions PO 3- apparaissent comme un facteur limitant de la
croissance bactérienne a cause de leur r8le dans la synthése de 1'ATP.

D'aprés RICHARD et LEPRINCE (1982) la variation de la vitesse d'élimina-

tion des nitrates en foncgion des phosphates montre un optimum compris
entre 0,45 et 0,55 mg PO4 /1 (figure 14).

ma(HOg}/I/:m

! i ‘ DO: my/ |

7 g1 %2 03 €L 03 05

- Fig. 14 - Influence du taux de phosphate introduit
sur 1'élimination des nitrates
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Des valeurs supérieures, de l'ordre de 1 mg/l, favorisent par
trop la croissance bactérienne au déterminant d'élimination des nitrates.

De fagon générale, d'aprés PHILIPOT (1982), le besoin en phos-
phore est

3
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II - 3.3.6 Concentration en biomasse

D'aprés RICHARD et LEPRINCE (1980) le rendement d'élimination en nitrates

2

est proportionnel & la concentration des bactéries dans le réacteur.

L La figure 15 montre que la diminution de la teneur en nitrates
- pour une concentration de 10 g/l en MVS est plus importante que celle de
. 7,5 g/l '

] Viresse 5 20 M/
PH Y 7':‘

Haurwr o

T T

Fig. 15 - Influence de la concentration de boue sur le taux
d'élimination des nitrates

mais on peut noter une diminution sensible du rendement, par vieillissement
des boues, comme le montre la figure 186.
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N-HC;' mg /1 dhiemng /g VS b

“/.A
2 .
15
10-
54
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Fig. 16 - Influence de 1'3ge de la boue sur le taux d'élimination des nitrates

D'ol la nécessité d'effectuer les lavages périodiques lorsqu'il n'y a pas
de rejet des boues en excés par le réacteur lui-méme.

IT - 3.3.7 Nature des lavages

Le lavage doit permettre d'éliminer la biomasse en excés et
une meilleure répartition hydraulique, de méme qu'un renouvellement de la
flore bactérienne.

Il peut 8tre effectué & l'eau seule ou eau - air, d'aprés
PHILIPOT (1982), l'utilisation de l'air n'est pas néfaste pour la dénitri-
fication et la différence entre lavage eau et eau - air n'est pas signifi-
cative, comme le montrée le tableau 13.

3

| l | |
| Mode de décolmatage | Eau | Air + eau |
| | | |
| T | | |
| Vitesse m3m -h | 10 | 10 |
{ % DCO éliminé { 77 % 78 }
| % N-NO, éliminé | 65 | 66 |
| | | |

Tab. 13 - Influence de 1'air utilisé pour le décolmatage, sur les rendements
de dénitrification. Moyennes observées sur 3 cycles de filtration.
(d'aprés PHILIPOT, 1982)

Selon la méme référence, aprds lavage, on a constaté une teneur’
Glevée des nitrites dans l'eau dénitrifiée qui tend a disparaitre en fonc-
tion de l'établissement de l'anaérobiose dans le réacteur.
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II - 4 Méthanisation

II - 4.1 Description des phénoménes. fondamentaux

La fermentation méthanique est 1l'ensemble des processus bio-
chimiques de dégradation anaérobie de la matiére organique conduisant &
la formation de méthane et de gaz carbonique.

II - 4.1.1 Les étapes du processus de la méthanisation

C, Jusqu'a un passé. récent, on distinguait deux phases, 1'acido-
génése et la méthanogénése, actuellement, en fonction des transformations
biochimiques effectuées par les différents groupes de microorganismes,
quatre étapes successives ont été différenciées (fig. 17).

MATIERE
ORGANIQUE

{a)

ACIDOGENESE

®

ACETOGENESE

®

N\

METHANOGENESE
CH, + 810
BIl0 : Biomassc microbienne (b) : sucres simples, acides aminés,
fa) : Polyosides, proteines, acides gras

lipides

Fig. 17 - La production de méthane. Les différentes étapes
biochimiques de la dégradation anaérobie de la
matiére organique

(d'aprés DEMEYER et al. 1981)
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lére phase : l'hydrolyse du'substrat 

Cette premiére étape a pour objet de détruire la structure
complexe de la matiére organique (polyosides , protéines, lipides) en
éléments simples : acides gras, acides aminés, plus facilement utilisa-
bles par les microorganismes. Il s'agit en particulier de briser 1l4d
structure semi-cristalline des fibres, de détruire les parois cellulaires
et de dépolymériser les grosses molécules (ex : cellulose).

L'hydrolyse de la matiére organique est effectuée par des
enzymes exocellulaires (ex : cellulase) produits par les microorganismes.

Cette étape peut &tre limitante au niveau du processus global
de la fermentation car certains résidus organiques naturels (cellulose,
lignine) sont peu ou pas dégradés par voie anaérobie et peuvent nécessiter
un traitement préalable (hydrolyse chimique), (POHLAND, 1961).

2éme phase : acidogénése

Durant cette étape les monoméres produits précédemment lors de
1l'hydrolyse sont transformés en alcools et en acides organiques & longues
chalnes.

Les espéces bactériennes anaérobies strictes, ou facultatives
qui participent a la fermentation sont extr@mement nombreuses. En fonction
des conditions du milieu et des populations microbiennes dominantes, les
voies métaboliques empruntées peuvent &tre différentes et conduire & la
formation d'acides organiques divers (formique, acétique, propionique) ne
présentant pas les mémes rendements de conversion en méthane. '

Les produits formés lors de la phase acidogéne, peuvent &tre
trés variables (acides organiques, alcool ...), en fonction des conditions
du milieu et des espéces dominantes qui déterminent les voies métaboliques
utilisées. En pratique, on recherche les conditions optimales de la glycolyse
avec formation d'acide pyruvique, fermenté ensuite en acide acétique.

Par ailleurs, la présence de substrats peu polymérisés (sucres,
amidons, hémicellulose), donc rapidement biodégradables, peut provoquer
une accumulation d'acides organiques qui inhibent 1'activité des microorga-
nismes, du fait de l'acidité du milieu, (POHLAND, 1961).

3éme phase : l'acétogénése

L'acétogénése consiste en la transformation des produits résul-
tant de l'acidogénése en formate, acétate, H2, CO2 qui sont les précurseurs
essentiels de la méthanogénése.

Cette étape est primordiale, car elle évite l'accumulation d'a-
cides organiques (autres que l'acide acétique) préjudiciables a la métha-
nogénése, et en contrdle le processus, par la formation des précurseurs.
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4éme phase : la méthanogénése

Phase ultime de la fermentation méthanique, elle consiste a la
formation de méthane a partir de composés simples (méthanol, acétate,
formate, CO, ...). Cette transformation est réalisée par des microorganis-
mes anaérobies strictes autotrophes ou hétérotrophes. Leur croissance est
lente et nécessite des conditions de milieu particuliéres (facteurs de
croissance, pH ...).

On distingue généralement trois mécanismes POHLAND (1961)

- la décarboxylation de l'acide acétique : selon la réaction

2

CH3 COOH —> CH4 f co

Le méthane dérive du groupement méthyle et le CO2 du groupement
carboxylique. B

- la réduction du CO. par un acide gras ou un alcool, avec formation d'acé-
tate et de méthane. Ex : fermentation du butyrate par M. suboxydans.

2 CH3 CH2 CH2 COOH + 2 HZO + 002 — 4 CH3 COOH + CH4.

Le carbone de méthane provient du 002 . Ex : fermentation
de l'éthanol par M. omelianskii.

2 CH3 CH, OH + CO2 —> 2 CH, COOH + CH4.

2 3

- la réduction du CO, en méthane par l'hydrogéne

002 + 4 H, = CH4 + 2 H,O

2 2

Lors de la méthanisation, une régulation des nutrients est
nécessaire. Ainsi les besoins en N et P par rapport a 100 g de C sont de
1l'ordre de 2,5 et 0,3 g respectivement, par contre le besoin en S n'est
pas bien déterminé mais il reste inférieur au besoin en P. D'autres
éléments sont nécessaires mais & quantités réduites tels que le fer et
le cobalt.

IT - 4.1.2 Microbiologie
On distingue en général
II - 4.1.2.1 les bactéries fermentatives, qui hydrolysent les substrats primaires

(lipides, protéines, cellulose ..) en acides organiques (acide acétique
et autres ...) alcools, H,, COZ’ NH,.
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Contrairement aux bactéries méthanogénes dont les espéces sont
peu nombreuses et trés spécifiques, les bactéries hydrolytiques sont treés
variées.

Les bactéries anaérobies strictes sont les plus nombreuses, mais
il existe également des anaérobies facultatives.

Le nombre, le type et l'espéce dépendent en particulier de la
concentration et de la nature du substrat, (HOBSON et al., 1974).

Les autres bactéries

, A cOté des bactéries acidifiantes, on rencontre dans les diges-
teurs des bactéries produisant des sulfures, par réduction des sulfates, en
particulier les bactéries de genre Desulfovibrio. On mentionne également
la présence de bactéries lactiques et de bactéries dénitrifiantes.:

HOBSON et al. (1974).

II-4.1.2.2. 'Les bactéries acétogénes

Les bactéries acétogénes transforment les composés de
fermentation intermédiaires (alcools, ...) formés lorsde l'aci=
dogénése en acétate, formate, H2, COZ’ qui sont les précurseurs de la
méthanogénése.

Actuellement, seules quelques souches ont été réellement iden-
tifiées.

BRYANT (1977) a montré l'existence d'une bactérie acétogéne,
incurvée, gram-négatif qui oxyde l'éthanol en acétate selon la réaction.

- +
CH3_ CHZOH + HZO — CH3 CO0 + H +2H2
Cette réaction ne se déroule que s'il existe dans le milieu une
bactérie utilisatrice d'H2, en l'occurence une bactérie méthanogeéne.

Au niveau de l'acétogénése, il y a donc nécessairement une
action synergique de deux espéces, l'une produisant de l'acétate et de 1'H

l'autre consommant l'HZ.

2)

L'hydrogéne peut &tre utilisé par des bactéries méthanogénes
(M. omelianskii) ou par des bactéries homoacétogénes qui effectuent la syn-
thése de l'acétate & partir de H, et CO2 (ex : Acetobacterium woodii, ou
C. aceticum).STAFFORD et al. (1979).




Les bactéries homoacétogénes utilisent en particulier H2 et CO2
pour former l'acétate, précurseur du méthane. Leur vitesse de croissance
est lente (temps de doublement : 3 h avec 1'hydrogéne). Le métabolisme des
bactéries homoacétogénes contribue néanmoins au maintien de la pression
partielle en H2 basse, ZEIKUS (1979).

I1-4.1.2.3 J.es bactéries méthanogénes, utilisent l'acétate H2 et 002 pour
leur croissance et la production de CH4 et COZ'

L'identification des bactéries méthanogénes est génée par les
difficultés d'isolement liées aux nombreuses interactions entre bactéries
KUBIAK (1980).

Les bactéries méthanogénes identifiées dans les boues digérées,
ne semblent pas présenter de caractéres morphologiques externes spécifiques.
Leur structure et leur forme sont trés diverses. Elles peuvent étre gram-
positif ou négatif, associées en chalne ou filament: HOBSON et _al. (1974).

) Les bactéries sont anaérobies strictes, leur croissance néces-
site des potentiels d'oxydo-réduction trés négatifs { - 300 mv) et quel-
ques espéces sont rapidement. détruites par la présence d'oxygéne:SCHLEGEL
et BARNEA (1977).

Les bactéries méthanogénes sont capables d'utiliser un nombre
limité de substrats comme source d'énergie, certaines dégradent seulement
un ou deux composés.

Toutes les espéces utilisent NH, comme source d'azote, qui est
formé lors de l'acidogénése. En absence de ﬁH , elles dégradent l'azote
inorganique le plus oxydé, puis les acides aminés et les peptides. Toutes
les espéces utilisent les sulfures et éventuellement la cystéine (mais pas
les sulfates) comme source de S. Quelques espéces sont autotrophes, cer-
taines utilisent préférentiellement l'acétate comme source de carbone pour
leur synthése, K BRYANT (1977).

La vitesse de. croissance des bactéries méthanogénes est trés
lente, (beaucoup plus que les bactéries acidogénes), ce qui implique d'une
part un temps de séjour relativement long dans les digesteurs et d'autre
part une régulation de la croissance des bactéries acidogénes afin d'éviter
un abaissement du pH, HOBSON et al. (1974).

Les bactéries méthanogénes sont des biorégulateurs indispensa-
bles qui assurent l'activité et la stabilité des processus de fermentation.

Leur r8le de régulation se situe principalement a trois niveaux,
(ZEIKUS, 1979)
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- la régulation des H* par le catabolisme de l'acide acétique

CH3 COO0 + H — CH4 + CO2

qui élimine les protons et assure le pH optimal de croissance des
bactéries.

- la régulation des électrons : par le catabolisme de 1l'hydrogéne

4H2 + CO2 — CH4 + 2 HZO' |
créée les conditions favorables au catabolisme des composés tels que
les acides gras, les alcools, les composés aromatiques par les
bactéries acétogénes et favorise l'utilisation du substrat par les
bactéries hydrolytiques. '

Pdpel (1964) memtionne que ce métabolisme n'est possible qu'avec des

- substrats carbonés gazeux, a forte pression partielle d'hydrogéne.
En général cette réaction est négligée.

- la régulation des nutriments, par la synthése de l'excrétion de
composés qui favorisent la croissance de bactéries hétérotrophes.

II - 4.2 Facteurs influants

Comme tout traitement biologique, la méthanisation est influencée
par plusieurs paramétres, dont

la température,
l'oxygéne, CO2 et H2
éléments a effet toxique

- effet toxique'de la plupart des cations monovalents
dont 1l'ion ammonium (NH4+),

- effet toxique des cations métalliques bivalents,
- effet toxique des métaux lourds.

les éléments & l'équilibre acido-basique, non seulement le pH
mais surtout la concentration en acides volatils, 1l'alcalini-
té totale.
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I1 est a noter qu'il faut tenir =~ compte des phénoménes de
synergie et d'antagonisme des éléments toxiques car des interactions entre
substances peuvent diminuer leur toxicité individuelle (complexation entre
ions toxiques et des composés polaires).

Ces phénoménes dépendent du pH et des microorganismes en question;
surtout de leur adaptation.

II - 4.2.1 Influence des conditions d'axydo-réduction

Les réactigns d'oxydo-réduction caractéristiques de la fermenta-
tion méthanique sont d'une part l'oxydation de 1l'hydrogéne comme source
d'énergie et d'autre part la réduction du CO2 avec formation de méthane ou
d'acide acétique.

En pratique, on veillera a assurer un potentiel redox le plus
favorable & l'activité des bacterles méthanogénes, en limitant 1'apport
des substances oxydantes (NO, , NO, , O,), car ce sont des bactéries
anaérobies strictes, leur croissance nécessite-un potentiel d'oxydation trés

négatif et plusieurs espéces sont détruites en présence d'oxygéne.

Le potentiel redox le plus convenable est de - 300 mV pour
un pH de 7,0 - 7,2, la variation d'une unité de pH entraine une variation
de 60 mV. -
Ainsi 1l'oxydation de l'hydrogéne - résultant de l'hydrolyse des
matiéres organiques - constitue la source essentielle d'énergie pour ces
bactéries, néanmoins d'autres substrats peuvent également &tre utlllses
(le formate, l'acétate, le méthanol). :

Plusieurs Auteurs soulignent le réle de la pression partielle en
hydrogéne sur les réactions d' acétogénése car lorsque cette pression est

élevée, on peut avoir un blocage de l'activité des bactéries acétogénes.

: . De méme, HANSSON (1979) a noté une baisse significative de la
production du méthane a pression partielle élevée de C02.

II - 4.2.2 Equilibre acido-basique

Cet équilibre est caractérisé par celui du pH, qui dépend des
concentrations en ions bicarbonates et en gaz carbonique.
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La figure 18 illustre la relation existante, entre le pH, les
bicarbonates ., la pression partielle en CO, et les limites normales d'un
traitement anaérobie:POHLAND (1961.).
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Fig. 18 - Limites du traitement anaérobie en fonction du pH, CO

(d'aprés POHLAND, 1961 ) 2

Ainsi, quand il y a 1000 mg/l de bicarbonates et 30 & 40 % de
gaz carbonique,le pH est d'environ 6,7.

La stabilité du processus de digestion, dépend de la réserve

d'alcalinité. On estime qu'une alcalinité de 2500 a 5000 mg/l assure un
effet tampon et limite les variations de pH.

. Le métabolisme des bactéries méthanogénes est optimum pour un pH
compris entre 6,4 et 7,2. '

Une chute du pH est due & l'accumulation des acides volatils
produits lors de l'hydrolyseetdel'acidogénése d'un substrat trés biodégra-
dable, ou bien a l'inhibition des bactéries méthanogénes par certaines
conditions. La croissance bactérienne est inhibée et la production du mé-
thane chute rapidement pour des pH inférieurs a 6, car des faibles valeurs
de pH favorisent la réduction des protons Hp et limitent ainsi l'activité
des oxydo-réductases des bactéries méthanogénes.

Mais BORCHARDT (1971) n'attribue pas la chute de production
de CHq au pH directement mais aux éléments causes de cette chute. Son
étude consiste a isoler 1l'étape méthanique par membrane & dialyse, semi-
perméable aux acides volatils produits dans un réacteur acidogéne. Par
ajout progressif d'acide chlorhydrique, il montre que la production du CH,
reste intéressante a un pH = 4,6.
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Trois explications ont été avancées pour décrire les mécanismes
d'inhibition. Pour certains auteurs, la diminution de pH, résultant de
1'accumulation d'acides volatils est la cause principale de 1l'inhibition
des bactéries méthanogénes, il suffit alors pour contrecarrer la chute du
pH d'effectuer un ajout de chaux ou de soude. D'autres auteurs estiment
que l'inhibition est due a 1'accumulation d'acides volatils et ceci quel-

~que soit le pH. Ils recommandent pour lever l'inhibition de réduire la
charge ou de diminuer la concentration en acides par dilution : VAN VELSEN et
LETTINGA (1979).

Selon ANDREWS (1969) l'inhibition résulterait des acides vola-
tils non dissociés, qui pénétrent plus facilement dans la cellule, et peu-
vent conduire & un abaissement du pH, ayant un effet inhibiteur sur l'ac-
tivité enzymatique.

Pour maintenir un régime de fonctionnement, il importe de con-
trdler les variations de la concentration d'acides volatils, avant que le
pH n'induise une inhibition (pH < 6,6).

L'accumulation d'acides volatils réduit la quantité de bicar-
bonates, qui sont transformés en gaz carbonique, puis, lorsque la totalité
des bicarbonates est consommée, on observe une diminution du pH. Plutdt
que d'utiliser le pH, qui est un paramétre de contrdle trop tardif, cer-
tains auteurs préconisent la mesure de "l'alcalinité des bicarbonates" pour
contrdler la marche du digesteur. Un bon effet tampon peut &tre assuré par
des concentrations de 2,5 & 5 g/l de bicarbonate, la teneur minimale étant
de l'ordre de 1,5 g/l. En pratique, il est préférable de maintenir un
rapport pondéral, acides volatils/alcalinité, de l'ordre de 0,2; BERNARD
(1978). : .

Ainsi une régulation est indispensable surtout lors du démar-
rage d'une installation continue ; la phase d'acidogénése débutant avant la
méthanogénése, et lorsque apparalit 1l'accumulation d'acides volatils con-
sécutive & un déséquilibre métabelique.

Trois actions peuvent &tre envisagées

- l'adjonction de chaux

La chaux absorbe le CO. et donne un bicarbonate de calcium, qui
neutralise 1'acidité en excés des acides volatils et assure un certain
pouvoir tampon. L'adjonction de chaux bien que souvent utilisée dans la
conduite de digesteurs, en particulier lors du démarrage, est trés contre-
versée. Certains auteurs estiment qu'elle est inefficace dans la mesure ol
1'inhibition est liée & la nature des acides volatils et non au pH. D'autres
auteurs pensent que la chaux ne doit 8tre réellement utilisée que pour des
pH inférieurs & 6,5, compte tenu de la faible solubilité du bicarbonate
de calcium et les risques de précipitation de CaCO3 au fond du fermenteur,
LAGRANGE (1979).
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-~ l'adjonction d'autres composés alcalins (NaOH, NaHCO

3)

D'autres composés ont été proposés, ils ont généralement l'avan-
tage de présenter une mise en oeuvre plus aisée et de supprimer les ris-
ques de précipitation. Par ailleurs, ils sont souvent plus chers.

Cependant Mc CARTY et Mc KINNEY (1961) ont mis en évidence que

certains des cations utilisés présentent une réelle toxicité pour les bac-
téries méthanogénes.

- la réduction de charge ou la dilution

La diminution de la charge du digesteur, réduit la formation
d'acides volatils et peut permettre aux bactéries méthanogénes non inhibées
de rétablir 1l'équilibre acido-basique. De méme une dilution du milieu
conduit & une réduction de la concentration et peut permettre de lever l'in-
hibition.

Une auto-régulation du milieu est due essentiellement au méta-
bolisme des bactéries méthanogénes qui conduit & la formation de bicarbo-
nates et concourt a la neutralisation des acides volatils, ce qui montre
l'intérét des réacteurs agités pour cette question, ou celui du recyclage
de l'effluent.

II - 4.2.3. Influence de température

L'incidence de la température sur la méthanisation se manifeste
sur les constantes d'équilibre chimique des composés du carbone minéral
et sur les microorganismes selon leur nature. On distingue en fonction de
la température trois classes de microorganismes

- bactéries thermophiles qui présentent leur optimum de croissance
entre 50° £ T £ 60°C, :

- bactéries mésophiles, leur optimum se situe entre 20°C T < 45°C,

- bactéries psycrophiles avec un optimum de croissance situé entre
8°C € T € 20°C.

Seules les premiéres classes ont été utilisées dans les procédés
classiques de méthanisation. Les bactéries thermophiles présentent plusieurs
avantages

- la diminution du temps de rétention,
- l'augmentation du taux d'utilisation du substrat, ZEIKUS (1979),
- l'accroissement de la production de gaz, GHOSH et al. (1978).
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Par contre, elles présentent également un certain nombre d'incon-

‘vénients, en particulier

- une plus grande sensibilité aux variations de température,

des inhibiteurs,

- une diminution de la stabilité du processus global,

- apport important d'énergie.

et a l'action

Incidence de la température sur l'activité des bactéries acidogénes

et méthanogénes

La fermentation méthanique résulte d'un équilibre entre diverses

réactions métaboliques présentant chacune

rapport & la température.

une dépendance spécifique par

Une expérimentation intéressante a mis en évidence, l'influence
de la température sur les bactéries acidogénes et méthanogénes, par une
mesure de 1l'évolution de la teneur en‘acides volatils et de la production
de gaz, DERENZO (1977) - (Fig. 19).
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Pour les substrats solubles (de type agroalimentaire) l'optimum
de température se situe vers 40 & 45°C, DERENZO (1977).
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Incidence de la température sur la durée optimale de rétention

L'influence de la température sur l'activité des bactéries métha-

niques, a une conséquence sur les temps de séjours nécessaires pour obtenir
une digestion compléte. '

Les digesteurs non chauffés (T : 8-15°C) nécessitent des temps de
séjours considérables (de l'ordre de 100 j) pour obtenir une digestion
compléte, BERNARD (1978).

HAWKES (1979)a observé que le dédoublement de la température permet
de réduire - par 2 ou par 3 la durée de rétention, lors d'une fermentation
méthanique de déchets animaux.

Influence de la température sur la production de gaz (méséphile)

La production de gaz étant directement reliée & l'activité des
bactéries méthanogénes, une augmentation de température se traduit par un
accroissement de la production de gaz, jusqu'a une certaine limite.

L'allure générale de la courbe traduisant l'effet de la tempéra-
ture sur la production de gaz est - selon les différents auteurs - présentée
sur la figure 20.
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£ sod- (’/rlfr—————
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% 0 ™ T
Température °C

Fig. 20 - Effet de la température sur la production du gaz
(tirée de HAWKES, 1979)

On observe que pour les températures supérieures & 30-35°C,
1l'augmentation de production de gaz est réduite, et l'intérét d'un tel

accroissement peut &tre limité sur le plan économique (déperdition de
chaleur ...).
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Ce qui est bien illustré par le schéma de la figure 22.

Q"N 0 25 0 % 40
temoerature(°C)

Fig. 21 - Influence de la température sur la digestibn
(d'aprés HAWKE, 1979) '

Cependant la variation de la productioﬁ de gaz consécutive & une
variation de température dépend étroitement du substrat et des paramétres
de fonctionnement. '

I1 est A noter que pour GHOSH et al. (1978) les variations de tem-
pérature tolérables, c'est-a-dire n'induisant pas de diminution notable de
la production de gaz, sont de * 2,8°C a 38°C, +.0,8°C & 49°C et £ 0,3°C a
52°C. Ce qui induit une bonne stabilité relative des bactéries mésophiles
3 des variations de températures.

Incidence de la température sur les coefficients cinétiques

LAWRENCE & Mc CARTY (69), ont remarqué qu'il existait une influence
de la température sur les coefficientS/U%et Ks du modéle de Monod de crois-
sance '

_Me. S
U ="% +5
s
U : taux d'utilisation du substrat par unité de masse des micro-

organismes et de temps, J~
S : concentration du substrat mg/l

4&% .  taux maximal d'utilisation du substrat par unité de masse
de microorganismes et de temps, J-1

K : concentration en substrat correspondant é}h/Z, mg/l.



. Pour la valeur delu%:eﬂleestconstante pour l'acide propionique entre
' 35°C et 25°C, cependant, pour l'acétate elle

est approximativement égale entre 30° et 25°C

mais ne présente que 58 % de sa valeur & 35°C.

Pour la valeur de KS : elle suit la loi d'ARRHENIUS bien que de signe
contraire.

e—E/RT

l/Ks = A. pour 10°C < T < 40°C

Par exemple l'incidence de la température sur les coefficents ci-
nétiques de l'utilisation des acides volatils est indiquée au tableau 14
Mc CARTY (1980).

'l m ,

| 35°C | 30°C | 25°C
Acide volatil { T { i i

} Als { Ks ll Vs ; Ks | My : Ks

| l } I |
Acétique | 8,1 | 154 | 4,8 | 333 | 4,7 | 869
Propionique } 9,6 { 32 } - } - I , 8 } 613
Butyrique | 15,6 | 5 | - | - | - | -

| | | | | |

l | | | | |

,u% = mg/mg/j KS = mg/l

Tab. 14 - Valeurs moyennes des coefficientslﬁ:et K

(d'aprés Mc CARTY, 1980) S

SWITZENBAM et JEWELL (1980) utilisent la méme loi pour exprimer la dépendance
des taux ﬂaet KS combinés par rapport a la température lors d'un traitement
anaérobie par 1lit en expansion.

Ainsi en négligeant S devant KS on a :
p— f. S —— ~ . - —
U = Ks T s 2 K2.S avec K2 KS

Il trouve que E, énergie d'activation, est de l'ordre de
9,5 Kcal/mole, ce qui représente un avantage par rapport & la biomasse en
suspension dont E = 15 Kcal/mole.

Plus simple, PANO et MIDDLEBROOKS (1983) expriment la dépendance de U, en fonction de
la température, en tenant compte du taux de la mortalité, par Les équations
suivantes
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T-20
(Kq)q (Kqdoo * 84
T-20
(K)p = (K)20 . 8
(XK)., (K)o, - respectivement_ taux de mortalité et réaction & la tem-
da'T T - -1
~ pérature T, J
-1
- -]
(Kd)T’ (K)T taux a 20°C, J
ed, es :- facteurs de température
T :  température en °C

En résumé, les valeurs de l'énergie d'activition E et la constante
A de la loi d'ARRHENIUS sont trés discutées entre différents auteurs, dépen-
dant de la nature du substrat et de la considération ou non du taux de mor-
talité mais surtout de la concentration en biomasse.

II —4.2.4 Autres substances inhibitrices

Parmi les principales substrances inhibitrices de la méthanisa-
tion on peut indiquer les suivantes

les cations : NH4+, K+, Na, Mg++ N

métaux lourds : cuivre, zinc et nickel

. métaux alcalins et alcalino-terreux dans des concentrations
élevées,
sulfures,

détergents,

.;EZQEgggrbures chlorés

~II - 4.2.4.1 Cations

Mc CARTY et Mc KINNEY 1961)ont étudié l'effet des cations mono et
divalents sur la formation de méthane & partir de l'acétate. Ils estiment
que les cations monovalents sont généralement plus toxiques que les éléments

divalents (NH,* >K* > Na* » Mg™t > cCa*t).

L'azote ammoniacal est produit essentiellement lors de 1l'hydrolyse
de protides. Une fraction est réutilisée comme source d'azote lors de 1la
croissance bactérienne.
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Ainsi, lors de la décomposition des matiéres protéiniques, les
mécanismes d'ammonification (désamination des acides aminés ...) conduit a
la formation d'ammoniaque

C,0,H,N,S,  ——t CO2 + N20 + NH3 + CH4 + HZS

e ESS E a

NH4-H CO3

Une accumulation de NH +, conduit a une augmentation du pH et a
une inhibition des bactéries acétogeénes.

La croissance des bactéries de la fermentation méthanique, impose
une concentration en azote ammoniacal minimum de 1l'ordre de 200-500 mg/l.
Mc CARTY & KINNEY (1961)affirment que seul l'ammoniac libre est toxique (NHS)‘

Selon certains auteurs l'inhibition de l'activité des bactéries
méthanogénes par le NH3 apparait, pour des concentrations comprises entre
1500 et 3000 mg/l pour un pH 7,4. En fait, le seuil de toxicité est fonction
de l'acclimatation de la biomasse, VELSEN et LETTINGA (1979)ont mis en évidence l'absence
d'inhibition pour des concentrationi supérieures a 3075 mg NH4+/1 pour des
bactéries acclimatées a 2420 mg NH4 /1.

Les avis sont trés partagés sur les seuils de toxicité de NH *.
Néanmoins une inhibition temporaire peut apparaitre avec certains susbtrats
trés protéiniques, lors de la phase de démarrage, VELSEN et LETTINGA (1979).

Pour remédier & ce probléme, un abaissement du pH a été quel-
quefois utilisé avec l'emploi d'acide nitrique, cependant la mise en oeuvre
et le contrdle d'une telle action sont délicats. Le plus slir est la diminu-

tion de la charge, en la réduisant a 50 et 75 % de la charge maximale,
jusqu'au retour de l'équilibre.

Au niveau de l'inhibition par les cations, KUGELMAN (1971) a montré
l'importance des phénoménes de synergisme et d'antagonisme.

Chaque élément présente un optimuT+de concggtration (0,01 M pour
les cations monovalents, 0,005 M pour le Ca et Mg ), au-deld duquel il
y a inhibition, qui peut &tre évaluée en particulier par la variation de
la vitesse de croissance /;.

S La présence d'ions antagonistes peut fortement réduire l'effet
inhibiteur de cations spécifiques. Ainsi 300 mg/l de K réduisent 80 %
de l'inhibition de 7000 mg/l de Na+, MOREAU (1971).

' Cgs phénoménes d'inhibition peuvent survenir en particulier lors
des adjonctions de chaux et de la digestion des boues physico-chimiques.
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IT - 4;2:4.2. Métaux lourds

De nombreuses études mentionnent que l'inhibition est due a la
présence de métaux lourds et que les bactéries méthanogénes seraient plus
sensibles & la toxicité des métaux lourds que les autres bactéries.

En fait, il est difficile d'établir une relation entre la concen-
tration ajoutée et la toxicité, car il semble que seuls les métaux a l'état
soluble participent & l'inhibition. : KUGEIMAN et Mc CARTY (1965).

L'incidence au niveau de certains paramétres de fonctionnement de
la présence de métaux lourds a été mise en évidence en particulier par HAYES
et THEIS (1978)-qui a déterminé également les seuils de toxicité, tableau 15.

Seuil.

Métaux lourds d'inhibition Limite toxique

| | | |
| | | |
| | | |
| | | |
} Cr(VI) 1 - 110 { 420 :
| | | |
| | | |
| | | |
| | | |
| | | |

Cr(11I) 130 260
Cu 40 70
Ni 10 30
Cd - > 20
Pb 340 5340
In 400 600

Tab. 15 - Limites de toxicité des métaux lourds

La toxicité respective des différents métaux et les seuils va-
rient suivant les auteurs. Ainsi, MATSUMUTO (1978) classe les métaux par
ordre de toxicité croissante : Cr > Cu > Zn » Cd > Ni.

Le rdle des sulfures dans la protection contre la toxicité du
cuivre, du zinc, nickel et fer, a été mis en évidence, en particulier, par
LAWRENCE et Mc CARTY (1965). ’
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III - MATERIELS ET METHODES

III - 1 REACTEUR A BIOMASSE IMMOBILISEE (R.B.I.)

a) Conception du R.B.I.

Lors de 1'étude critique de la conception des réacteurs bio-
logiques anaérobies et anoxiques (II-1), on a pu montrer l'intérét d'un
réacteur ol la biomasse serait retenue dans un garnissage, sans étre

=

fixée A ses particules solides.

Pour répondre & ce souhait, des travaux de recherche interne
menés a 1'I.R.H. ont abouti & une nouvelle conception de réacteur biolo-
gique se caractérisant par : :

l1'utilisation en lit fixe ou en lit mobile d'un matériau (im-
proprement appelé support) formé de billes de masse volumique
inférieure a celle de l'eau. Ce matériau est totalement im-
mergé dans le milieu liquide grice & un moyen physique de
rétention (par exemple par une grille placée a la partie su-
périeure du réacteur).:

le développement et le maintien d'une biomasse aérobie ou
anaérobie dans les interstices entre les billes de matériau.

Ce réacteur a été étudié pour l'épuration aérobie des eaux
usées, la nitrification et dénitrification des eaux usées et celle des
eaux potables.

: Cette inovation, a fait l'objet d'un dépdt de brevet (SOBEA,
1982f‘du fait de son intérét technique et économique.

Les caractéristiques générales de ce réacteur permettent
d'avoir

une concentration élevée en biomasse,

une biomasse non fixée : donc facilité de lavage, possibilité
de renouvellement de la biomasse et meilleur contact liquide-
biomasse, du fait qu'il s'opére non sur une surface mais

dans toute la masse de la structure poreuse,

un garnissage léger : maintenant la cohésion du lit actif
lors d'un fonctionnement hydraulique permanent, et par
contre une séparation plus facile de ses particules (billes),

. un minimum de fixation des microorganismes a la surface des
billes.

¥ prevet francais, "Procédé de traitement biologique et réacteur a lit
fixe pour sa mise en oeuvre'.

Déposé sous le n° 82 22 164, SOBEA, 29/12/1982
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La recherche de garnissages satisfaisant & cette condition a
fait l'objet de plusieurs études ‘3 1'I.R.H.

Parmi les multiples matériaux étudiés et retenus, le polyé-
thyléne a basse densité a été utilisé lors de ces travaux, essentielle-
ment pour sa disponibilité sur le marché et de son prix (matériaux de
récupération).

Les études internes ont permis de montrer les avantages de ce
type de réacteur, résumés comme suit

une fonction de rétention des particules solides par les billes
(effet de filtration) qui permet d'obtenir une phase liquide
clarifiée en sortant du réacteur biologique sans qu'il soit
nécessaire de faire appel & un moyen de séparation physique de
la biomasse entralnée (par exemple par décantation, flottation,
séparation centrifuge) ou . 3 un recyclage de celle-ci dans le
réacteur pour y maintenir une concentration suffisante. Les
essais déja entrepris montrent la possibilité de malntenlr une
concentration de biomasse élevée :

la possibilité d'injecter un flux gazeux ascendant 3 travers le
lit de billes (oxygéne, air, CO,) en utilisant celui-ci comme
contacteur gaz-liquide. Les avantages potentiels liés & la con-
ception du réacteur sont d'une durée de rétention élevée des
bulles gazeuses a travers le lit du fait de leur trajet sinueux
et des pertes de charge qui s'opposent a leur passage, et d'autre
part, le maintien dans le réacteur d'un rapport volume de phase
gazeuse/volume de phase liquide élevé particuliérement utile
lorsqu'une biomasse concentrée requiert des besoins élevés en

oxygéne,

la possibilité de séparer une phase gazeuse (par exemple CH, +
) produite par le métabolisme bactérien en minimisant les
en%ralnements de biomasse,

la possibilité de véhiculer le fluide & travers le réacteur dans
un sens ascendant ou descendant et par conséquent,. lors de 1l'in-
jection simultanée d'une phase liquide, de réaliser un contact
liquide/gaz & co-courant ou & contre-courant selon 1l'intérét de
ces solutions.

b) Applications potentielles de ce procédé

Cette conception de réacteur biologique parait apte a la réa-
lisation de nombreux types de traitement des eaux d'alimentation et rési-
duaires, au prix d'une dépense énergétique et d'un volume d'ouvrage (in-
vestissement) nettement plus faibles que ceux des procédés classiques.
Parmi les champs d'application potentiels citons



73

1'utilisation comme contacteur et réacteur chimique gaz/liquide (dont
1'intérét reste a démontrer par rapport aux solutions alternatives)
pour des applications du type dissolution d'air ou d'oxygéne en dé-
ferrisation, neutralisation acido-basique par le C02, etc.,

l'utilisation comme réacteur biologique aérobie pour 1l'élimination
de la pollution carbonée soit & trés forte charge, soit a moyenne
ou faible charge, :

1'utilisation comme réacteur biologique aérobie de nitrification et
comme réacteur biologique anoxique de dénitrification d'eaux usées
ou moyennant des précautions d'alimentarité des matériaux et réac-
tifs, comme réacteur biologique de dénitrification d'eaux potables,

."l'utilisation comme réacteur aérobie de déferrisation biologique,

l'utilisation comme réacteur biologique anaérobie en fermentation
méthanique de substrats organiques dissous.

III - 2 Les méthodes d'étude

III - 2.1 Méthodes analytiques

La description des méthodes d'analyse porte sur les critéres
suivants

1. DCO = norme NF T 90-101

Oxydation par excds de dichromate de potassium en milieu acide
et 4 1'ébullition des matiéres oxydables contenues dans l'échantillon, en
présence de sulfate d'argent (catalyseur) et de sulfate de mercure (agent
complexant les chlorures), puis, détermination de l'excés de dichromate
par une solution de sulfate de fer et d'ammonium.

Une dilution des réactifs s'avére nécessaire lorsque la DCO
est inférieure a 50 mg/l.

La DCO reste un concept global et la DCO sortante du réacteur
n'est pas forcément constituée du substrat de l'entrée, mais aussi de ses
métabolites et des matiéres en suspension plus ou moins finement divisées
notamment colloidales.
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Le calcul sur la reproductibilité de la méthode de la DCO pour
la détermination de l'éthanol lors de la dénitrification a montré que 1 g
d'alcool dénaturé utilisé entraine 1,96 g de DCO. La valeur théorique de
l'oxydation de 1l'éthanol employé est de 1,98 g de DCO pour 1 g d'alcool,
En général, l'erreur relative sur la mesure de la DCO s'avére égale a 8 %.

2. Nitrites = NF T 90-013

Dlazotatlon de la sulfanilamide par les n1tr1tesi§1presence de
dichlorure de N-(l-naphtyl éthyléne diamine).

Mesure spectrophotométrique a une longueur d'onde voisine de
537 nm de la coloration du complexe rose formé.

La fiabilité de la méthode est de 5 % pour des concentrations
1nfer1eures a4 0,25 mg N-NO_. /1 par contre nous avons constaté que pour des
concentrations supérieures“d 1 mg N-NO_ /1, l'erreur relative est de 20 %,
et elle est de 8 % pour des concentratiIons comprises entre ces deux
valeurs. .

3. Nitrates

La détermination des nitrates dans l'eau est la plus difficile
et s'expose au plus grand nombre d'interférences des constituants. Par
conséquent, le nombre de méthodes d'analyses proposées est plus grand que
celui de n'importe quelle autre forme d'azote. ’

JENKINS (1975) a réalisé une récapitulation critique de toutes
ces méthodes. '

Parmi les différentes méthodes, de la détermination de la con-
centration en nitrates, la méthode a la brucine s'est averée la plus
adaptée lors des nos essais, car la détermination journaliére des teneurs
en N03_ exige une méthode rapide, convenable aux concentrations étudiées
avec un rapport de dilution faible. Cette méthode consiste a une réaction
des nitrates avec la brucine, développement d'une coloration jaune a 105°C,
déterminée a 410 nm. La méthode est reproductible entre 0,1 et 2 mg/l,

N-NO_~ . Tous les agents oxydants ou réducteurs interférent, l'ajout de
l'acide sulfanilique élimine 1'interférence des NO, . En présence de chlore

libre, il est nécessaire d'ajouter de l'arsenite de sodium.

Du fait des dilutions effectuées sur les échantillons d'ana-
lyse, l'erreur relative passe de 3 % pour des concentrations inférieures
a 3,5 N-NO3 mg/l & 12 % pour celles supérieures a 20 N—NOS- mg/1.

De méme nous avons remarqué qu'il n'y a pas d'interférences
de l'azote nitreux pour des valeurs inférieures & 5 mg N—NOZ_ mg/l.
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4. - Matiéres en suspension totales (MeST) : détermination gravimétrique
par filtration et séchage a 105°C.

- Matidres minérales en suspension (M.M.S.) : détermination de la ma-

tiére résiduelle aprés incinération a 550°C des MeST.

- Matiéres volatiles en suspension (M.V.S.) : approximées par
différence entre MeST et M.M.S.

5. Détermination de la capacité tampon en méthanisation

- les acides volatils totaux : exprimés en milliéquivalentsAitre, sont
déterminés par titrage acide/base, leur valeur recouvre les sels
d'acides volatils et les acides non dissociés.

- L'alcalinité totale : exprimé en milliéquivalents/litre, déterminée
de méme par titrage acide/base, elle recouvre les sels d'acides
volatils et les bicarbonates.

- La capacité tampon du milieu (réserve alcaline) : la détermination
de cette valeur est effectuée par différence entre l'alcalinité
totale et les acides volatils totaux.

6. Mesure et composition des gaz produits

Le débit de gaz produit est mesuré par un dispositif séquentiel au-
tomatique, qui consiste A remplir successivement un ballon de volume ca-
libré et a le vidanger.

Connaissant le nombre de tels cycles réalisés par unité de
temps, gréce a un compteur d'impulsidns il est facile de calculer le
débit de gaz produit correspondant.

e Lt e

_ il
Schéma : t E=d £
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!
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] :
— -1
L= ! i
— ! Composition
—_ ! du gaz
= { 4
— : :Fﬂb'. effluent
| 1
: 1+
F{ 2
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Mesure du gaz produil -1
PERK
o4
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et~

avec gaz
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La composition du gaz produit lors de la méthanisation a été
déterminée en discontinu a l'aide. d'un moyen trés simple : 1'appareil
d'Orsat (mesure différentielle de volume ou pression aprés absorption du
CO, par une solution de potasse) ; étant donné que le gaz carbonique et
le méthane sont de loin les constituants majeurs du gaz produit et que
la détermination du CO, est d'un intéré&t majeur pour I'étude de L'équi-
libre (toute perturbation entralne une diminution du pourcentage du CH,
en faveur de celui du COZ);

7. L'oxydabilité au permanganate (NF 90018)

Des mesures par cette méthode officielle - & chaud ou & froid -
pour satisfaire aux normes de potabilité de l'eau, sur des solutions di-
luées d'éthanol, ont donné des résultats trés faibles et aléatoires du
fait des pertes d'éthanol par volatilité. Par contre, la mesure de la
DCO effectuée sans reflux s'est montrée mieux adaptée pour ces faibles
concentration en éthanol.

111 - 2.2 Détermination du modéle hydraulique

a) Détermination de la distribution du temps de séjour

La détermination de la distribution du temps de séjour dans
ce réacteur a été effectuée essentiellement par un tracgage en impulsion
de Dirac, en injectant une solution de chlorure de lithium.

L'injection de la solution de lithium s'est effectuée juste &
l'entrée du réacteur, avec un débit trés faible par rapport & celui d'ali-
mentation et durant un temps t négligeable devant le temps de passage T
(t €£0,017 ).

Le dosage du lithium a été effectué par spectrophotométrie a
émission de flamme.

Afin d'évaluer l'impact de l'accumulation de la biomasse dans
le réacteur en fonction du temps, plusieurs tracages ont été réalisés, et
ceci, le long d'un cycle de fonctionnement.

Vu la configuration du garnissage dans le réacteur et pour
s'assurer des réponses & l'injection-impulsion, des tracages avec une dé-
termination de la distribution du temps de séjour par la méthode de double-
mesure, ont été aussi réalisés.
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Devant les difficultés techniques d'un suivi en continu de la
'concentration en lithium & la sortie des réacteurs, les prises d'échantil-
lons pour analyse ont été effectuées a des intervalles de temps réguliers.

De méme des essais de tragage en échelon de concentrations en
sels ont été réalisés, permettant un suivi en continu et l'obtention de
courbes exprimant directement le rapport des concentrations entrée/sortie,
par mesure différentielle de conductivimétrie : deux cellules reliées au
méme conductimétre étant placées l'une 34 1l'entrée et l'autre & la sortie
du réacteur étudié.

L'intérét de cette méthode est de tracer automatiquement la
courbe p/p’ ou ¢fc , surtout pour la caractérisation du réacteur sans
biomasse. .

pp'= résistivités respectives a l'entrée et & la sortie,

c,c’= concentrations en sels 3 l'entrée et a la sortie.

b) Interprétation et approche & partir des courbes de distribu-
tion du temps de séjour

L'exploitation des courbes-réponses a été réalisée grice aux
programmes disponibles dans ce but & 1'I.R.H.

Ainsi, a partir des données expérimentales, un de ces program-
mes permet d'établir des courbes normées en temps réel par la méthode
de l'interpolation linéaire, puis calcule le temps moyen de séjour &g et
la variance o .

De méme, il permet de calculer le volume inaccessible au fluide
—8'il existe- par comparaison du temps moyen de séjour 'ﬁ et ce celui de
passage T

En notant que 1'étude bibliographique, ne dégage pas de modéle
spécifique au type de réacteur biologique étudié, les résultats seront in-
terprétés par référence a des modes simples VILLERMAUX (1982)

. mélangeur parfait,

. piston - diffusionnel,

mélangeurs en cascade.
Ceux-ci ne font appel qu'ad un trés petit nombre de paramétres

tout en décrivant avec une précision acceptable 1'écoulement dans le réac-
teur.
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Ainsi, le méme programme permet le calcul du nombre de réac-

teurs agités en cascade J équivalents au réacteur étudié a partir de la
formule

De méme la fonction E(t_) de répartition du temps de séjour,
permet d'obtenir la courbe théoriqué correspondante a J arrondi & un
nombre naturel.

' J-1
)J.ts .exp(-J.ts/t.)
(J=1)!

E(t)) = (J/t"s

Pour le modéle du piston—diffusibnnel, le nombre de Peclet P,
est déterminé -aprés le choix d'un intervalle- par la méthode de recher-
che séquentielle du nombre d'Or de la droite des moindres carrés ou par
la méthode d'approximations successives, permettant d'obtenir une courbe
théorique E(ts) en piston diffusionnel, la plus proche de la courbe ex-
périmentale

1 p % P. ( Ts‘—ts)2
— — - : — -
Et). =3 (v ) - oxp 2.t .t
S S S S

La comparaison des courbes E(t_) avec la courbe expérimentale
permet de déterminer le modéle le plus adéquat pour le R.B.I.

Vu la configuration du réacteur : zdne a eau et celle a gar-
nissage, un autre programme basé sur la méthode de double-mesure, a partir
d'un niveau sur la colonne et de la sortie, a été utilisé pour déterminer
le modéle hydraulique du réacteur avec et sans biomasse.

Cette méthode consiste a4 déterminer la réponse théorique que
l'on devrait obtenir & la sortie du réacteur en connaissant la réponse i
un niveau de la colonne, gréce au produit de convolution :

5
Y(tz) = :i X(tl) ..E(tz—tl) . dtl

X(t) et Y(t) sont les réponses normées au niveau 1 et a la sortie
du réacteur respectivement.

I1I - 2.3 Contrdle et suivi de la méthanisation

Lors de l'étude de la méthanisation par-le R.B.I., le substrat
utilisé est de forme soluble, réduisant le processus & la succession d'une
phase d'acidogénése et d'une phase de méthanogénése qui constitue 1'étape
délicate de la fermentation.



On sait a partir des connaissances disponibles que l'inhibi-
tion de la fermentation méthanique est causée au niveau de la méthanogé-
nése par l'accumulation des acides volatils qui peut entrainer des per-
turbations irréversibles. Soit 1'équation de dissociation du substrat, un
acide volatil

HA =3 H™ + A~

—

HA = concentration en acides volatils non dissociés
et S = (HA) + (AT) désigné sous le nom d'acides volatils totaux
On a :
(A7) + _ (a0) -pH
(HA) = i .. (B = X . 10
a a

avec Ka’ constante d'équilibre de l'acide considéré.
L'équation du taux de croissance, dans le cas d'une inhibition
par un substrat s'écrit ( ANDREWS) :
. S

r = Ky S+Ks+s?xi

Considérons les deux cas
. pH faible
L'équation d'équilibre entralne une concentration trés élevée
de la forme non dissociée
_ 1
o= Mot TRTHAY/K,

Ce qui montre l'effet inhibiteur des acides volatils non
dissociés.

. pH élevé

C'est l'inverse qui se produit, on a

1

po= }.lo. W avec S = (HA) + (A7) ~ (A7)

et on retrouve alors I'équation de Monod, dont celle d'Andrews constitue
une forme plus généralisée

_ S
B = Ps* 33K
S
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En définitive, l'inhibition de la phase de méthanogénése est
causée par la forme non dissociée des acides volatils. Donc, le fonction-
neTent stable va dépendre des équilibres chimiques du milieu, surtout de
(H"). :

Dans le cas des substrats utilisés pour nos travaux, la con-
centration en azote est relativement faible et on peut négliger la toxi-
cité éventuelle de l'ammoniaque non dissocié.

A un instantrdonné, la concentration en (H') va dépendre de
l'ionisation de l'eau : ’

+

H,0 = H + OH

et des équilibres ¢himiques des espéces carboniques

HCO.™ et CO, .

H,C05, HCO4 3

2CO
La concentration en acide carbonique dissout est liée a la

dissolution du C02_dans la phase liquide par l'équilibre thermodynamique

[H2C03] = K. PC02 (Loi de Henry)

avec P = pression partielle de CO

co dans la phase gazeuse

2

K = constante de Henry

A partir de cette loi, on peut déja dégager l'intérét de la
détermination du pourcentage en CO, dans le gaz produit, car & pH faible,
on a une diminution de la dissolution de C02, donc une augmentation de
P dans le gaz récupéré.

002

Lors des travaux de COLIN (1981), sur l'établissement d'un

modéle simple de contrdle de la méthanisation, les considérations suivantes

ont été formulées

Les constantes d'ionisation des différents acides volatils
étant trés voisines, tout se passe, du point de vue acido-basique, comme
si 1'on était en présence d'un seul acide de constante d'ionisation voi-
sine de 1,5.10‘5. Compte tenu du caractére prédominant de l'acide acétique,
c'est cette molécule qui sera considérée pour la constitution du modéle
simplifié.

Le tableau ci-aprés nous donne les constantes d'acidité K_ des
principaux acides volatils impliqués dans la fermentation méthanique
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l l I
| Acide | K, -
\ | |
| , | 5 |
| Acétique, CH COOH .......... s | 1,76 . 10 |
{ Propionique, CH,CH,COOH ........ { 1,34 . 1070 I
| Butyrique, CH,(CH,),CO0H .o..... | 1,54 . 1075 |
l | |

L'acide carbonique pouvant &tre dissocié en deux étapes

4,3.10‘7)

5.6.10" %)

1. Cco

X
Q
(@]
+

s
e
1]

Jfly &=

2. HCO3

[}
Q
O
il
+
oo
+
-~
1]

Comme la néutralisation de deux fonctions acides se fait a peu
prés proportionnellement 34 leurs constantes de dissociation, et que la
- seconde constante d'acidité de l'acide carbonique est environ 10 000 fois
plus faible que la premiére, il sera tout & fait justifié de négliger la
seconde fonction de l'acide carbonique au cours de 1'étude de l'équilibre
acide-base, (on considére généralement qu'a un pH inférieur & 8,3, la

concentration en ions CO3 est négligeable).

En premiére approximation tout a fait justifiée, il est donc
possible de représenter la phase liquide d'un milieu en cours de méthani-
sation par un modéle simplifié ou les équilibres suivants sont simultané-
ment réalisés, en présence d'un certain nombre de sels indifférents.

- Ionisation de l'eau H,0 = H" + OH™
- Dissolution d'un acide volatil CHBCOOH = CHBCOO— + H'
— Dissolution physique du gaz carbo-

nique dans l'eau, a partir de la:

phase gazeuse 002 + H2O — HZCO3

- Dissociation de l'acide carbonique H2C03 = HCO3_ + H"

Ceci revient & dire que les concentrations ou activités ioni-
ques seront telles que l'on vérifiera simultanément les relations suivan-
tes (application de la loi d'action de masse)
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[crgyc007] [H']
[cH,co0H]

> o
[Hco,™ ] ']

[#€05]

L'ensemble des 4 relations ci-dessus constitue un systéme &

7 inconnus.

I1 est donc nécessaire d'adjoindre 3 relations supplémentaires,
issues des déterminations expérimentales pour résoudre ce systéme d'équa-
tions et accéder & la connaissance de toutes les concentrations. Ces rela-
tions sont accessibles par les mesures suivantes

- Mesure du pH

On aura [H+] = lO-PH e tee e e (5)

— Mesure des acides volatils totaux

On aura [CH3coo“] + [engcoon] =a ....... (6)

- Au choix :

Détermination de la preésion partielle de 002 dans la phase gazeuse

P 002 = ; ............ et e (7)

Mesure instrumentale du carbone minéral total, on aura

[r co,” T + tHZCOBJ = d ..., (8)

La premiére détermination parait préférable dans la mesure ou
elle peut s'effectuer avec des moyens trés simples (appareil d'Orsat com-
portant un seul barbotteur & potasse). En l'absence de prélévements ga-
zeux, il restera possible de recourir i la mesure en laboratoire du carbone

minéral total.
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Pour obtenir le maximum de précision, les constantes d'équili-
bre feront 1l'objet d'une correction en fonction de la température (il
existe pour cela des formules empiriques valables dans une gamme de tempé-
rature bien déterminée) et en fonction de la salinité en faisant intervenir
des coefficients d'activité calculables a partir de la force ionique, la-
quelle peut &tre, soit calculée a partir de l'analyse ionique compléte du
milieu, soit en pratique préférablement approximée par une formule em-
pirique & partir du résidu sec (salinité totale) ou de la conductivité

électrique.

En conclusion, il est possible & partir de 3 mesures simples
d'accéder & la connaissance des 7 paramétres qui caractérisent 1'état
physico-chimique du systéme

(6" , [ou7] , [cngeco0™] , [eHgc00H] , [H,c0,] . [H co,"] , Pco,

et de pouvoir détecter toute perturbation causée par l'inhibition de la
phase de méthanogénése.
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'IV - ETUDES EXPERIMENTALES DE LA DENITRIFICATION
DES EAUX POTABLES ET DE LA METHANISATION
PAR LE REACTEUR A BIOMASSE IMMOBILISEE

IV - 1 DENITRIFICATION DES EAUX SUPERFICIELLES

On s'est proposé lors de cette étude, de déterminer 1'influence
des différents paramétres, permettant l'optimisation de la dénitrification
des eaux potables par le réacteur & biomasse immobilisée.

Les conditions réalistes de fonctionnement adoptées lors de
ces essais, devaient permettre de définir les principaux éléments de di-
mensionnement pour un fonctionnement éventuel & grande échelle.

Bien entendu, ces bases de dimensionnement sont essentiellement
fonction de la capacité hydraulique du réacteur, de la qualité de l'eau 2
traiter, des traitements amont et des contraintes imposées & l'eau traitée
en matiére de concentration en nitrates et surtout en nitrites, qui apparait
comme un facteur limitant du procédé. Seule l'étape de dénitrification sera
envisagée ici.

L'expérimentation de ce type de réacteur pour la dénitrifica-
tion des eaux & potabiliser, va permettre )
. de démontrer l'intérét et la validité du réacteur,
de rechercher les performances maximales,

d'identifier les facteurs limitants,

de mettre en évidence d'éventuels problémes d'exploitation
non décelables a4 une échelle plus réduite, ’

d'assurer la fiabilité des résultats en exécutant des essais
différents en paralléle sur deux installations

d'essayer une modélisation du fonctionnement du réacteur a
biomasse immobilisée.

IV - 1.1 Moyens expérimentaux

A - Conception des installations de dénitrification

Deux installations sensiblement identiques congues suivant le
modéle représenté par la figure 22a ont été réalisées



85

—_ o~

Eau de

lavage
? Eau traitée

Piduages pour
prélédvements et
mesure des pertes

de charge dif-
férentielles
Solution
de !
+* -
Na M03 X
Pompe
‘doseuse &
Bac de préparation
eau d'alimentation +
éthanol : y ]

purge des eaux

Pompe d‘'ali-
mentation de lavage
Air pour
lavage
Compresseur 5
Fig. 22 a - Schéma de principe

Pour des raisons pratiques de disponibilité de matériel les
deux colonnes utilisées différent légérement et leurs caractéristiques
dimensionnelles exactes ainsi que les volumes des différentes parties
constitutives &6ntreprésentées sur la figure 22b.



Colonne I

0,18 n
H
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Section : 0,0254 m2

0,095 m (2,41)

S, -----------------.‘---I----..A‘
Io,zs n
7
1:0,25 ]
6
_ 10,25 n
5
0 L :
_ I 25 1,50 |2,0m
4 (38,1 1) ] (50,8 1)
IO,ZS m
3 \
0,25 m
2 x&_l.---_---..--------y
10,25 N
1 H 0,5 m
IO-,ZS m 12,7 1)
‘ —— cecomeeae$0,095 0 (2,4 1)

Colonne II :

Section : 0,0284 m2

"““"""'--_thSM(&hH

1,5 m 2,1 m
0.4 m (42,6 1) (59,6 1)
ot .
0,6 m
0,4 (17 1)
h 4

0,095 m (2,4 1)

Fig. 22 b - Schémas des deux installations pilotes
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B - Description du fonctionnement des installations

-

e Réacteurs biologiques

diamétre des colonnes I et II : 18 / 19 cm,

. volume total : 50,8 / 59,6 litres,
1l'une des colonnes utilisées est en matidre plastique transparente
(colonne n® II) afin de pouvoir étudier visuellement les conditions

de lavage, de l'évolution du réacteur,

contrdle de perte de charge : par manométre a Hg différentiel.

e Alimentation

alimentation en eau de distribution publique par pompe doseuse a
membrane et a débit réglable,

. alimentation par solution de nitrate de sodium et éthanol, pompe
doseuse A membrane de débit 10 & 50 litres/heure,

. phosphate : 4 mg/l,

. concentration en nitrates de l'eau A traiter : ajustée au voisinage
de 100 mg N03-/litre,

flux ascendant.

e Dispositif de lavage

injection d'air & équicourant & débit réglable et mesurable,
. répartition d'air par buselures vissées sur plancher,

injection d'eau & contre-courant & débit réglable et mesurable.

e Ensemencement et mise en fonctionnement

1'ensemencement des colonnes a été pratiqué par circulation en cir-
cuit fermé d'une boue biologique en partie issue d'une petite co-
lonne pilote ayant servi & des essais antérieurs,

la montée en charge a été progressive jusqu'a atteinte des débits
et conditions de charge programmées.
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C - Paramétres du suivi des installations

. .
Tous les résultats descriptifs d'essais pratiqués a des va-
leurs de charge bien déterminées comportent les éléments suivants

e caractéristiques de l'eau d'alimentation (susceptibles de varia-
tions mineures en fonction de la stabilité de fonctionnement des
installations ou de l'action de facteurs extérieurs non contrdlés,
tels que, par exemple, la température ambiante)

débit

DCO (mesure indirecte de la concentration en éthanol
utilisé comme substrat carboné)

concentration en azote nitrique N-Nog

pH '

température

oxygéne dissous

e conditions de fonctionnement

. vitesse de passage apparente
perte de charge i travers la colonne
quantité de biomasse extraite par lavage
pourcentage de matildres volatiles dans la biomasse extraite

e caractéristiques de l'eau traitée

DCO
azote nitrique N—NOE
.- azote nitreux N-NOE
azote total )
. matidres en suspension totales
. pH
température
oxygéne dissous

e calcul des charges et rendements

charge en DCO

charge en azote total

rendement d'élimination de la DCO
rendement d'élimination de l'azote total

e observations diverses
aléas de fonctionnement
La perte de charge H sera utilisée comme la différence entre

la pression atmosphérique et celle au point de mesure. On supposera qu'a
la sortie du réacteur la pression est celle atmosphérique.
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D - Programme d'étude

Aprés ensemencement et acclimatation des réacteurs, les essais
réalisés comportaient :

e un suivi du rendement en élimination des. composés azotés et de la
DCO, et ce, lors d'une augmentation de la charge en nitrates exprimée
en kg N-NOS—/m3/j et de variation de paramétres physiques comme la
températuré et la perte de charge,

e le suivi des performances du réacteur le long d'un cycle de fonction-
nement délimité par deux lavages consécutifs,

e le tracé des profils d'abattement de la pollution en composés azotés
et en DCO le long des colonnes pour des charges définies,

e la caractérisation de 1'écoulement hydraulique dans le réacteur a
biomasse immobilisée,

e l'étude de la production de la biomasse.

Afin de permettre une interprétation des résultats, nous for-
mulerons les hypothéses et approximations suivantes

le substrat organique utilisé ne constitue pas un facteur limitant
de la réaction de dénitrification,

on ne tient pas compte de 1l'influence de 1'oxygéne dissous car sa
teneur chute rapidement sur les premiéres dizaines de centimétres
et il subsiste en sortie du réacteur une DCO résiduelle,

le pH n'a pas d'influence sur le rendement, car au long des essais
il est resté supérieur a 7, '

la charge est exprimée en kg de N-N03— par m3 du volume total du
garnissage et par jour,

les pertes de charges dans les colonnes sans biomasse sont négli-
gées, car, leur calcul d'aprés la formule de CARMAN-KOZENY donne
des valeurs de l'ordre de 0,5 mm Hg et pour les conditions sui-
vantes € = 0,4 ., hauteur de 1,5 m, un diamétre de particules de

6 mm et un débit maximal del50 1/h, en notant que l'incertitude
sur le débit est de 0,8 l/h,
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IV - 1.2 Résultats expérimentaux de la dénitrification

Afin d'optimiser la dénitrification en fonction de la charge
en nitrate, les concentrations en éléments nutritifs (éthanol, phosphate)
ont été choisies de maniére 3 ne pas étre limitantes pour la réaction
de dénitrification. Ainsi, des essais antérieurs ogt permis de fixer la
concentration nécessaire en phosphate 3 4 mg/1 P03 4 l'entrée ; de
méme, les bonnes performances ne sont atteintes que par le maintien d'une
DCO résiduelle moyenne de 30 mg/l correspondant & environ 15 mg/l d'éthanol.

A - Paliers de charge

L'augmentation des charges en nitrates appliquées aux réacteurs
a été effectuée par une élévation progressive du débit d'alimentation, en
essayant de maintenir une concentration en nitrates moyenne constante de
100 mg N03-/l ; ainsi la charge est passée

. sur la colonne n®1 : de 0,6 a 2,3 kg.N-NOS-/m3/j

sur la colonne n°® 2 : de 0,6 & 1,5 kg N—NOS_/mS/j

Par la suite, devant les valeurs importantes de la perte de
charge et des cycles de fonctionnement de plus en plus courts, le passage

34 des charges allant jusqu'a 4 kg N-NO_ /m3/j, s'est effectué par 1l'aug-
mentation des concentrations en nitratés et ce, & un débit constant.

En paralléle, la température de l'eau d'alimentation -du réseau-
variait graduellement en fonction des saisons, permettant 1'étude, de ses
variations et de leur influence sur les rendements en élimination des ni-
trates. Cependant, les variations de plusieurs paramétres simultanément
ont rendu toute exploitation directe des résultats trés délicate, surtout
celles de la température non contrdlées et progressives qui se sont super-
posées avec la montée en charge.

Devant l'impossibilité de reporter tous les résultats expéri-
mentaux et les méthodes d'exploitation, (COLIN et al. ,1983), - principaux
résultats retenus en annexe- on se limitera & ne retenlr que les valeurs
moyennes.

Ainsi, le tableau 16 permet de constater les variations des
rendements en rejet en NO en fonction des charges appliquées et 1l'effet
global de la température.
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1

Col.

2,2

en dénitrification en
fonction de la charge et de la température

16 - Performances du R.B.I.

Tab.
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On a pu remarquer sur l'ensemble des résultats que 1l'augmen-
tation des charges appliquées en NO ~ entraline une chute du rendement en
élimination des nitrates, mais surtdut une élévation appréciable de la
concentration en nitrites & la sortie du réacteur.

La vitesse de chute de rendement et l'augmentation des con-
centrations en NO restent trés dépendantes des variations de tempéra-
ture, ainsi pour fes charges maximales atteintes de l'ordre de
4 kg N-NO_, /m3/j, le rendement reste supérieur a 90 % pour des tempéra-
tures supérieures a 19°C. Par contre, pour des températures de 1l'ordre
de 10°C et pour des charges moyennes de 2,4 kg N—Nos—/m3/j, le rendement
moyen est égal a 60 % d'éliminations des nitrates.

En tenant compte des considérations préalables et des essais
d'exploitation, on peut restreindre le nombre des paramétres influants & :

by

. la concentration en nitrates & l'entrée,
le débit d'alimentation.

Ces deux paramétres doivent &tre considérés séparément, car la
charge ne peut les représenter, lors de leurs variations simul-
tanées.

la température,

la perte de charge : qui caractérise bien la quantité de biocmasse
et l'évolution retenue au sein du réacteur.

Lors des essais, on a pu remarquer que les augmentations
brusques des charges ne modifiaient apparemment pas les bonnes performan-
ces, par conséquent, le réacteur & biomasse immobilisée offre une bonne
stabilité vis-a-vis des variations brusques du débit.

. Par contre, les lavages étaient devenus de plus en plus néces-
saires lors de l'augmentation des charges, passant d'une fréquence de

lavage de 10 jours pour une charge de 0,8 a 1 jour pour des charges de
4 kg N-No3 /m3/3.

Ces lavages fréquents ont entrainé des cycles de fonctionne-
ment de plus en plus courts et réduisent ainsi la possibilité de stabi-
liser le rendement, par suite d'une dégradation des performances pendant
la période qui suit immédiatement un lavage.

B - Etude du rendement en fonction de la température

L'influence de la température sur la cinétique de la dénitri-
fication est un phénoméne de nature biologique valable pour tous les
types de réacteurs biologiques, mais le degré de dépendance varie selon
le procédé de traitement, ainsi pour les cultures en suspension, l'in-

fluence est plus grande que celles & biomasse fixée, (CHRISTENSEN et
HARREMOES, 1975).
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Mais en tout état de cause, une variation importante de la
température est susceptible d'entrainer une augmentation des dimensions
du réacteur.

L'étude de 1'impact de la température sur les rendements a
&té effectuée grice 2 ses variations au long des essais, en paralléle
avec la montée en charge pour la colonne n® 1 et & charge constante pour
la colonne n° 2.

Ainsi, des essais menés A une charge de 0,8 kg N-NO ~/m3/3j
pour des températures variant de 12 a 20°C, on peut déduire les valeurs
moyennes suivantes (tableau 17)

Charge : 0,8 kg N/m3/jour

| l
| | . |
I :l } Concentration en I Concentration en ;
, Rendement .d'élimi- nitrates de l'eau nitrites de l'eau

l Température l nation de l'azote l traitée | traitée

‘ I l (mg N-No3‘/1) | (mg N-Noz‘/l) B {
} ~ 209C Y 99,7 % < 0,05 mg/1 < 0,01 ng/1 }
| ~r 140C 95,0 % 0,50 mg/1 0,52 mg/l |
I |
} ~ 139C 93,1 % 0,96 mg/l 0,56 mg/l . }
I |
| X

~ 12°C | 87,2 % | 1,49 ng/l I 0,93 ng/l

Tab. 17 - Influence de la température
3 charge constante

Une. deuxidme série d'essais menés sur la colonne n° 2, consis-~
tait A suivre le fonctionnement pour une charge variant de 1,2 4 1,3
kg N-NO. /m3/j pour des températures de 14°C & 18°C en une premiére pé-

riode, puis celles variant de 93 14°C lors d'autres essais.

Les résultats retenus, pouvant &tre considérés comme caracté-
risant des paliers de température : pour une charge de 1,2 kg N-NO, /m3/j
et de deux valeurs de la perte de charge ramenée par rapport au débit de
4,5 et de 3,2 en mm Hg.heure par litre, sont reportés sur le tableau 18,
figure 23.

La superposition des variations de la température et de la
charge sur la colonne n°® 1, n'a permis de retenir que peu de résultats
pour les conditions opératoires concordantes, essentiellement pour les
charges moyennes de : 1,2, de 1,6 et de 1,8 kg N-N03_/m3/j.

Les résultats sont reportés sur le tableau 19, figure 24.
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by

Sur colonne II a la charge moyenne 1,2 kg N—N03_/m3/j

| I I l I |
| | N-N03- | 0 débit | ToC | Rdt N-% | N-Noz'
| H/Q " | mg/l | 1/h | Température | Rendement | ng/l
| mw Hg.h/ | 2 ltentrée | | | | 3 la sortie
| | | | | |
} 4,5 , 28,8 } 71,5 , 17,8 = y 99,7 ’ < 0,01
24,2 87,8 17,5 99,7 ¢ 0,01
I l l l | ¥ | =
| | 23,6 [ 81,2 | 16,2 | 99,5 | 0,01
} } 22,2 ’ 9,8 { 15,3 I 98 I 0,01
| | 24,8 | 84,7 | 14,0 | 99,4 | 0,08
} ; 23,8 { 84,7 } 14,0 : 99,4 { 0,08
| | 21,2 | 97,2 | 10,6 | 96,9 [ 0,62
{ ’ 21,7 I 95,3 i_ 10,4 } 89,9 I 1,0
| | 22,9 | 94,5 | 10,1 | 83 | 1,5
} } 21,9 I 104,0 } 10,1 { 84,4 { 0,21
| | 23,9 | 96,0 | 9,6 | 84,1 | 1,9
’ } 22 { 101,4 I 9,5 } 82,3 { 2,0
— ]
| 3,2 | 30,2 | 128,0 | 20,5 | % 99,7 [ ¢ 0,01
’ { 29,5 } 74,5 , 18,5 { 99,3 } 0,17
| | 26,5 | 74,5 | 17,2 |y 99,7 | ¢ o,01
{ } 24,2 } 83,7 I 16,5 } 99,4 } < 0,01
| | 27,5 | 83,3 | 14,4 | 97,8 | 0,50
I { 21,4 } 101,0 # 14,0 = 96,9 } 0,50
| | 20,0 | 102,0 .| 14,0 | 93,8 | 0,46
} I 22,0 I 98,9 } 13,2 I 94,3 } 0,38
| | 21,8 | 94,7 | 13,0 | 92,4 | 0,55
{ { 21,5 } 97,8 = 11,3 : 82,8 { 0,10
| | 22,6 | 96,3 | 10,5 ! 79,9 | 0,01
| | | l | |
| | I l | |

Tab. 18 - Performances en fonction
de la température
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de la température pour différentes charges et

perte de charge

I I | [ I
Charge moyenne I J%é moyennei :;??3 } ] } ToC I Rdt % N I N-NO_~
kg N-NO3 /m3/j I ankig.h/1 lconcentration deblt 1/h Itemperature | rendement I mg/1
| | | | | I
I | | I I I
1,2 | 5,5 I I | | |
| | . 27,6 | 72,7 | 16,4 | 90,2 | 0,67
| | 23,9 | , | 15,6 | 89,2 | 0,67
| | 25,7 | 77,6 | 14,4 | 83,3 | 1,3
| | 26,3 | 68,5 | 9,5 | 74,5 | 1,9
| I | | | |
I . I I I I |
| 3,3 | | I I I
| | 26,3 | 73,5 | 16,5 | 95,8 | 0,79
I | 23,9 | 78,6 | 14,1 | 97 | 0,47
| | 24,5 | 76,56 | 11,4 | 91 | 0,49
| | 22,3 | 90, 4 | 9,9 | 78 | 3,7
I | I | I |
I | | I | |
1,8 | 2,6 | | I | |
| | 25,3 | 102 | 19,2 | 93,2 | 0,91
| | 24,8 | 97,6 | 18,3 | 88 | 1,4
| | 23,1 | 114,6 | 11,2 | 78 | 0,15
I | 26,4 | 108,5 | 10,9 I 84,1 | 1,8
| | 26,9 | 100,0 | 10,5 | 64,9 | 0,83
| | 21,2 | 125,9 | 10,4 | 85 | 2,2
| | 21,7 | 124,0 | 10,3 | 57,7 | 3,9
I | I | | |
I | | I | I
1,8 | 3.3 | I | | |
| | 29,9 | 96,8 | 18,7 I 95,5 | 0,39
| | 20,2 | 1as | 14,7 | 93,5 | 0,6
| | 23,4 | 128,6 | 14,5 | 87,3 | 1,9
| | 22,0 | 133,3 | 14 l 85,5 | 1,9
| | 23,7 | 117,86 | 10,6 | 83,3 | 1,8
| | 24,0 | 117,0 | 10,6 | 70,6 | 3,9
| | 21,5 | 130,4 | 10,6 | 58,9 | 2,5
| | 22,9 | 125,9 | 10,5 | 57,4 | 0,21
| | 22,2 | 126,0 | 10,3 | 55,8 l 1,6
| [ 23,5 | 125,0 I 10,2 | 72,7 I 0,21
| | 24,0 | 125,39 | 10,1 | 60,3 | 4,2
I I 22,0 | 133,3 | 10 | 46,4 | 1,3
| | 26,0 | 121,6 | 9,8 | 64,6 | . 2,9
| | | I I |
Tab. 19 - Colonne I - Performances du R.B.I. en fonction
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_ Malgré une diminution de la température, sur la colonne n° 2,
allant jusqu'a 14°C, 1'élimination des nitrates demeure trés importante
et supérieure & 90 %, pour une charge moyenne de 1,2 kg N-NO, /m3/j. Ainsi,
sous réserve de travailler & des températures supérieures a ?4°C a cette
charge, on peut avoir de bonnes performances du réacteur avec une concen—
tration en nitrites inférieure & la norme de potabilité.

Mais pour des températures inférieures & 14°C, malgré le bon
rendement, la teneur en NO reste le facteur limitant, qui compromet
l'utilisation du réacteur en étage unique.

D'aprés la figure 23 a, on peut remarquer que l'influence de
la perte de charge n'est décelable, pour ses deux valeurs exploitées, que
pour des températures inférieures i 16°C, les mémes remarques peuvent &tre
faites sur la colonne n°® 1 pour une charge de 1,2 kg N—NOS—/mS/j.

La figure 24 montre .que les courbes de rendement en élimina—
tion d'azote en fonction de la température, pour des pertes de charge mo-
difiées sensiblement identiques, ont la méme allure.

D'aprés ces courbes, on peut distinguer trois zdnes

- Une zone de températures supérieures a 16°C, ol la vitesse de
variation du rendement reste faible.

- Une zone de fonctionnement entre 14°C et 16°C, ol on a une
instabilité des valeurs de rendement, marquant le changement du gradient
de variation du rendement pour des températures plus faibles.

Une exploitation minutieuse des résultats.expérimentaux, montre
une grande dépendance vis-a-vis du sens de variation de la température,
ainsi, une faible diminution de T°C, dans cette zone, entralne une chute
importante du rendement, qui tend & se rétablir par la suite.

Ce phénoméne peut &tre expliqué par le fait que la réponse
immédiate au changement de température est plus grande que celle par l'a-
daptation des microorganismes, par ailleurs prouvé par la chute du rende-
ment plus rapide pour des T°C inférieures & 14°C, bien que les variations
de température aient été progressives et étalées pendant les longues pé-
riodes d'essais.

Cette étude a permis de constater, donc, que la biomasse
utilisée était adaptée & des températures supérieures i 16°C.

- Une zone des températures inférieures & 14°C, olu le gradient
de rendement est plus important, avec une chute de l'efficacité du réac-
teur trés marquée pour la valeur de 10°C, :
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On peut remarquer aussi que la concentration en nitrites varie
avec le rendement, mais les fluctuations instantanées de ses valeurs, ne per-
 mettent pas de l'utiliser comme un moyen d'observation du fonctionnement
du réacteur.

L'exploitation graphique des résultats permet d'établir que
le rendement en élimination de N, en fonction de la température, pour
les gammes de conditions opératoires explorées, suit une loi de forme

1
7 = A.exp(B/T) + C
avec R = rendement exprimé en pourcentage
= température en °C comprise entre 10°C et 20°C
A, B, C = constantes dépendantes de la charge et de la perte

de charge modifiée par rapport au débit

Ainsi, par exemple, pour une charge de 1,2 kg N—NO3-/m3/j et
H/Q de 4,5 mm Hg.h/l, on a : (figure 23 b) -

A = 19 10‘8
B = 89°C
cC = 1072

C - Suivi le long d'un cycle

Afin de déterminer 1l'impact d'une opération de lavage sur le
rendement en élimination des nitrates et l'étude du rétablissement des
performances du réacteur, plusieurs suivis de la qualité de 1l'eau sortante
des colonnes & partir de la fin d'une opération de lavage, ont été effec-
tués.

Parmi ces essais, on retiendra comme typiques ceux réalisés
sur la colonne n° 2 pour des charges de 1,04 kg N-NO “/m3/j et de 1,2
= - 3
kg N—NO3 /m3/3.

La figure 25 représente les résultats obtenus lors de ces
essais. On remarque que les performances ne se sont rétablies, surtout
pour les concentrations en nitrites, que 24 heures aprés le lavage pour
une charge de 1,2 kg N—N03_/m3/j et ceci pour une durée de cycle de 5 jours.

Cette situation a nécessité une étude d'amélioration des mé-
thodes de lavage utilisées et la recherche 4'autres solutions pour remé-
dier & ce probléme.
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Gréce a un préleveur automatique séquentiel, nous avons suivi
1'évolution de la dénitrification en fonction du temps, le long d'un
cycle de fonctionnement.

La figure 26 représente deux exemples du suivi sur plusieurs
cycles de fonctionnement de la colonne n° 1.

Les principales caractéristiques de fonctionnement de l'instal-
lation lors des cycles concernés étaient les suivantes : (tab. 20)

| | B |
| | ler cycle | 2éme cycle |
| | | |
| | i |
Débit
| (1/heure) 144 | 153 |
| | |
} T |
DCO entrée
| (mgo,/1) | 108 I |
| | | |
{ N-NO_~ tré I } }
- entrée
| (mg/?) | 22,0 | 21,4 |
| | | |
— o | |
harges N total
| (kg/m3/3) | 1o 206
| | ! |
I Ch co : ] l
arges D
I (kg/m3/3) | 15,2 | 1.2 |
| | | |
| l | |
] Perte de charge entre | I |
| les 2 lavages | 230 2550 | 200 a 540 |
l (mmHg) | | |
| I
| I
} T°C entrée . | 19,3 | 19 }

Tab. 20 - Caractéristiques de fonctionnement
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D'aprés les figures 25 et 26, on constate que les rendements
de dénitrification se rétablissent assez rapidement.

Par contre, la concentration en nitrites augmente en premiére
moitié du cycle pour décroitre ensuite, le méme phénoméne a été remarqué
lors de 1l'étude du rendement lorsque la température diminuait.

Pour les matidres en suspension, leurs valeurs étaient élevées
de 5-9 mg/l juste aprés le lavage -ce qui etalt prévisible- pour décroitre
4 des valeurs inférieures a 2 mg/l.

On signalera que des analyses effectuées juste aprés un lavage

sur la période de dix premiéres minutes, ont montré que la qualité des
eaux de sortie était médiocre.

D - Etude de 1l'influence de la perte de charge

Le taux d'é&limination des nitrates pour un débit et une tempé-
rature constants, peut &tre déterminé

soit par la mesure de la concentration en NO ~ entrée et sortie, qui
peut &tre un indice trop tardif du mauvais fdnctionnement de la dé-
nitrification,

soit par la détermination de la concentration instantanée en biomasse.

En effet, les autres paramétres de fonctlonnement étant flxes,
une concentration en biomasse maximale entraline une élimination des NO
totale, d'olu 1l'intérét de contrdler 1'évolution de la concentration en
microorganismes dans le réacteur. Le suivi de cette évolution pose des
problémes de détermination : soit de la concentration en cellules bacté-
riennes (reproductibilité, temps 4’ analyse), soit de l'activité biologique
(difficultés de trouver une méthode efficace et rapide de la détermination
de l'activité enzymatique instantanée).

Cette solution de mesure d'une activité spécifique pour le
suivi est d'autant plus irréalisable que 1l'évolution de la biomasse dans
les réacteurs a garnissage fixe, se traduit par une concentration de plus
en plus grande de celle-ci en fonction du temps de fonctionnement.

Ce phénoméne provoque un changement des caractéristiques hydrau-
liques du réacteur et une variation des surfaces de contact substrat-
biomasse par formation de flocs bactériens.

Mentionnons enfin, les problémes de l'échantillonnage surtout
dans des garnissages légers.
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Le probléme peut &tre résolu en pratique du fait que la ré-
tention de biomasse dans le réacteur entraine une variation de la perte
de charge. '

D) - Variation de_la perte de_charge- en fonction du temps

Le suivi de la perte de charge apparait comme un moyen trés
simple pour évaluer les variations au moins quantitatives de la biomasse
le long du réacteur et en fonction du temps. Il permet en outre de dé-
tecter le moment propice du lavage.

Ainsi, les mesures de la perte de charge ont été effectuées
au cours du fonctionnement des colonnes, permettant d'établir son évolu-
tion en fonction du temps. La figure 27a représente les valeurs de H
exprimées en mm Hg pour différents niveaux et en fonction du temps, lors
d'un suivi de la colonne N° 2 pour une charge de 0,94 kg'N—NOS-/mS/j.

D'aprés cette figure, on peut distinguer trois phases

la premiére pendant laquelle la perte de charge H est
presque constante, :

la deuxiéme correspond a une augmentation progressive
de H dont nous mentionnons aprés la forme exponentielle,

la troisiéme phase : ou il y a une linéarité de la
perte de charge en fonction du temps.

Cette évolution de H en fonction du temps, le long d'un cycle
juste aprés un lavage, rappelle la cinétique de croissance d'une masse
biologique dans un réacteur en "batch".

La représentation graphique de la perte de charge, pour chaque
niveau, en fonction du temps sur papier semi-log, a permis de vérifier que
sa variation est bien en exponentielle (figure 27b)



Fig. 27a - Variation de la perte de charge en fonction 105
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Elle est de la forme

H = A eBt

=
1]

perte de charge en mm Hg

temps en heures

Le coefficient A représente la perte de charge a différents
niveaux a l'instant t = O.

La représentation graphique 27c montre que le coefficient B
varie en fonction de la hauteur du réacteur z, et peut &tre ajusté par

une droite a partir du niveau 1, donc la variation de B dans la garnis-
sage est de la forme

B = az + b

D'égréslla figure 27c, la valeur de a est de - 9,04103 m L pt
=

et b =1,78.10 pour un coefficient B.exprimé en h~l avec un coef-
ficient de corrélation de 0,998 et celui d'amélioration de 0,83.

Dans le cas de la figure 27b, la perte de charge a l'entrée
du réacteur varie en fonction du temps, selon la relation

H = H24h.exp [0,0l95(t—24ﬂ

H24h = perte de charge a 24 heures aprés le lavage.

La premiére phase, ou la perte de charge reste constante, cor-

respond a une période d'adaptation consécutive & un lavage air - eau.

Plusieurs autres suivis de la perte de charge en fonction du temps ont été
réalisés et ils confirment les observations antérieures, et ont abouti
a des équations trés voisines d'un suivi & un autre, bien que les valeurs
de la perte de charge mesurées aprés chaque lavage aient été différentes.

On constate que l'évolution de la perte de charge selon les
niveaux n'a pas la méme allure, ce qui permet d'évaluer la répartition
et le développement de la biomasse le long des colonnes en fonction du
temps.
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27b - Perte de charge en fonction du temps
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D2 - Influence de la perte de charge sur le taux d'élimination des nitrates

1'é-
mettre

Puisque la perte de charge ramenée au débit correspond
volution de la biomasse, on a cherché sur l'ensemble des résultats
en évidence 1l'influence de H sur le rendement en élimination de NO3 .

Pour des conditions de charge et de température constantes
-appliquées sur la colonne I- on a pu dresser le tableau Z21.

, Une difficulté réside dans l'interprétation des résultats, a
cause de la variation de l'influence de H selon les différentes valeurs de
la température et de la charge prises en considération et les différentes
périodes de fonctionnement, correspondant & chaque donnée expérimentale.

Ce probléme est di & des dispersions spatiales et des surfaces
de contact variables de la biomasse le long du réacteur aprés chaque
lavage (certains agglomérats de billes antérieurement formés demeurent).

} Charge en =Concentration I Q } ToC { H/Q nm Hg } Rdt % en N

l N kg/m3/] | g/l N-NO I 1/h | Température | 1/h I rendement

I I | I I |

| 0,96 Zo0,05] 31,9 | 51,9 | 20 | 5,6 | 83,6

| | 29,5 | 49 | 20,3 I 5,9 | 99,7

| | 31,6 | 50,7 | 20,1 I 7,5 | 99,7

| | 30 | 51,7 | 20 | 9,6 I 99,6

| | 28,7 | 51 | 20,4 | 10,2 I 99,7

I | 30,3 | 49 | 20 | 12,6 | 95,7

| I ] I I |

| I | I | |

I I I | | I

| | 29,5 | 51 | 21 | 4,3 | 83,7

| | 30,1 | 50,2 | 21,5 | 6,2 | 88

| [ 28,6 | 51,7 | 20,8 | 5,9 | 98,7

| | 30,3 | 48,6 | 21 | 14,1 | 99,7

I | | | I |

| 1 | | | |

| 1,20 = 0,05 | 26,3 | 73,5 | 16,5 | 3,1 I ,5

I - 27,5 | 72,5 I 16,7 | 4,5 | 83,3

I { ,6 { 72,7 I 16,4 % 5,2 ‘ 90,2

I | I | I |

| I 23,1 l 77,6 | 4,8 | 2,5 | 98,1

| | 26,4 | 75 | ,3 | 3,0 | 81,6

= l 23,9 | 75,9 ] ,B | 6,1 | 89,2
| | I I

I | I | I I :

| | 23,9 | 78,56 | 14,1 | 3,5 I 97

| | 30,1 | 63,7 | 14,3 | 4,7 | 96,9

| | 25,7 | 77,6 | 14,4 | 5,2 | 83,3

| | | | | |

I I | | I I

| | 22,3 | 90,4 | 9,9 | 3,8 | 78

| | 26, | 58,5 | 9,5 | 5,5 I 74,5

| I 27, 1 64,5 | 8,8 | 7,1 | 71,5

| | | | | |

Tab. 21 - Influence de la perte de charge sur le rendement d'élimination en N
Colonne no 1
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} Charge en } N-No3‘ } Q 1l/h } ToC ! Wo o 1 Rdt % N }
| N kg/m3/j | mng/l entrée | débit I température rendement l
I I I I I
| 1,41 20,06 | 22,7 | 102 | ,2 | 2,3 I 82,5 |
| | 22,1 | 100,7 | ,5 | 2,6 | 75,9 |
| | 23,5 | 99,4 | ,7 | 3,3 | 72,6 |
| | 21,4 | 98,4 | 7,9 | 5,8 | 95,7 |
I | I I I |
I | I I I |
| | 21,4 | 104,6 | 10,5 | 2,7 | 93,8 |
| | 20,1 | 116,1 | 10,6 | 4,8 | 61,1 |
| [ 20,4 | 102,7 | 9,8 | 6,1 I 63 |
| | 19,3 | 115,4 | 10,7 | 6,2 | 62,2 |
| I | I | I
. | | | |
[ 1,80 Z 0,07 | 26,4 | 106 | 19,4 | 2,0 | 88,7 |
I | 29,9 I 96,8 | 18,7 | 2,8 | 95,5 I
[ | 29,5 | 102 | 18,5 | 4,1 | 98,5 |
| | 28,2 | 100 I 19,2 | 5,4 | 93,8 |
I | I | I I
I I I I I I
I | 20,2 | 144 | 14,7 I 2,4 | 93,5 |
I | 21,2 | 136 | 14,5 | 2,8 | 66 |
| | 23,4 | 128,6 | 14,5 | 3,4 | 87,3 |
| | 22 I 133,3 | 14 | 3,6 | 85,5 |
| I L I | I
| I I I | |
| | 22,9 | 125,9 | 10,5 I 2,3 | 57,4 |
| | 21,5 I 130,4 [ 10,6 | 2,7 | 58,9 |
| | 26 ] 113,9 | 10,6 | 2,9 | 70,6 |
| | 23,7 | 117,6 | 10,56 | 3,4 | 83,3 |
| | 24,6 | 117 | 11 | 3,9 | 72,6 |
I I I ] | I I

Tab. 21 -(Suite) 1'influence de # sur Rdt % N
Colonne no 1 :

D3 - Etude expérimentale de la production de biomasse

La biomasse en excéds est éliminée du réacteur sous deux formes

- Sous forme de matiéres en suspension (MeS) dans l'eau traitée.
En excluant la période immédiate & un lavage, l'examen du suivi des MeS
-au cours des essais, surtout pour les cycles longs-~ montre que leur con-
centration dans l'eau traitée est croissante en fonction de la perte de
charge pour une charge appliquée en nitrate constante. .
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Par contre, pour u@e perte de charge constante, lorsque le débit
est augmenté, la concentrationien MeS de l'eau traitée diminue : prouvant que
_la rétention de la biomasse dans les interstices du garnissage est due & un
emprisonnement mécanique, plus que par fixation sur les particules solides.

Parallélement la production accrue de biomasse provoque un col-
matage plus rapide pour les débits élevés. On peut considérer que l'entrai-
nement des MeS par l'eau traitée est bénéfique, car il permet d'augmenter
la durée des cycles de fonctionnement et de réduire les fréquences de lava-
ges. I1 n'empéche qu'un garnissage, dont la structure reste longtemps stable,
peut voir se manifester la formation de blocs de particules cimentées par des
bactéries et la création de chemins préférentiels.

- Sous forme de boues diluées extraites lors des opérations de la-
vage. Les mesures en matiére solide séche montrent que les valeurs en bio-
masse extraite sont différentes d'un lavage a un autre, donc la concentra-
tion de la biomasse dans le réacteur n'est généralement pas la méme au début
de chaque cycle de fonctionnement, d'ol les pertes de charges initiales dif-
férentes. : ' ’

En fin d'essais, les colonnes ont été démontées et leur contenu
examiné de fagon & étudier la répartition de la biomasse dans l'espace en
distinguant entre la biomasse fixée au matériau granulaire et la biomasse
immobilisée dans les interstices mais non fixée au matérieu solide.

Les résultats obtenus sont visualisés sur les tableaux 22 et 23.
Ceux—-ci montrent de fagon nette que

~ la biomasse fixée est nettement plus faible que la biomasse immobilisée
dans les interstices. En effet, il n'y a pas plus de 4 & 12 % de la
matiére totale qui se trouve fixée au matériau granulaire. Ceci confir-

me nos observations antérieures,

~ la quantité de matiéres immobilisée décroft & partir de la base du gar-
nissage lorsqu'on se déplace vers le haut,

- il en est de méme pour le pourcentage de matiéres volatiles (c'est-a-
dire de matiére organique) ce qui laisse présumer que l'activité bio-
logique diminue quand on s'éléve dans la colonne c'est-ad-dire qu'on
s'éloigne de l'alimentation en substrat,

- enfin, il est remarquable de constater que la matiére solide fixée au
matériau granulaire ne comporte qu'une faible fraction organique et ne
peut donc &tre assimilée & de la matiére vivante (biomasse).

L'autopsie a été effectuée sur les deux colonnes fonctionnant
préalablement dans les conditions suivantes

Col. I' = Q = 1201/h
N-NO_= 19,3 mg/l
H = 475 mm Hg

Col. II = Q = 1201/n

N—N03_= 23 mg/l
H = 580 mm Hg
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Quelques précisions sur la nature et l'activité de la biomasse
ont pu &tre obtenues & partir de préldvements effectués a différentes pé-
riodes sur les 2 colonnes.

Des mesures de "biomasse active" ont été effectuées par déter-
mination de la concentration du contenu des réacteurs en A.T.P. (Adenosine-
triphosphate), substance caractéristique de la matiére cellulaire vivante.

D'aprés le tableau 24a, 1'A.T.P. de la biomasse immobilisée
diminue avec l'augmentation de la perte de charge au profit de celle de
l'eau traitée. Pour la méme perte de charge 1'A.T.P. de la biomasse retenue
et entrainée par l'eau est identique en pourcentage sur les 2 colonnes. ’

1 } Perte de } 1 % d'A.T.P. l

| Colonne l charge avant l Quantité d'ATP contenue | |

I | lavage I dans la colonne | immobilisé | en suspension}

| mm Hg + Fixé dans l'eau l

| ' '

l 1 450 140 ng 95,7 % 43 % }

| ) )

| o l 870 124 ng 85,4 % 14,6 %

% | |
l

I 430 | 128 ng | 95,6 % I 4,4 %

Tab. 24a - Bilan global de 1'A.T.P.

R La concentration de biomasse active se répartit également sui-
vant un profil de valeurs décroissantes avec la hauteur comme le montrent
les valeurs déterminées sur la colonne IT : (vazleurs exprimées en mg/litre

de contenu de la colonne), tableau 24b. :

l Niveau I H =870 am Hg] H = 450 mm Hg‘
| HAUT [
| ' | 1,40 | 1,2 |
| 4 I
% 3 1,27 2,64 II
ll 2 2,18 2,62 Il
l 1 |
| } | 2,95 | 3,68 |
| BAS | I |

Tab. 24b - Variation de 1'A.T.P. selon la hauteur de la colonne II
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E - Suivi de la dénitrification le long des colonnes

Les schémas de la figure 28 représentent les rendements d'élimi-

nation de la DCO, des nitrates, de l'azote total éliminés ainsi que la con-

centration de nitrites produits en fonction de la hauteur de prélévement de
l'eau dans le réacteur, calculée & partir de la base de la colonne.

Les essais ont été réalisés aux charges de 0,8 et 1,2 kg
N-NO "/m3/j sur la colonne 1.

Les rendements d'élimination‘sont, a4 niveau de prélévement égal,
légérement ou nettement supériews en débiit de cycle qu'en fin de cycle de
fonctionnement.

La production de nitrite est d'autant plus importante que la
charge en azote appliquée est grande. Le passage par un maximum 3 mi-hauteur
dans le 1lit de billes est parfois constaté.

La figure 29 représente les différentes valeurs des paramétres
température (T), ‘oxygéne dissous (0OD), perte de charge (H), nitrites et

.7 nitrates, le long de la colonne II.
Pour une charge de 0,92 kg/m3/j N-NOS— et un débit Q@ = 83 1/h
On constate au vu de ces résultats que

la dénitrification ne commence qu'a 0,70 m de l'entrée. La -concentration NO_
diminue exponentiellement, par contre, la teneur en nitrites augmente le
long de la colonne, .

dés la hauteur de 1,12 m, la teneur en nitrates est déja inférieure au
seuil de 50 mg/1l N03',

Le reste de la colonne, malgré la poursuite de la chute des nitrates,
entraine une augmentation de la teneur en nitrites,

. malgré la présence de l'oxygéne dissous le long de la colonne, on a une
réduction biologique des nitrates,

l'allure de la courbe de la perte de charge indique bien la répartition
de la biomasse le long de la colonne.

Ainsi, en plus de l'influence de la charge et de la température,
le profil d'abattement de la pollution azotée et carbonée dépend de l'instant
considéré lors d'un cycle de fonctionnement, A cause de 1'évolution de la
perte de charge(biomasse) et de ses conséquences sur 1l'écoulement.
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Fig. 29a - Variation des N03_ et N02~ le long de la colonne 2

N-NOy mgL NeNO;
19 mg fL
[o]
A Nitrates
o Nitrites
10 1!
64 104 144 204 235
(o]
750 mg L
L]
414

600

“ perte de charge

X oxygdne dissous 410

400 -

200 4

X\
A i . X ————x

&4 104 144 204 234

Fig. 29b - Variation de la perte de charge et de l'oxygéne dissous
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F - Etude de 1'écoulement hydraulique

Cette étude consiste en l'application de méthodes de caracté-
risation de 1'écoulement hydraulique dans le réacteur a biomasse immobi-
lisé.

L'application des méthodes de tragage a permis 1'étude de la
distribution du temps de séjour et son interprétation en fonction des
différentes charges appliquées en nitrates et au cours de plusieurs cycles
de fonctionnement.

Les essais de tracgage ont été effectués par injection, en
forme d'impulsions, de chlorure de'lithium. L'étude de la distribution du
temps de séjour pour des cycles différents a permis de constater que les
allures des courbes obtenues se ressemblent, mais elles restent différentes
pour des conditions de débit et de perte de charge identiques, preuve de
la non reproductibilité de la configuration de la biomasse dans le réacteur
d'un cycle a un autre.

Afin de visualiser 1l'influence de l'évolution de la biomasse,
décrite par celle de la perte de charge sur le temps moyen de séjour et
son modéle hydraulique instantané, plusieurs suivis ont été réalisés au
cours d'un cycle (LEYVAL, 1983).

F. - Détermination de la variation de la distribution du temps de séjour

e Sur la colonne n° 2

. pour une charge moyenne de 1,25 kg N-NO “/m3/j, cing
tracages, indexés (A), ont été effectués tout au long
du cycle,

. pour une charge moyenne de 1,3 kg N—NOs-/mS/j, dont
les courbes (B) expérimentales sont représentées sur
la figure 2.

e Sur la colonne n° 1

. pour une charge de 1,51 kg N-N03—/m3/j

On peut remarquer sur la figure 30 -valable pour les autres
essais non représentés- que l'amplitude des courbes diminue en fonction
du temps et que le début de la détection du traceur se fait de plus en
plus rapidement.
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Ce phénoméne est di & l'augmentation de la vitesse d'écoulement
réelle par l'effet de la diminution de la porosité du garnissage et ex-
plique le rapprochement, en fonction du temps, de plus en plus du modéle
du réacteur d'un mélangeur parfait.

1,5 4

4 Courbe Bl‘fé;42 h éprés le lavage)

. Courbe 82.(23 h aprés‘le>lavage) -

Coarbe B3 (26,56 h aprés le lavage)

" Courbe B4 (46 h aprés le lavage)

0,5

0,1 .4 '.-',

1 2 3 8=t
Fig. 30 - Evolution de la distribution des temps de
séjour entre 2 lavages {courbes normées

en temps réduit)
Colonne 1II
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L'utilisation du programme "JPE", a permis l'exploitation des
données expérimentales et une approche par un des trois modéles simples
cités auparavant.

Sur la totalité des résultats obtenus, en présence de la biomasse,
par comparaison des courbes expérimentales avec celles représentées a
partir d'un nombre de mélangeurs en cascade J et un nombre de Peclet P,
le modéle qui en parait le plus centré et approché du réacteur avec bio-
masse, est celui des mélangeurs en cascade, comme le montre 1'exemple de
l'essai Bl sur la figure 31. :

RE(E)
4\
1,5
PR Courbe expérimentale : -
“Cascade de 6 réacteurs agités
1 - /./'«

" Piston diffusionnel avec P = 12,74

0.5 4

L
1. 2 - 3 8 = s/t
Fig. 31 - Comparaison de la courbe de DTS expériméntalé (tragage Bl) avec
les courbes des modéles mélangeurs en cascade et piston diffu-

sionnel {courbes normées en temps réduit)

A 4
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A partir de ces essais retenus, le tableau 25 regroupe les dif-
férents paramétres déterminés qui caractérisent 1'évolution du temps moyen
de séjour et du nombre de mélangeurs en cascade équivalents au réacteur en
fonction du temps et de la variation de la perte de charge.

On remarque qQue lorsque la perte de charge augmente

le temps moyen de séjour ‘ t_ varie peu, impliquant que, malgré l'aug-
mentation de la vitesse réelle de passage, il y a création de plus en
plus de volume mort,

le nombre J diminue prouvant une fois de plus que la nature du
réacteur change au cours d'un cycle.

Ces observations permettent de mettre en évidence l'influence
de l'écoulement sur la vitesse de la disparition du substrat : NO3 .

Dans tous les cas, bien que le modéle des mélangeurs en cascade
s'approche plus des courbes expérimentales, la différence entre les deux
reste trés nette.

La recherche d'autres modéles, permettant une approche plus
adéquate, s'avére trés délicate, & cause des complications dues a l'intro-
duction de nouveaux paramétres, mais surtout & cause de la variation des
courbes expérimentales en fonction du temps nécessitant certainement le
développement d'un modéle différent pour chaque courbe de la distribution

du temps de séjour.

Lors du suivi le long des colonnes de l'abattement des NO -,
la partie du réacteur, dépourvue de garnissage, a une faible influencé sur -
le rendement et présente des caractéristiques différentes de la partie
garnie.

Ainsi, une approche plus adéquate du modéle hydraulique du ré-

acteur consiste & considérer séparément les deux parties : avec et sans
garnissage.

F, - Détermination du temps_de séjour par_la méthode de_la double-mesure

Iy

Cette méthode a été appliquée & la colonne n° 2. Nous consi-
dérons les essais effectués & partir du niveau 1 séparant les deux parties
en question et de la sortie du réacteur, en présence de la biomasse (B)
et sans biomasse (A).

Les résultats obtenus sont représentés sur la figure 32.



121

.

Colonne II
| | l |t | | | |
] T Temps [
Ne I Débit | Pertes de I Temps de lT enps moyenl v | l aprés le |
| | charges | | | mort | J | |
tragage I (1/heure) | (sn Hg) | passage | de séjour | () | | lavage I
g (mm) (mn) (heure) |
Al 10,6 212 22,94 20,35 3,9 7,6 1 |
A2 95,1 230 24,50 19,79 7,0 6,1 18,25
A3 94,75 230 24,60 21,14 5,0 5,3 22,17
AL 85,2 422 27,13 22,01 7,2 3,6 &b
AS I 98,2 | 487 | 23,73 | 18,7 ’ 7,7 I 4,3 l 49,5 l
Colonne II
?.
' } I ertes de } ! { % i } = Tenps
Ne Débit Temps de [Temps moyen aprés le
| | charges | | | mort | J |
tragage | (1/heure) | (na Hg) | passage l de séjour I (1) | | lavage
s {mm) (mm) (heure)
B1 102,8 180 22,67 19,18 5,5 5,8 2,42 l
B2 100,4 290 23,21 16,29 11,1 3,7 23
B3 100,1 350 23,28 17,56 9,1 2,5 26,56
B4 I 102,8 I » 900 I 22,67 l 16,36 | 10,4 | 2,8 | 46 I
Colonne I
} . } ertes de ‘ ! } t ! v l } Temps =
Ne Débit Temps de Temps moyen aprés le
| | charges | | ! mort | J | |
tragage I (1/heure) | (an Hg) | passage de séjour | (1) | I lavage I
9 (mm) (mm) (heure) |
1 141,7 250 13,86 10,73 6,9 4,1 3,78 {
2 137,1 345 14,33 9,90 9,7 3,3 24,92 =
3 | 137,1 I 390 I 14,33 I 9,70 | 10,1 I 3,3 I 28 {
Tab. 25 - Résultats des séries de tragages sur les deux

installations pilotes
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Courbe Bs calculée d'aprés Bl et un réacteur parfaitement agité

" n " et une cascade de 2 réacteurs -

10 20 50 Temps (mn)

Fig. 32 - Approche du R.8.I. par la méthode de double-mesure
B = avec biomasse
A =-sans biomasse
As ,8s = 3 la sortie du réacteur
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Au niveau 1 de la colonne n° 2, les modéles obtenus avec et
sans biomasse dans le réacteur ne sont pas différents, donc, on peut
conclure qu'hydrauliquement, l'influence de la partie inférieure de la
colonne n'est pas variable, quel que soit 1'état du réacteur en fonction-
nement normal.

En ce qui concerne la partie garnie du réacteur, 1'application
de cette méthode confirme que le modédle le mieux adapté est celui des
mélangeurs en cascades. Par contre, en absence de biomasse le lit de gar-
nissage se comporte comme un réacteur du type piston-diffusionnel.

v - 1.3 Conclusion

) Les essais réalisés au cours de cette étude, en matiére de
dénitrification des eaux & potabiliser, A une échelle assez importante
(150 1/h pour 100 mg N03-/1), confirme l'intérét du réacteur a biomasse
immobilisée. '

Les résultats obtenus ont permis d'appréhender les performances
de ce procédé dans une assez large gamme de conditions opératoires (tempé-
rature, charge).

Deux créneaux d'utilisation du R.B.I. peuvent &tre envisagés
un fonctionnement permettant d'obtenir une eau traitée conforme aux
normes de potabilité,

un fonctionnement ayant pour objet un abattement de la plus grande
quantité de nitrates, sans contraintes sur les teneurs résiduelles
en nitrites et en DCO : traitées ultérieurement.

Le choix entre les deux options sera défini par les valeurs
admises des facteurs limitants : l'azote nitreux et la capacité hydrauli-
que de l'installation (perte de charge), et ce, en fonction des conditions
opératoires, essentiellement

la charge appliquée en azote nitrique au réacteur. Son augmentation
a entrainé une chute du rendement en élimination des nitrates et

surtout une élévation des concentrations en NO ~. Mais ces perfor-
mances dépendent principalement de la température de l'eau d'entrée,
ainsi

- pour une température 3 16°C : & une charge pouvant atteindre les
4 kg N-NO, /m3/j, il est possible d'avoir un rendement de 94 %,
par exemp?e, 3 une température de 21°C, l'eau traitée ne contient
que 2,7 mg N/1 dont 0,13 mg/l de l'azote nitreux.
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- pour une température inférieure & 14°C : le rendement chute,
par exemple, 4 84 % pour une charge aussi-faible que 1 kg
N-NO, /m3/j pour une température de 10°C avec un rejet d'azote
nitréux de 2,4 mg/1,

la température de l'eau & l'entrée du réacteur. On remarque que,
pour des charges différentes, les courbes du rendement en fonction
de la température, ont la mé&me allure. On peut les approximer par
une fonction de forme

/g = A ATy
R = rendement en pourcentage
T = température en °C entre 10°C et 21°C
A, B, C = coefficient dépendant de la charge appliquée

et de la perte de charge

. / N - . . .
Sommairement, on peut distinguer trois paliers

T » 16°C : la variation du rendement en élimination des NOs- en
fonction de la température reste faible,

14°C < T°C < 16°C : lé rendement est instable, reste dépendant
du sens de variation. de la température et marque un comportement
de transition,

T°C £ 14°C : la dépéndance du rendement en fonction de la tempé-
rature est trés nette, avec une chute importante aux alentours
de 10°C.

La variation de la concentration en biomasse influe sur les
rendements d'ellmlnatlon de NO3 .

Au cours d'un cyble et sur la hauteur du réacteur, 1'évolution
de la quantité de biomasse bactérienne peut &tre appréhendée par le suivi
de la perte de charge. o :

Le degré de dépendance du rendement en fonction de la perte
de charge reste trés lié aux conditions de température et de charge appli-
quée et rend toute interprétation des résultats, 3 partir de ce paramétre,
trés délicate.

En résumé, on constate que le contrdle de ce type de réacteur
peut 8tre effectué par le suivi de 4 paramétres
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. les deux paramdtres qui caractérisent la charge appliquée. En effet,
celle-ci n'est représentative qu'en fonction de la concentration en
nitrates et du débit qu'il convient de préciser séparément,

. la température,

. la perte de charge.

La variation de ce dernier param&tre présente une analogie
certaine avec la croissance bactérienne en discontinu, ainsi, elle suit
une loi exponentielle en fonction du temps, avec une période de latence,
correspondant probablement & une inactivation aprés un lavage eau-air.

La variation de la perte de charge a diminué le long de la
hauteur du réacteur, impliquant une répartition non uniforme sur la hau-
teur des colonnes. | ' :

Bien que le réacteur joue un r6le de filtre, un rejet en
matidres en suspension persiste surtout aprés un lavage, mais il permet
en parallédle un autocurage partiel. Le reste de la biomasse produite en
excés est éliminé par les lavages successifs. la quantité de boue, expri-
mée en matidre séche, extraite aprés chaque décolmatage forcé des colon-
nes n'est pas la méme, entralinant des états initiaux différents au début
de chaque cycle de traitement. Il est probable que l'optimisation de la
concentration en éthanol et en phosphate pourrait réduire cet excés de
biomasse produite.

Des autopsies des colonnes juste aprés arrét total, ont permis
de constater que :

. la concentration en biomasse et sa teneur en matiéres volatiles
sont décroissantes sur la hauteur du réacteur,

. la concentration en cellules fixées sur les granulés et leur
teneur en matiéres volatiles sont trés faibles, confirmant le
principe du fonctionnement du réacteur.

L'étude du rendement d'élimination des nitrates, en fonction
de la température, a montré que la biomasse ayant servi aux essais de la
dénitrification était adaptée a des températures supérieures a 16°C.

Il faut remarquer que toute étude reste un cas spécifique,
selon la nature des souches bactériennes mises en cause.

Un autre &lément essentiel, qui n'a pas été abordé, est celui
de l'adaptation & long terme de la biomasse, qui tend 4 améliorer les ren-

Py

dements pour des caractéristiques de l'eau a traiter peu changées.
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La production de biomasse au cours d'un cycle de fonctionnement
provoque logiquement - la diminution de la porosité du garnissage et
influe par conséquent sur le régime d'écoulement.

Ainsi, les vitesses de passage réelles dans le réacteur
étaient trés importantes pour des pertes de charge élevées, puisque les
débits étaient constants au cours d'un cycle.

L'étude de la distribution du temps de séjour et 1l‘'approxima-
tion par un modéle hydraulique, ont permis de quantifier cette évolution.

L'utilisation des programmes d'informatique adéquats et préexis-
tants a permis l'exploitation des courbes de tragage réalisées ‘' par une
injection de traceur en forme d'impulsion.

Ainsi, sur les trois modéles simples, celui des mélangeurs en

cascade paralt le plus représentatif de l'écoulement & travers la totalité
du réacteur.

Cependant, cette approximation reste imparfaite. Afin de trou-
ver un modéle plus adéquat, nous avons pris en considération les deux
parties différentes du réacteur : celle avec garnissage et celle en bas
de la colonne. :

Cette étude a permis de constater que la partie sans garnissa-
ge a un comportement proche d'un mélangeur parfait, quel que soit l'état
du réacteur en fonctionnement normal.

Par contre, le garnissage qui, sans biomasse, a un comporte-

ment identique & piston-diffusionnel, s'approche plus, dans son comporte-
ment:des mélangeurs en cascade, en présence de biomasse.
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IV - 2 La méthanisation de la pollution organique dissoute

Tirant profit de la similitude entre les procédés de dénitri-
fication biologique des eaux et de méthanisation de pollution organique
soluble: (traitements s'opérant A l'abri de l'air et donnant lieu & la
" production d'une phase gazeuse) et du fait que la production de biomasse
par métabolisme anaérobie (méthanisation) est beaucoup plus faible que
par métabolisme anoxique (dénitrification), il a paru judicieux d'expéri-
menter le réacteur & biomasse immobilisée pour 1l'application du traite-
ment anaérobie d'eaux usées chargées en pollution organique biodégradable
dissoute.

L'étude de la méthanisation par le réacteur a biomasse immo-
bilisée, a essentiellement eu pour objet

de déterminer les performances du réacteur en fonction de la charge
organique appliquée et de la durée de rétention hydraulique, ceci
dans des conditions de fonctionnement stables,

d'apprécier de fagon précise la production de biomasse et son impact
sur les performances du réacteur,

1'étude de la dynamique de fonctionnement de ce type de réacteur
utilisé en méthanisation et la réponse de celui-ci a divers types
de perturbations (variations de débit, concentration du substrat,
température ...),

1'étude des possibilités d'utilisation & température ambiante,
la mise au point de procédure de lavage adaptée aux contraintes
spécifiques du procédé et la prévention des perturbations sur

1'épuration, consécutive: au lavage,

1l'étude & caractdre plus fondamental sur 1l'hydrodynamique du fonc-
tionnement (distribution de temps de séjour ...)

VI - 2.1 Moyens expérimentaux

A - Conception et description des installations expérimentales

Vu les longs cycles de fonctionnement et les nombreux essais
3 réaliser, l'exécution du programme d'étude a demandé la mise en place
de huit installations pilotes, constituant les deux groupes suivants

quatre installations-pilotes de configuration identique, ayant
servi au démarrage de cette &tude et aux suivis de la réponse
aux diverses perturbations,
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. ensemble de 4 nouveaux réacteurs pilotes réalisés afin de pouvoir
" mener davantage d'essais en paralléle et réalisés avec des carac-
téristiques dimensionnelles les plus proches possibles et celles
de la série de réacteurs précédents. Afin de faciliter les études
de décolmatage des réacteurs, de lavage,de vidange de la biomasse
en excés, les nouvelles colonnes ont été réalisées en matiére
plastique transparente permettant d'observer le comportement phy-
sique du réacteur, l'écoulement hydraulique et gazeux, ainsi que.
la répartition de la biomasse localement et le long du réacteur.

Le schéma de principe de chacun de ces réacteurs et de ses
périphériques se trouve décrit sur la figure 33.

Les caractéristiques dimensionnelles des deux groupes de co- .
lonnes sont reportées dans le tableau 26.

Le chauffage & la température désirée est maintenu par des
rubalns chauffants enroulés & l'extérieur de chaque colonne et munis d'un
dispositif de régulation de température. Pour les essais décrits ici, la

température a été maintenue a une valeur de 35°C, sauf indication con-
traire.

l

|

{ Caractéristiques dimensionnelles | i:lin;ez I gglgn;e;
I Diamétre de colonne (cm) ’ 29,8 29

} Hauteur totale de colonne (cm) ' 148 161

{ Hauteur de remplissage effective {cm) ' 115 115

! Matériau de remplissage : pastilles de polyéthyléne basse I | id

| densité, de diamétre 6 mm raem
{ Volume interne total de la colonne (litre) 102 106

| Volume du matériau de garnissage : (litre)

l ) J | l

I . en vrac (volume total occupé par le garnissage) | 80,2 I 76

| . du matériau seul 48,3 45,8
I Volume de garde de liquide 3 la base de la colonne 20 © 30,4
i Volume total interne de la phase liquide 51,9 49,2
} Volume de liquide interne au garnissage 31,9 30,2
|

I

Porosité moyenne du garnissage : A~/ 40 % | ‘ idenm

Tab. 26 - Caractéristiques des réacteurs
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L'alimentation est effectuée par des pompes péristaltiques
ISMATEC & 4 canaux. Les combinaisons possibles du nombre de canaux et dia-
métres des tubes souples des pompes permettent d'alimenter 1l'ensemble des
8 colonnes & des débits différents.

La préparation de substrat est effectuée automatiquement 3
partir d'une cuve de stockage de solution concentrée. Une addition de réac-
tif neutralisant (soude ou carbonate) est effective dans le bac-tampon
pour compenser l'acidification du substrat qui intervient dés ce niveau
(phase d'acidogénése) d'autant plus vite que le substrat utilisé est riche
en sucres facilement biodégradables.

L'ensemencement des réacteurs a été effectué initialement par
une injection d'un mélange de boue digérée anaérobie tamisée et de l'efflu-
ent & traiter,ou & partir de boues extraites des réacteurs- 4 biomasse im-
mobilisée acclimatés et fonctionnant au préalable avec le méme type de

-

substrat a traiter.

Chaque réacteur est mis, par la suite, en circuit sur lui-méme
pendant 8 jours. Des analyses périodiques ont permis de suivre 1l'évolution
des performances des réacteurs.

Au terme de cette phase, le réacteur est alimenté en cohtinu
avec des charges de plus en plus importantes.

Les périodes d'acclimatation dépendent des réactions du réac-
teur 34 cette montée progressive en pollution, entrainant des charges ad-
missibles maximales, différentes selon les divers réacteurs.

Dans tous les cas, la production de gaz a commencé & e mani-
fester au bout d'une durée de 10 a 15 jours.

Cette production de gaz a suivi une augmentation réguliére

pendant la période d'acclimatation qui peut &tre estimée de 2 a4 3 mois,
pour les premiers réacteurs mis en fonctionnement.

B - Paramétres du suivi des installations

Afin de déterminer les performances des réacteurs, en fonction
de la variation des charges en DCO et d'étudier l'influence du changement
de substrat d'alimentation, le suivi des paramétres suivants a été réalisé

e sur l'entrée du réacteur

débit
DCO (mesure indirecte du substrat carboné)

pH (utilisation de solution tampon)
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e sur la sortie du réacteur

. DCO
. matiéres en suspension totales
. pH
température
acides volatils totaux (AVT) et la réserve alcaline (RA)

débit de gaz et le pourcéntage en CO2

e conditions de fonctionnement

perte de charge

. quantité de biomasse extraite par lavage et le pourcentage en
matiéres volatiles

e calcul des charges et des rendements

. charge en DCO
. rendement d'élimination de la DCO

. volume de gaz produit par jour et par gramme de DCO éliminé

C - Présentation du programme d'étude

L'exploitation des installations pilotes peut 8tre subdivisée
en plusieurs périodes qui correspondent chacune 3 des créneaux de fonction-
nement différents entre eux par

la charge en pollution organique appliquée,
la concentration en DCO du substrat utilisé,

la nature du substrat utilisé :viandox seul, mélange
en proportions variables de viandox et de sirop sucré
ou des solutions synthétiques sucrées.

Le détail de ces essais figure dans l'annexe I. Afin d'obtenir
des résulats de portées générales, la méthanisation par le réacteur a
biomasse immobilisée a été testée par un remplacement des solutions sucrées
par le lactosérum de laiteries-fromageries.

En paralléle, l'étude de la réponse du RBI aux différentes per-
turbations probables a été réalisée par
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. un arrét momentané de l'adjonction du réactif neutra-
lisant,

. une extraction par vidange de la biomasse en excés,
. un arrét momentané de l'alimentation en effluent,

. une augmentation de la charge en DCO par augmentation
du débit ou de la concentration de l'effluent,

une chute de température, essais de méthanisation a la
température ambiante.

Les conditions de fonctionnement extrémes en charge peuvent
gtre résumées dans le tableau 27. ’

l

l Valeurs extréres

| |
| Paramétres de fonctionnement appliquées |
| ' o
| |
| Débit d'alimentation (litre/jour) | 10 a 91 |
| |
| |
| Durée de rétention hydraulique moyenne dans | 13 3 llS" |
| 1l'ensemble de la colonne (heures) | a B |
I l
l I
| Durée de rétention hydraulique moyenne dans | 7.8 3 66 |
| le garnissage immobilisant la biomasse (heures) | < 8 |
| |
I : |
| Charge polluante appliquée (kg DCO/m3/j) | |
{ par rapport au volume de cuverie total I 0,9 a 10 }
| par rapport au volume de colonne garnie | 1,2 3 13- N
} par rapport au volume total de phase { 1.9 3 20 {
| liquide interne | v 2 |
| | |
| Concentration en substrat (g DCO/litre) | 3,5 3 12,3 |
| l |

Tab. 27 - Gamme des charges explorées
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IV - 2.2 Résultats expérimentaux de la méthanisation

I1 est pratiquement impossible de reporter tous les résultats
obtenus lors de l'étude de la méthanisation par les divers réacteurs a
biomasse immobilisée, ainsi que les différentes méthodes d'exploitation,
aussi, nous nous en tiendrons au minimum d'exemples. L'étude compléte
figure sur les rapports de COLIN et al. (1983 - 1984).

A - Suivi des performances en fonction de la charge en DCO

L'examen des résultats obtenus sur les réacteurs, permet de
distinguer trois phases de fonctionnement sur le premier cycle de métha-
nisation par le réacteur & biomasse immobilisée

la période d'acclimatation pendant laquelle une adaptation de la
biomasse au substrat utilisé, est réalisée. Le phénoméne est suivi
par la variation du volume journalier du gaz produit.

La figure 34 représente l'acclimatation du réacteur n° 4 pour une
charge de 1,3 kg DCO/m3 garnissage/j. Pendant cette phase la bonne
adaptation des micro-organismes est montrée par l'augmentation
continue du gaz produit en fonction du temps, par contre le rende-
‘ment en DCO reste faible et constant de 25 %.

Le pH de sortie accuse une légére augmentation, montrant une ré-
serve alcaline plus élevée liée au démarrage de la phase de métha-
nogénése.

la deuxidme période est marquée par 1l'augmentation de l'activité
biologique due & la concentration croissante de la biomasse. Pen-
dant cette deuxiéme phase, la charge a été augmentée progressive-
ment en fonction des améliorations des rendements en élimination
de la DCO.

Un exemple est reporté sur la figure 35, montrant le passage progres-
sif d'une charge moyenne de 4,5 3 8 kg DCO/m3 garnissage/j sur le
réacteur n° 1.

La production du gaz a manifesté une réponse immédiate et linéaire
3 l'augmentation des charges.

De méme, le rendement de dépollution accuse une légére baisse pour
se rétablir par la suite 3 la valeur de 89 % atteinte auparavant
3 la charge de 4,5 kg DCO/m3 garnissage/j.
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. 34 - Réacteur numéro IV
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Fig. 35 - Réacteur numéro I
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La troisiéme phase est celle du colmatage progressif du réacteur,
conséquence de l'accumulation de la biomasse. Des lavages se sont
avérés nécessaires pour éliminer l'excés en micro-organismes.

Sur l'exemple de la figure 36, la courbe de rendement en DCO du
réacteur n° 1 montre une chute remarquable passant ainsi de 75 %
a 30 %, malgré la diminution volontaire de la charge appliquée
de 7,7 & 4 kg DCO/m3 garnissage/j.

Méme remarque pour la concentration en acides volatils totaux qui
augmente ; par contre, la réserve alcaline suit bien la chute du
rendement en pollution.

Alors que la durée d'un cycle de fonctionnement en dénitrification
est de l'ordre de quelques dizaines d'heures, elle a été, lors de
cette étude, d'environ 270 jours : phénoméne prévisible, vu la
faible production de la biomasse en anaérobiose.

Un relevé partiel des performances obtenues pour chacun des réac-
teurs de 1 4 4 de charges croissantes est reporté dans l'annexe
avec comme substrat un mélange a différentes proportions de viandox

et de sirop sucré.

-

Le suivi des performances du réacteur est effectué a partir de
la production du gaz en fonction du temps et du rendement d'élimination de
. 1la DCO.

Une interprétation des résultatsobtenus s'avére délicate a
cause des variations simultanées de la charge, des proportions de divers
substrats et de la concentration de la biomasse en fonction du temps.

La distinction des périodes de fonctionnement stables, lors
de la deuxiéme phase du ler cycle de fonctionnement avant tout lavage,
a permis de déterminer les meilleures performances obtenues pour les
charges appliquées correspondantes selon les quatre premiers réacteurs,
reportées sur le tableau 28.
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Fig. 36 - Réacteur n° 1



138

89,2

I I I . I
Concentration

| | Charge | x 1, . | Rendement d'éli-

| Colomne ' po/kg migamissage/j | Dcogjll entrée | ination en DCO

| | I |

I | I I

| I I 3,04 I , | 91,9

| | a,87 | , | 89

I I | |

I I I |

I I | I

| II | 3,40 | 4,0 | 88,7

} { 6,02 = 7,8 } 87,5

| | 10,23 | 11,6 | 87

{ } 12,07 } 11,6 } 83,9 .

I I | |

I I | I :

| 1I1I I 2,85 | 6,4 | 91,8

% 'I 5,90 l 10,2 { 90

| | 6,65 | 11,6 | 88,9

| | I I ‘

I | | |

| | | |

| IV | 3,75 | 6,4 | . 91,6

} } 4,04 } 6,7 } 91

l I 6,27 | 10,2 |

| | | |

I | | |

Tab. 28 - Performances maximales en
élimination de la DCO

Un rendement en élimination de la DCO de 87 & 90 % peut &tre
atteint sur une large gamme de charges appliquées, allant de 2 & 6,6
kg DCO/m3 garnissage/j, illustré par la figure 37 exprimant le rendement

d'épuration en fonction de la variation de la charge en DCO.
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4 Rendement d'élimination
de DCO
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Fig. 37 - Rendement en DCO en fonction
de la charge appliquée

La représentation graphique montre qu'il existe de part et
d'autre de la zone de fonctionnement optimal deux zdnes de moindre ren-
dement

. pour des charges apparentes plus faibles le facteur limitant de
1'épuration est la quantité de biomasse présente dans le gar-
nissage,

pour des charges apparentes plus 8levées, c'est l'effet d'une
durée de rétention hydraulique trop court qui se manifeste.
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Quant & la z8ne de fonctionnement optimal, le rendement
reste peu variable et insensible & la variation de la charge, impli-
quant que l'activité biologique était proportionnelle & 1'augmenta-
tion de charge.

-

Ce phénoméne est dli certainement 3 1l'augmentation de la
concentration en biomasse, en-fonction du temps, dans les réacteurs.

, Afin de disposer des éléments de dimensionnement d'un ré-
acteur a biomasse immobilisée en méthanisation, il faut surtout tenir
compte distinctement des débits et concentrations en DCO & l'entrée
des réacteurs

Le tableau 29 reporte les performances obtenues lors du
fonctionnement stable, représentées sur la figure 38 en fonction des
variations de la concentration en DCO et du débit d'alimentation.

D'aprés les courbes de la figure 38 et sur les gammes
exploitées en DCO et en débit, pour une concentration en DCO de 4 g/l,
le rendement en DCO augmente avec le débit d'alimentation pour attein-
dre 89 %ain débit de 90 1/j.

Par contre, pour celle de 5 g/l, le rendement croit jusqu'a
92 % puis se dégrade a partir d'un débit de 55 1/j.

Sur l'ensemble des concentrations en DCO supérieures a
5 g/1l, le rendement en DCO décroit avec l'augmentation du débit d'ali-
mentation.

Cette remarque est de plus en plus constatée pour des con-
centrations élevées en DCO.

A 1l'issue du suivi de la méthanisation par les réacteurs
3 biomasse immobilisée, la limitation des performances a été causée
par le colmatage des colonnes, plutdt que par les capacités propre-—
ment dites de ce type de réacteur et surtout pour les faibles concen-
trations en DCO de l'ordre de 4 g/1.
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Concentration

| I
moyenne a l'entréeI Df?%t I Renggge;t
S : g/l | J | =n
I I
I |
4,0 I 31 | 84,9
| 32 | 84,2
| 33 | 84,6
| 34 | 85,4
| 35 I 85,9
| 49 | 86
| 55 I 86,8
| 56 | 87
| 72 | 88,7
| 90 | 88,9
| 91 | 88,9
| 92 | 88,9
| |
I !
5,0 | 33 | 89
| 48 | 90,4
| 49 | 91,3
| 56 | 91
| 76 | 88,2
| 92 I - 85,4
| |
I |
6,5 | 33 I 90,5
| 36 I 91,8
| 47 | 91,6
| 48 | 91
| 56 | 90
| 75 | 87,4
I 91 | 86,9
| 95 | 86,5
| |
| |
9,0 | 50 | 88,9
| 51 | 88,9
| 56 | 89
I 69 | 83,2
| 73 | 84,6
| 91 | .82
| 94 l 80,4
| I
I I
11,0 I 47 I 88,7
| 51 I 87,2
| 56 | 88
| 65 | 84,2
| 91 | 78,4
I ] |
I |
12,0 | 43 | 88,4
| 45 l 88,9
| 51 | 88,2
| 56 | 88
| 71 | 83
| o1 | 77,5
| I

Tab. 29 - Rendement en DCO en fonction du débit et de la
concentration en DCO & l'entrée du RBI
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Fig. 38 - Rendement en élimination de la
DCO en fonction du débit et de
la concentration en DCO & l'entrée
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B - La production de gaz

La production de gaz, surtout du méthane, permet en plus
de la réserve alcaline, de suivre 1'activité de la biomasse. En effet,
la vitesse de production du méthane est une mesure de l'activité bio-
logique des micro-organismes méthanigénes, CH étant peu soluble dans

-

la culture et ne participant a aucun équilibré chimique.

Ainsi, lecontrdle de l'acclimatation de la biomasse au
substrat utilisé a été effectué par 1l'observation de la variation de
la production de gaz. De méme, le mauvais fonctionnement, surtout lors
du colmatage des réacteurs, a été accompagné par une chute de cette
production mais non proportionnelle & celle du rendement en DCO.

Le suivi de ce paramétre sur les réacteurs n°® 1 et 2, re-
porté sur le tableau 30 et présenté sur la figure 39, permet de faire
les remarques suivantes

. le volume moyen journalier du gaz produit est proportionnel
a4 la charge appliquée surtout pendant la 2&me phase de
fonctionnement, avec une production de gaz de 0,49 litre
par gramme de DCO éliminé sur le réacteur n° 2,

. pour une charge supérieure & 8,5 kg DCO/m3/j, correspon-
dant au début du colmatage, les courbes de la figure 39
montrent une diminution de la production du gaz et leur
proportionnalité a la charge n'est plus respectée,

lors du colmatage du réacteur n° 2, le rendement en gaz a
diminué mais non proportionnellement & la chute du rende-
ment en élimination de la DCO, puisque la production de
gaz par gramme de DCO éliminé est devenue de l'ordre de
0,8 1/g, malgré le retour volontaire a4 une charge de

8 kg DCO/m3 garnissage/J,

la différence entre les productions de gaz des réacteurs 1

et 2, en fonction de la charge est due a celle des concen-
trations en biomasse dans chacune des colonnes.
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Colonne } Charge } Gaz } Gaz pro@u?%} Rendement % }
| kg DCO/m3/j | 1/m3/j | 1/g DCO éliminé | en DCO |
1

I | 1,45 | 362 | 0,4, | 62 |
} 1,58 } 449 } 0,47 } 61,3 :
| -1,64 | 723 | 0,51 | 85,1 |
} 2,78 } 1160 } 0,49 { 85,9 }
| 4,5 | 2070 | 0,52 | 88,3 |
i 6,63 { 3104 I 0,54 } 86,3 '{
| 8,51 | 3977 | 0,56 | 83,4 |
| N | | |

II I 1,56 i 327 { 0,4 } 52,4 l
} 1,57 l 714 l 0,54 } 82,9 {
| 2,31 | 1058 | 0,53 | 86,5 |
} 3,85 I 1229 = 0,59 l 85,6 }
| 6,21 | 3122 | 0,58 | 87,4 |
I 6,99 { 3580 } 0,60 { 82,2 }
| 8,77 | 3092 | 0,76 \ 37,6 |
} 11,03 { 2511 } 0,59 { 38,5 }
{ 11,84 1 5369 } 0,65 i 69,5 l

Tab. 30 - Production de gaz en
fonction de la charge
en DCO
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Gaﬁ_mﬂh Fig. 39 - Gaz produit en fonction
de la charge
| 5000
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La composition des gaz et les productions moyennes rapportées
3 la pollution détruite sur les quatre premiers réacteurs figurent sur le
tableau 31.

Ainsi, les proportions en méthane et en CO, sont trés proches
des valeurs citées dans la littérature. De mé€me, les résultats obtenus
sur la production du méthane par gramme, de DCO éliminé sont proches de
la valeur théorique de 0,35 1l/g.

{ Production par g de DCO détruite
I
|

l |
{ % CH }
| !

| |
| |
! Colonne lh ) % CO2 Total | CHA { C02 {
en vetua {litres) (litres) (litres)
| l
I I 66 34 0,49 0,32 0,17 {
| Q,56 0,37 0,19 |
| 8 3 0,48 0,32 0,16 |
, 111 67 33 c 0,48 0,33 0,15 {
| |
| l

Iv | 67 | 33 l 0,50 l 0,34 l 0,16

Tab. 31 - Production de gaz par gramme de DCO détruite et sa composition

C - Etude de l'influence de la nature du substrat

L'examen des résultats d'exploitation des pilotes montre des
différences significatives de comportement et de traitabilité des diffé-
rents substrats utilisés : sirop, solution synthétique sucré (saccharose)
et le lactosérum.

Les deux premiers substrats sont relativement similaires avec
une tendance marquée a l'acidification rapide. Cette tendance est plus
importante pour la solution synthétique, du fait qu'elle ne contient pas
d'agents conservateurs tels que ceux rentrant dans la composition des sirops
commercialisés.

Le lactosérum a également tendance a s'acidifier rapidement mais
pour donner un métabolite intermédiaire différent de celui des solutions
sucrées : pour celles-ci, il s'agit d'acides du type acétique ou propioni-
que, tandis que dans le cas du lactosérum, il s'agit d'acide lactique pro-
venant de 1l'évolution biologique du lactose.

La traitabilité des solutions sucrées paralt plus difficile que
celle du lactosérum, comme le montre le figure 40.

Le passage au lactosérum entralne une augmentation du rendement
en élimination de la DCO passant ainsi de 50 % a 80 % et surtout une con-
centration plus élevée de la réserve alcaline. Par contre la concentration
en acides volatils diminue et le pourcentage en 002 passe de 44 % a 36 %.

Ces indices montrent bien que les performances avec le lacto-
sérum comme substrat, sont nettement meilleures qu'avec les solution sucrées
qui présentent un cas difficile pour la méthanisation.
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Le tableau 32 récapitule les valeurs maximales en rendement de
DCO, obtenues sur les réacteurs 6, 7 et 8 avec les deux substrats : solu-
tions sucrées et le lactosérum, pendant les deux premiéres phases d'un
cycle de fonctionnement, il montre un rendement en élimination de la DCO
meilleur pour des charges allant jusqu'a 12 kg DCO/m3/j, avec le lactosérum.

environ 170 joursl ~2
Acclimatation terminée

{éacteur}?ér1ode de fonc- }Charge applxquéelRendement d'épu- } {
l utilisé. |t10nnelent depuxsl(kg 0C0/m3garn./Rration sur la l Observations |
|u1se.en route | I 0co- (%) | |
n58 lenviron 125 jours} ~ b { 69 % {substrat : solution su- }
l ' - } lcree synthétique, carac- l
‘ l l | ltére limitant de l'acclxj
} } l matation l
l n°g lenviron 140 joursl ~B | 85 % |substrat : solution su- {
I ‘ ‘ ) Icréevsynthétique. Accli—‘
I | l matation terminée ‘
neg environ 170 jours ~6 | 92 % substrat : lactosérum }
| n°g | 178 JOUFSl ~ 8 { 84 % lsubstrat : lactosérun {
89 % sur eau
| l | l Filtrée l ‘
| l | | l
{ nog { 183 JOUFS} ~ 10 { 82.5 % ‘substrat : lactosérum
88 % sur eau
E | |80 % sue eau |
iltrée
I | | | I
! n°8 } 190 Jours= ToM12 { 66 % - lsubstrat : lactosérunm {
{ l | l 71 % sur eau I ) |
| l | ‘ filtrée |
. l
l no? =environ 70 jours i A 2,5 } 77 % substrat : solution su- |
l ‘ | lcrée synthétique. Carac—l
l I | | ltére limitant de 1'accli1
l l matation ‘
ne7 environ 150 joursl ~ b | 75 % lsubstrat : solution su- }
l l ‘ l ‘crée synthétique. Accii—‘
l l matation terminée l
no? environ 190 joursl a~l l 92 % |substrat : lactosérum. }
| | Acclimatation terminée |
n%6 environ 33 jours | ~2 ‘ 88 % |substrat : solution su- {
l | | ‘ lcrée synthétique. Carac-l
l | | |tére limitant de k'aucliw
% } ' | luatation
{ n°6 } { 92 % {substrat : lactosérum.
| | I |

Tab. 32 - Comparaison du rendement en DCO entre solution
sucrée et le lactosérum
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D - L'étude de 1l'écoulement hydrauligue

Le suivi de la distribution du temps de séjour et son
évolution dans le réacteur permet de connaitre le temps moyen de
séjour et ses variations en fonction de 1'évolution de la biomasse
dans les colonnes. :

Les performances du R.B.I. dépendent de la quantité des.
micro-organismes dans le réacteur qui peut &tre suivie par les mesu-
res de la perte de charge, permettant de méme d'observer le degré
de colmatage des colonnes et la détection de la création des chemins
préférentiels. ) ’

1 ~ L'gtude de_a CISTLIDUEION S0 ZFIP2 D SoI=

Une &tude de 1'écoulement hydraulique est .rendue. possible
par l'application des techniques de tragage par la méthode injection-
impulsion d'un sel de lithium sur les trois premiers réacteurs lors
de leur fonctionnement considéré stable, de méme l'utilisation d'un
suivi de la conductivité a permis l'étude de la distribution du temps
de séjour sur un des réacteurs avant son ensemencement.

Des exemples de résultats obtenus figurent en représenta-
tion graphique en annexe, ils montrent que pour les trois cas consi-
dérés, le réacteur, comme pour la dénitrification, se comporte comme
la mise en série d'un nombre allant de 1 & 3 réacteurs en mélange
parfait, dépendant de 1l'état de colmatage du réacteur.

Ces comportements sont & opposer a celui du réacteur ne
contenant pas de biomasse ou l'écoulement est de type piston-diffu-
sionnel, plutdt trés proche d'un piston idéal avec un nombre de Peclet
de 3700 calculé d'aprés une approximation de la réponse & injection-
échelon en sels, par une loi normale avec une erreur de 20 %.

Le temps moyen de séjour et le volume occupé par la bio-
masse pour chacun de ces suivis sont reportés sur le tableau 33.
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Co-volume (*)

; 31,91
du garnissage

31,81 31,91

Volume mort en %

du co-volume 57,6 %

58,9 % 96,5 %

I I i I
| | | Réacteur n° |
I | | |
| I | I I |
| | | 1 | 2 I 3 I
| | |
I I I
| | Débit (1/3) I 28,5 | 52,5 | 30 |
| | |
| I |
I Paramétres | Charge appliquée | 4 | 5 | 4

| de | (kg DCO/m3/j) | | | |
: fonctionnement } }
| | Perte de charge | 215 2 225 | 215 a 220 | 300 2 335 |
| | (mm Hg) | | | I
| _ | . | | _|
| | I I I I
| | Temps de rétention | 43 45 nnl 24 h 22 ma| 38 h 48 mn
| | théorique I | | |
| I |
| I ] |
| | Temps de rétention | 57y 55 unl 15 n 52 mnl 16 h 09 mn
| | réel moyen | | | %
| |

| Résultats I I
| | Volume mort | 18,8 1 | 18,41 | 30,77 1 |
I | |
| I |
| | |
| | |
I I |
| | |
I I |
I | |
| | |

I
I
I
I
I
|
|

{*) Volume interne du réacteur en absence de biomasse.

Tab. 33 - Temps moyen de séjour et volume mort
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Ces résultats montrent que la durée de rétention effective de
1'effluent dans l'ensemble des réacteurs (garnissage + volume de garde a
la base) est nettement inférieure a la durée de rétention théorique. Le
calcul révéle un volume mort important allant de l'ordre de 18 1 pour les
réacteurs de perte de charge faible (début de cycle) a 30,8 1 pour un ré-
acteur & perte de charge élevée (fin de cycle).

Dépendante du degré de colmatage, la porosité du garnissage
est occupée de 57 a 97 % par la biomasse immobilisée.

. Si pour les réacteurs 1 et 2, le pourcentage du volume mort
est de l'ordre de 58 % pour une perte de charge moyenne de 220 mm Hg, celui
du réacteur n°® 3 est de 96,5 % pour une perte de charge moyenne de 320
mm Hg, entrainant une durée de séjour de 1l'é&ffluent dans la zéne poreuse
du garnissage trés faible surtout en fin de cycle, ce qui explique la dé-
gradation des performances & ce moment.

Ainsi la qualité de contact entre l'effluent et la biomasse
immobilisée, se trouve dégradée lors d'une forte concentration en micro-
organismes dans le réacteur.

Comme pour la'dénitrification par le RBI, la perte de charge
peut &tre utilisée comme moyen de suivi de la quantité de la biomasse et
du degré de colmatage du réacteur.

D2 - Etude ge_llézolugign_dg la perte_de charge

La correction de la perte de charge par rapport au débit d'é-
coulement s'avére nécessaire pour le suivi de son évolution. Lors du col-
matage poussé du réacteur, les vitesses de passage réelles deviennent trés
élevées et 1'écoulement ne peut &tre considéré comme laminaire. Par consé-
quent, la perte de charge n'est pas proportionnelle au débit d'alimenta-
tion.

/

Le suivi de l'évolution de la perte de charge dans le réacteur
en fonction du temps permet de constater, comme pour la dénitrification,
que les courbes ont une allure semblable & celle de la croissance bacté-
rienne.

Pendant la deuxidme phase de fonctionnement, la perte de charge
augmente exponentiellement (figure 41c). Par contre, le début du colmatage
marque un ralentissement de ce paramétre, {figure 41d).

Les courbes a) et b) de la figure 41 montrent que l'efficacité
d'un lavage programmé du réacteur est supérieure a3 celle d'une vidange.
Ceci est mis en évidence par- la simple observation de l'allure des courbes
de 1'évolution ultérieure de la perte de charge aprés ces deux perturbations.
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Le colmatage progressif des réacteurs diminue l'efficacité du
procédé en influant sur la distribution des temps de séjour et en augmen-
tant les courts—circuits dans le réacteur, créant ainsi des chemins préfé-
rentiels.

La création des chemins préférentiels peut &tre mise en évi-
dence par la diminution de la perte de charge a travers le réacteur comme
le montre la figure 42 : cas d'un réacteur n° 1 fonctionnant a la charge
constante de 4 kg DCO/m3/jour. :

De méme, le rendement en élimination de DCO regresse énormé-
ment ainsi que la concentration de la réserve alcaline. En paralléle, la

concentration en acides volatils augmente, entrainant une perturbation
de la méthanisation.

Perte da charge. N Hg;
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Fig. 42 - Mise en évidence des chemins préférentiels



154

Dy - Décolmatage des réacteurs

La production de la biomasse en méthanisation est trés faible,
mais néanmoins, elle a été suffisante pour colmater les réacteurs, impo-
sant des lavages périodiques des pilotes.

Les exigences imposées a une telle procédure sont les suivantes

. une élimination de la biomasse en excés et l'augmentation des temps
de séjour de l'effluent dans le garnissage, tout en maintenant une
quantité suffisante de biomasse pour assurer une épuration anaéro-
bie correcte,

. la suppression des courts-circuits hydrauliques,

. la réduction de la durée de la restauration des performances du
réacteur ultérieurement a un lavage,

. l'augmentation de la durée des cycles de bon fonctionnement,

.8viter de mélanger la biomasse résiduelle et de l'homogénéiser sur
" toute la hauteur du réacteur, car l'efficacité de la méthanisation
‘repose sur la stratification des micro-organismes compte tenu des
~différentes phases nécessairement successives.

Le suivi de la perte de charge le long du réacteur permet de
situer le front de colmatage et éventuellement d'intervenir préférentiel-
lement au niveau correspondant.

La recherche d'un procédé répondant & ces exigences a donné
lieu a3 de nombreux essais, dont : la simple vidange gravitaire qui permet
d'éliminer la boue accumulée en bas du garnissage et une partie de la bio-
masse en exces.

Cette procédure restitue les bonnes performances juste aprés
ce lavage mais la durée du cycle suivant devient plus courte par un colma-
tage plus rapide du réacteur comme déja évoqué:figure 4la. L'inéfficacité
d'un tel moyen de lavage s'est fait sentir aprés plusieurs vidanges succe-
ssives.

Pendant cette opération, le garnissage se déplace en un seul
bloc ne permettant pas de restaurer la structure poreuse convenable en
éliminant une gquantité suffisante de la biomasse en excés.

D'autres procédures, basées sur la combinaison d'un lavage a
l'eau, du brassage par l'envoi de l'azote gazeux et de la vidange gravi-
taire, ont été testées.
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L'optimisation empirique a conduit a la procédure suivante
1'alimentation du réacteur étant arrétée, une vidange gravitaire permet
d'évacuer les boues en bas du garnissage.

L'introduction ensuite de l'eau par le haut du réacteur puis
de l'azote gazeux par la base, produit un brassage intense entralnant une
restructuration du garnissage.

_ Enfin, une vidange est effectuée en renforgant l'action de la
gravité par une surpression d'azote injecté par le haut du pilote.

Une opération de lavage sur le réacteur 2, a permis d'extraire
17 litres de boues de caractéristiques suivantes

. matiéres en suspension totales : 25,06 g/l,
. matidres volatiles : 92 % des matiéres en suspension totales,

ce qui correspond donc & une masse de matiére solide de 426 grammes expri-
mée en matiéres sé&ches.

En admettant que cette biomasse se trouvait dans les interstices
du garnissage (31,9 litres), la concentration en matiéres séches est de
13,35 g M.S./litre du liquide intersticiel. Cette quantité a été produite
pendant une période au cours de laquelle environ 38 kg DCO ont été détruites.
Si les pertes de biomasse par autocurage sont négligées, la production de
biomasse en excéds est de 11,1 g par kg de DCO détruite. )

E - Etude de 1'influence des perturbations

Le choix des perturbations étudiées résulte : soit des modifi-
cations des conditions de fonctionnement réalisées volontairement, soit
d'accidents de fonctionnement dont l'opportunité était saisie pour cette
étude en vue de la prévention de tels accidents.

Cette étude des perturbations et de leurs incidences est ren-
due possible gréce & la faible croissance de la biomasse, permettant d'avoir
des périodes de fonctionnement stables.

E1 - Les conséquences d'un arrét d'alimentation

Cette étude consiste a effectuer un arrét complet d'alimenta-
tion pendant 24 heures.

Cette perturbation a été étudiée sur deux réacteurs avec des
conditions et des performances obtenues avant 1'arrét selon le tableau 34.
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|
| Réacteur Réacteur
| n°l n°2
l
|
Débit
. 28 53
1/j |
Charge moyenne I 4 8
kg DCO/m3/ ] |
Gaz produit |
34,7
1/m3/h | 83,3 134,
Rendement % | 75 50
en DCO |
Acides volatils |
4
m Eq/1 ] 16 0
Réserve alcaline | 30

m Eq/1 | 57

Tab. 34 - Performances avant arrét d'alimentation
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Les figures 43 et 44 montrent 1'évolution des paramétres des-

criptifs du fonctionnement pendant une durée de 50 heures a partir de la
reprise de l'alimentation.

. Pendant une courte période correspondant 3 l'évacuation de
1'effluent ayant séjourné dans le réacteur pendant 24 heures, de l'ordre
de 4 h pour le réacteur 1 et de2 h pour le réacteur 2, le rendement en
élimination de la DCO reste constant.

Cette phase est suivie par une période de chute de ce rende-
ment de l'ordre de 4 et 2 heures pour les réacteurs 1 et 2 respectivement.

Cette diminution des performances est plus marquée pour le
second pilote allant jusqu'a 30 %, par contre, le rendement en DCO sur le
premier pilote n'a accusé qu'une faible diminution de 4 %.

Pendant ces deux phases, la concentration en acides volatils,
au contraire de la réserve alcaline, a augmenté .

Enfin, la reprise des performances antérieures a l'arrét de
l'alimentation a été constatée aprés 24 heures et 48 heures aprés la re-
prise de l'alimentation pour les réacteurs 1 et 2 respectivement.

Avant le commencement de la reprise des performances, la con-
centration en acides volatils s'est stabilisée pour décroltre. par la suite.

. Remarquons la proportionnalité des durées relatives de ces
trois phases avec les débits d'alimentations des deux réacteurs.

Pendant ce suivi, la concentration de la réserve alcaline, au
contraire de celle des acides volatils, est restée supérieure aux valeurs
enregistrées avant cette perturbation.

Le suivi de la production du gaz a montré que les valeurs
atteintes avant l'arrét d'alimentation ont été obtenues aprés seulement
8 heures pour le réacteur 1 et aprés 26 heures pour le réacteur 2, avant
méme le rétablissement des performances du rendement en élimination de la
DCO.

Ceci montre l'inadéquation de la DCO pour le suivi et le con-
trdle des perturbations de la méthanisation dans une R.B.I.
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E2 - L'étude d'une augmentation de charge

-

La charge appliquée a un réacteur peut se trouver augmen-
tée de deux fagons différentes

par l'augmentation de la concentration en pollution de
l'effluent & débit constant, pour appréhender mieux les
fluctuations de la qualité de l'effluent a traiter,’

par l'augmentation du débit admis sans variation de la
concentration en DCO.

Le premier cas étudié correspond sur le réacteur 3 & un
‘doublement approximatif de la charge appliquée de 4,2 & 8 kg DCO/m3/j
par doublement de la concentration en DCO de l'effluent pendant une
durée de 6 jours.

Cet accroissement de la charge n'a pas eu d'impact défa-
vorable (figure 45), le rendement méme s'est légérement amélioré pas-
sant de 84 % a 87 %.

Simultanément, les acides volatils sont restés constants
au niveau 12 m Eq/l, tandis que la réserve alcaline a nettement aug-
menté de 70 a4 116'm Eq/1 du fait du maintien & concentration constante
du réactif neutralisant dans l'effluent.

Cet ajout de carbonate de soude est peut &tre le respon-
sable de lalégére amélioration du rendement d'épuration, les condi-
tions du milieu acido-basique se trouvant alors momentanément plus
favorables.

Paradoxalement, le retour brutal a la charge initiale a
entrainé une légére chute du rendement d'épuration (78 %), di certai-
nement & la diminution de la réserve alcaline.

Cet essai montre donc que ce type de réacteur supporte
bien les fluctuations de la qualité de 1l'effluent.
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L'étude de la perturbation par doublement du débit d'alimen-~
tation A concentration en DCO constante de l'effluent,a été réalisée sur

-

le réacteur n° 1 par un passage d'un débit de 26 1/j a 50 1/j.

Le tableau 35 représente les conditions de fonctionnement et
les performances du réacteur 1 avant cette perturbation et celles du

-

réacteur n° 2 fonctionnant & un débit de 50 1/j destiné a servir de témoin.

l | |
’ { Réacteur Réacteur }
o | n® 1 n® 2 I
O | |
| | |
| Débit 1/j | 26 | 50 |
1 :
| Charge moyenne kg DCO/m3/j | 3,5 | 6,9 I
| ' |
| pH sortie | 7,0 | 6,7 |
| |
| Gaz produit 1/m3.h |- 71 | 115 |
| |
| Teneur du gaz en o, % | 38 | 46 |
1 ' :
| Réserve alcaline m Eq/l | 59 | 35 ]
: :
| Acides volatils = Eq/l | 15 | 38 ]
1 :
| Rendement % en DCO : | 71,0 I 55,7 I
| f

| l

Tab. 35 - Performances des réacteur 1 et 2 dans des
conditions du fonctionnement stable

L examen des résultats visualisés sur la figure 46 permet de
constater que la perturbation a conduit & une dégradation du fonctionne-
ment se traduisant par une importante chute du rendement en DCO et une
augmentation des acides volatils.

Deux jours aprés la perturbation, les performances du réacteur
1, avec un rendement d'épuration de 58 %, un pourcentage de 47 % en CO
dans le gaz produit, la réserve alcaline de 38 mg/l et les acides vola%ils
de 32 meg/l, sont sensiblement proches du réacteur 2, indiquant que le
régime stable de fonctionnement s'est établi.

Le réacteur apparait donc trés sensible a ce type de perturba-
tion.
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Ey - L' EffeE d'une chute de_température

Pendant l'étude de la méthanisation par le réacteur & biomasse
immobilisée, la température a été maintenue & 35°C. Le suivi de l'effet
d'une chute de température a été réalisée par un arrét total du chauffage
sur le réacteur4 ,ramenant ainsi sa température a celle de 1l'ambiance
(18,5°C) avec une charge de 3,8 kg DCO/m3/j et un débit de 28 1/j. L'évo-
lution des paramétres de fonctionnement aprés cette perturbation est re-
présentée sur la figure 47.

Pendant une premiére période ol la température a &té abaissée
par paliers successifs, les divers paramétres du suivi ont tendance a se
stabiliser pour chaque palier de température temporaire.

Aprés 20 heures d'arrét du chauffage, la température diminue
presque linéairement. Simultanément, le rendement en épuration et les
acides volatils varient linéairement jusqu'a stabilisation de la tempéra-
ture & 18,5°C. De méme, les différents paramétres du suivi se sont stabi-
lisés avec 1la température.

Les gaz produ1ts et la réserve alcaline n'ont pas marqué de
variation apprec1able lors de cette perturbatlon

La comparaison entre le fonctionnement & 35°C et 18,5°C est
reportée sur le tableau 36.

I

Fonctionnement I Fonctionnement

| I l
I I 3 35°C a 18,5°C I
| I ' |
| Rendement en DCO % | 84,3 l 73 |
I |
| , |
- { pH sortie | - 7,0 | ' 6,85 }
| |
| Gaz 1/m3/j | 1724 | 1650 |
| ' I
| - '|
} Pour’celtagedugazenCOZ%l 32 | 33 i
| |
I R.A. meq/l | 53 | 52 {
| l
} A.V.T. meq/l | 4 I 16 {

I |

Tab. 36 - Comparaison sur réacteur 4
entre 35°C et 18,5°C




Cha rge 165
cofms

L5

-4

.»~____---1’,”,,a?’d‘"“-—-___%_ | ' ‘——‘_____,,x

\Gaz: L/m%

L7000 |

(1000 : ]

Rendemen

|
\\ e
I\‘/ l\l\‘ I
\-‘\A——A——-—t‘\ i
| \/
60 ' . I
| awr !
4 meq/:_ |
s M ——————f) st—
.10 ‘/l/ I
—
\\A)"«‘).N)

6

| Temp. 3C

.30 !

&

o S
20 '.\‘\‘.

e

— + —

PO

50 100 180 Heures

Fig. 47 - Suivi de la chute de température

Réacteur IV



166

Devant ces bonnes performances, un essai d'augmentation de la
charge & 5 kg DCO/m3/j par une augmentation de la concentration en DCO
3 débit constant a &té tenté.

Une telle perturbation n'a pas d'influence sur les performances
du réacteur comme cela a été montré auparavant pour une température de 35°C.

La figure 47 montre que le rendement en épuration a diminué
jusqu'a 64 % et la concentration en acides volatils a augmenté légérement,
impliquant une sensibilité plus grande du réacteur aux variations de char-
ge pour la température de 18,5°C.

Lors du colmatage progressif du réacteur 4 fonctionnant & tem-—
pérature ambiante, les performances se sont constamment et progressivement
dégradées, par rapport aux-autres réacteurs fonctionnant a 35°C.

Il n'en demeure pas moins que si l'effet direct de l'arrét de
chauffage & la charge ol travaillait le réacteur (3,8 kg DCO/m3/j), n'a
pas eu d'effet immédiat trés défavorable, ce changement a rendu a terme
le réacteur beaucoup plus sensible & d'autres types de perturbations
augmentation de charge et colmatage.

IV - 2.3 Conclusion' 

Les travaux menéds sur la méthanisation de la pollution dissoute
ont montré l'intérét de l'utilisation du réacteur a biomasse immobilisée,
de situer ses performances et de définir les limites des charges admis-
sibles pour sa structure poreuse actuelle.

Ainsi, une procédure d'acclimatation et de mise en fonction-
nement a été définie et testée avec succds, la durée nécessaire a l'ob-
tention de bonnes performances d'épuration est relativement longue pour
la premiére mise en fonctionnement (3 & 4 mois), correspondant a la durée
d'adaptation des micro-organismes anaérobies et a la production d'une

quantité de biomasse acclimatée suffisante.

La charge maximale admissible en DCO sera fonction de la na-
ture du substrat dans l'effluent & traiter. Ainsi, pour les rendements
en élimination de la DCO avec le lactosérum comme substrat, ceux-ci pa-
raissent meilleurs que ceux obtenus avec des solutions sucrées.

Pour une température de 35°C, des rendements eh épuration de
87 3 92 % sont possibles sur des effluents dont la concentration peut
atteindre 12 g DCO/1.
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De tels rendements peuvent &tre obtenus dans une gamme de
charges appliquées allant de 2 a 12 kg DCO/m3 garnissage/j, et 1'influ-
ence de chacun des composants de la charge : débit d'alimentation et
concentration en DCO & l'entrée, a été mise en évidence. v

Ainsi, pour des concentrations supérieures a 5 g DCO/1, le
rendement en épuration diminue avec le débit d'alimentation, paradoxale-
ment pour celle de l'ordre de 4 g DCO/1l, le rendement en élimination de
la DCO croTt avec l'augmentation du débit d'alimentation.

Pour la gamme de charges en DCO explorée, les productions
maximales journaliéres de gaz mesurées ont été de 2,5 a 3,5 m3 gaz/m3
volume total du réacteur par jour, avec une teneur moyenne en méthane
de 67 %.

En négligeant les pertes en biomasse par entrainement du ré-
acteur, la quantité de biomasse produite est de l'ordre de 11 g matiéres
séches par kg de DCO détruite.

Cette biomasse se trouve physiquement immobilisée dans le
réacteur, son accumulation rend nécessaire des opérations de lavage pé-
riodiques, mais avec une fréquence beaucoup plus faible, comparative-
ment & celle du lavage du réacteur & biomasse immobilisée lors de la
dénitrification.

L'approche du fonctionnement réel réalisé par l'étude des
perturbations éventuelles a montré que le réacteur & biomasse immobilisée
résiste bien aux diverses perturbations auxquelles il a été soumis.

Aussi, le temps de rétablissement des performances lors d'un
arrét d'alimentation de 24 heures est proportionnel au débit d'alimenta-
tion. Par exemple, il fallait 24 heures pour un débit de 28 1/j et 48
heures pour un débit de 53 1/j.

En ce qui concerne l'effet d'une augmentatioﬁ de la charge en
DCO, le doublement de la concentration en DCO n'a pas entraliné de varia-
tions du rendement en épuration, par contre celui du débit d'alimentation
a entrafné une dégradation des performances en épuration.

Le fait de ramener la température au sein du réacteur de 35°C
3 celle ambiante de 18,5°C a provoqué une diminution du rendement en épu-
ration, mais ne compromet pas son fonctionnement (charge de ‘4 kg DCO/m3/j).

_ Par contre, la sensibilité aux autres perturbations se trouve
accrue et on court le risque de l'irréversibilité de la dégradation des
performances en épuration.

L'étude de 1'écoulement hydraulique a montré que les temps .
de séjour moyens sont extrémement faibles et ils diminuent en fonction
du colmatage du réacteur a cause de l'augmentation du volume occupé par
la biomasse.
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Ces temps de rétention réels se situent entre 15 et 30 heures,
"en fonction du débit d'alimentation et de la quantité de biomasse retenue
dans la colonne entiére, compte tenu du volume de garde nécessaire pour
les lavages 3 la base du garnissage.

L'application par des modéles hydrodynamiques classiques, a
permis d'approcher le réacteur a biomasse immobilisée par une cascade de
réacteurs en mélange parfait en série, tendant vers un seul réacteur en
mélange parfait, lorsque croit le colmatage du pilote, par suite de la
création de chemins préférentiels provoquant perte de la majeure partie
réactionnelle du réacteur.

Ainsi, la formation de cette biomasse en excés nécessite, par
vprévention,dés opérations de lavage. La conduite de ces opérations est
extrémement importante pour assurer la reproductibilité des performances
d'épuration.

Les différentes procédures de décolmatage réalisées, n'ont
‘pas apporté une solution satisfaisante. Les modifications entrainées, sur
la configuration spatiale de la biomasse, par les lavages réalisés, ont
‘provoqué une reproductibilité médiocre des performances obtenues avant
_tout lavage du réacteur.

Il serait donc souhaitable de mener des études technologiques
’sur l'optimisation des procédures de lavage afin de permettre une restau-
‘ration intégrale des performances d'épuration d'un cycle de traitement
- au suivant.



168

V - MODELISATION DU R.B.I.

, Le R.B.I. peut 8tre assimilé a un filtre dans la masse a ré-
tention volumique. Le réacteur biologique est physiquement analogue & un
dispositif de rétention des matiéres en suspension & la différence prés
que c'est la biomasse qui se trouve retenue dans le garnissage.

Le matériau de garnissage ne présente pas de microporosité
et son &tat de surface ne permet pas d'avoir une biomasse fixée aux par-
ticules solides constitutives.

Les microorganismes en se développant forment des flocons
qui sont retenus, apparemment dans les sites de crevasse et de caverne
de la structure poreuse, par les forces de frottement et par la pression
du fluide en écoulement.

Les particules de garnissage sont en majorité des billes de
diamétre 6 mm.

Lors d'un fonctionnement sous charge hydraulique, le volume
d'eau remplissant la base de la colonne permet une bonne répartition du
fluide en écoulement ascendant.-

Pour les besoins de la modélisation, nous remplagons en pre-
mier lieu, la configuration réelle, par le modéle d'un réacteur plan, en
considérant que 1'état de la biomasse retenue est uniforme dans chaque
section perpendiculaire & la hauteur du réacteur.

Nous nous posons le probléme de déterminer la variation de la
concentration du substrat et celle de la biomasse le long du réacteur en
fonction du temps. Dans ce but nous écrirons les équations du bilan sur
e substrat et la biomasse en tenant compte de 1'équation cinétique des
microorganismes, du volume des gaz produits et de l'accumulation de la
biomasse.

Ensuite, nous essaierons de résoudre ces équations en tenant
compte des caractéristiques particulidres du réacteur & biomasse immobi-
lisée et surtout de 1l'état initial du réacteur, dépendant des conditions
de son ensemencement.
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V - 1 L'approche par un réacteur plan
Afin d'établir les équations du bilan, considérons un réacteur

plan fictif dont une mince tranche est représentée sur la figure 48.

( e

% — .
E==

VA

Solide Biomasse(| Liquide --|

\\\ ﬁgsgﬂg)sgs:fff o

Gaz

Fig. 48 - Tranche du réacteur plan

On définit €,0 et B comme les fractions de volume occupées

respectivement par le liquide, la biomasse et le gaz et on a
(1)

g + € + B = ¢
o
étant la porosité du garnissage sans biomasse

€
0
Soient R la section du réacteur et vmla vitesse de passage en fit

vide.
La vitesse réelle de passage a chaque instant t et &

la cote 2z est alors :
v
=
€
et la section de passage effective du fluide s'exprime par

R'" = . R
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V - 1.1 Hypothéses

. L'étude de la cinétique de croissance de la biomasse se fera
avec un seul substrat limitant S.

I1 existe une valeur de S minimale, en dessous de laquelle la
biomasse ne peut croitre.

L'effluent ne contient pas de matiéres en suspension.

La variation de la proportion du volume de fluide en écoule-
ment est due uniquement & l'apparition de matiéres solides
biologiques et aux gaz produits.

-

La concentration du substrat a 1l'entrée So est constante.

L'élimination de la biomasse X par respiration endogéne est
négligeable.

Le taux maximal de croissance By est constant.

Les échanges de matidre s'effectuent & travers les surfaces des
flocons de biomasse formés.

V - 1.2 Les équations des bilans-matiéres

.

L'équation du bilan de masse a travers 1'é&lément du réacteur,
s'écrit '

Accumulation = Convection - Réaction de consommation
+ diffusion selon 2

a — Bilan sur le substrat :

Sur le volume dV de la tranche du réacteur, le bilan de masse sera

- vitesse d'accumulation = flli%é924§) (2)

- 1la convection = masse de S entrante - masse de S sortante

donc la somme de la convection et de la dispersion selon Z est égale

2
N § S )
a DH . dv . —(S—Z-é - v .dv. —G-T . (3)

avec DH coefficient de la diffusion suivant la cote Z.
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- réaction de consommation :

L'égquation de la consommation du substrat par la biomasse
peut s'écrire, en négligeant le décés et les métabolites

.SSB GSC’ §5S .
3T = Tt * 3T dont les termes s'expriment par

l'équation de la croissance cellulaire

§S

_c _ _ 1 § X

st - Y . 6%t
celle de la maintenance

GSM L K. X

§t -

avec X concentration en biomasse, Y taux de croissance et K coefficient
de maintenance.

La vitesse de consommation du substrat est donc

égale a :

5SB

st

§ X
§t

=_(% + K. X (4)

Cette équation représente la consommation idéale du substrat.
Elle n'est valable que lorsque les microorganismes sont en contact avec
le substrat, ceci n'est pas vral lorsqu'on a une formation de flocons
de biomasse. D' aprés SHIEH (1980), le diamétre du floc a un effet signi-
ficatif sur le taux d'activité bactérienne.

Ainsi, en maintenant constant le temps de séjour hydraulique dans
un réacteur a mélange parfait, et en empéchant la biomasse de quitter
ce réacteur, la consommation du substrat par unité de biomasse suit 1'é-
quation (4), jusqu'd une certaine valeur de la rétention o de la bio-
masse. A partir de cette valeur, la consommation de S par unité de bio-

masse commence & diminuer.

On peut expliquer ce phénoméne par la formation de flocons en-
trafinant une diminution progressive de la surface de contact.QOn sait que la
suwrface d'échange entre la biomasse et le liquide n'est pas constante tout
au long de la filtration biologique.

Nous avons' de méme observé ce phénoméne sur le réacteur a
biomasse immobilisée & mesure que le garnissage se colmate.
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Nous définissons une fonction de consommation ¢, en supposant
qu'il ne dépend que de la rétention en biomasse, tel que

Appelons o, la valeur maximale fictive de la fraction de vo-
lume occupée par la biomasse g qui tend vers <, lorsque la biomasse bouche
complétement les pores du garnissage, on peut considérer que 0 =g
La forme mathématique la plus simple de la fonction F(0) est une 101 de
décroissance linéaire, telle que

Flo) = 1- — . . | (5)

Cette forme de fonction a été adoptée par DO (1984), pour la
rétention d'enzyme. De méme, HERZIG et LEGOFF (1971) ont étudié la fil-
tration dans la masse en utilisant cette forme de F(o ) simple mais en
prbposant une formule plus générale, dont nous retenons la partie suivante

F(U):(l—

) (6)

L'exposant q permet d'ajuster cette fonction aux valeurs expé-
rimentales.

En régime permanent de fonctionnement, 1'accumulation du subs-
trat est nulle, ainsi, le bilan de matiére sur S peut s'écrire

wn

§ S 1 58X
"5t

" > =-Flo) . FK.X) + v, 23 (7)

§ Z
b - Bilan de matiére sur la biomasse

Vu que la biomasse est retenue dans le garnissage, son bilan se réduit,
en négligeant l'entrainement par le fluide en écoulement, a

§X_ | (8%,
st §t ‘¢
§ X . . - -
avec ( Tt ) = la masse des microorganismes élaborés dans la tranche

d'épaisseur AZ.
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En écrivant 1l'expression de la cinétique de croissance
(—=) = u . X avec u = taux de croissance
1l'équation du bilan sur la biomasse s'écrit

§ X = u,x‘_ (8)

§t

- variation de la rétention de la biomasse

_ Nous définissons e comme étant la concentration en biomasse
exprimée en matiéres séches lorsque o tend vers € 1l'équation de la
variation de la rétention o est sous la forme i

So 0
dt) = -

( Z ) st 'Z

(9)

Si la concentration maximale en biomasse ¢ est constante,
toute variation de la biomasse entrainera donc une variation proportion-

nelle du volume qu'elle occupe.

En définitive, on aboutit au systéme d'équation suivant

- - e - (1)
g = eo €: 8
a
!b: (l— G) (6)
€
0
- ¥ (‘]; ¢ X + K X) + v G_S__ D 625
y " st ) "%z = %-—=
§2
§ X _ (8)
5T - M X
So €o § X

= - (9)

[=4]
ct

°
[o]]
ct
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La résolution de ce systéme d'équations pour la détermination
des fonctions-variables S et X en fonction du temps t et de la cote Z,
apparait difficile.

C'est pourquoi plusieurs auteurs -cités dans la partie biblio-
graphique- ont déja introduit des hypothéses simplificatives en remplagant
1'activité microbienne par un processus diffusionnel autour et a l'intérieur
de chaque floc de biomasse. Malgré ces simplifications, les modéles obtenus
demeurent complexes avec des paramétres difficilement déterminables. En ce
qui concerne le R.B.I. : nous allons montrer que ses caractéristiques per-
mettent en fait une modélisation simple dont les paramétres sont faciles a

déterminer.
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V-2 Les caractéristiques physiques du R.B.I.

Du fait que la biomasse est immobilisée sans 8tre fixée, on
assimilera les pores du garnissage a des micro-réacteurs a mélange par-
fait. Ceux-ci constituent dans chaque plan un réacteur élémentaire de
volume dV = €, . R . d, nous pouvons schématiser 1l'écoulement dans le
réacteur & biomasse immobilisée par la figure 49.

S S
2 X=0 N
Sn-l
) g
n
S, Bn "
L € Sh
X=0 n
Sé
Q, ———
X=0
X1
S1
Fig. 49 - Schéma de 1l'écoulement dans le R.B.I.
Qo = débit d'alimentation
9%+ ©p et Bn = portions du volume occupées respectivement par
la biomasse, le fluide en écoulement et le gaz accumulé du réac-
teur n.

Le nombre de réacteurs élémentaires en cascade dans le réac-
teur 4 biomasse immobilisée est

N = —%— (L longueur de la partie garnie)
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On définit alors les volumes partiels du liquide ‘et de la bio-
masse ’

dVB= -on‘R d .
dVL= en.R.d.

De méme, nous définissons le taux de dilution D dans chaque
réacteur élémentaire en absence de la biomasse, comme le rapport du débit
d'alimentation au- volume élémentaire : ’

Qo

D = av

le débit QO étant constant, D l'est de méme.

Cette constatation permet de transformer les équations diffé-
rentielles 3 dérivées partielles en équations différentielles ordinai-
res, dont la seule variable est le temps.

Considérons, le réacteur élémentaire n, le bilan de substrat
dtaprés l'équation (7) s'écrit alors, en négligeant la diffusion axiale
DH puisque c'est un réacteur en mélange parfait

QO 1 an
tn-dv (Sn-—l- Sn) = “pn . (? T + K . X'\‘ (10)
et dXn = Moo Xn
dt

Si on admet que la loi de crdssance s'exprime par l'équa-
tion de Monod, le bilan de la biomasse devient

ax s, ,
& T Mo X <5 fao ()

La fraction du volume occupé par la biomasse dans le niéme
réacteur s'exprime par l'équation (9) et l'intégration de cette équation
en fonction du temps et en considérant les conditions initiales, nous

permet d'écrire

g = ° . X . (12)
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Ainsi, les équations de fonctionnement deviennent :

€n 1 an
Sn-l - Sn = D . lbn . (; . F + K .Xn) (lO)
an Sn
@& - Mo "Kgw+s_ X, (11)
‘ n
€
g = ° D S (12)
n 0 n
o = ¢ - €_- B8 (1)
n ) n n
g q
n
v, = (1 -— ) (6)

La résolution de ce systéme d'équatiorsexige la connaissance
des conditions initiales, surtout celles de la répartition de la biomasse
pour t = oO.

Nous serons amenés a considérer deux étapes pour cette modéli-
sation

premiére étape : l'ensemencement du réacteur avec un débit Q
et pendant un temps tl,

deuxiéme étape : le traitement biologique proprement-dit avec un
débitcTaLmenunimiQo et un temps de fonction-
nement t tel que t = 0 &4 la fin de l'ensemence-
ment.

V - 2.1 Etat initial du réacteur

La répartition initiale de la biomasse le long du réacteur
dépend des conditions de l'ensemencement.

Nous supposons que cette opération d'ensemencement s'est effec-
tuée par l'injection dans le réacteur d'un fluide contenant une suspension
en biomasse constante XO.



179

Le peuplement du réacteur se fera par la rétention d'une par-

-

tie des microorganismes de la suspension a travers le garnissage poreux.

Cette opération correspond a la filtration d'une suspension a

travers un lit épais granulaire, nous admettons que

s'écrire,

la

-

biomasse est déja acclimatée au substrat a traiter,

pendant ].'opératior1,1a concentration en microorganismes est
constante dans la suspension & l'entrée du réacteur,

le
de
la

dl

colmatage 2 1l'ensemencement est du ler ordre : la probabilité
rétention ne dépend pas de la concentration en biomasse dans
suspension.

La forme de répartition de la biomasse la plus simple peut
aprés HERZIG et LEGOFF (1971)

X, = K .V, . X . t, . exp(- KOZ)

-

= concentration en biomasse & la cote Z
= concentration en biomasse dans la suspension &8 Z = 0O
= temps d'ensemencement

= vitesse de passage en flt vide de la suspension
= coefficient de filtration

Nous avons retenu cette relation établie pour une suspension de

particules inertes en l'absence de données fondamentales sur la filtration
de suspension de microorganismes.

Le réacteur étant épais, la suspension met un temps pour le tra-

verser, par conséquent, l'instant ol elle atteint un élément du réacteur
n'est pas le m&me tout le long du réacteur.

I1 faut donc comparer les éléments du lit correspondant au méme

Age de rétention T , c'est-a-dire & des instants t, différents tels que

1

En remplacant t, par 1'4ge de rétention, on a

1

exp(—Ko.Z) . (13)
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V - 2.2 Répartition du volume du réacteur élémentaire
La fraction de volume o occupée par la biomasse a été déja

établie, par contre, celle occupée par les gaz produits va dépendre de
la connaissance de la cinétique de leur production.

a - Volume de gaz produits

Nous nous situons dans le cas de la production d'un seul gaz,
dans le cas contraire, en connaissant le pourcentage de différents gaz
produits, on peut les assimiler & un seul gaz, en tenant compte des pres-
“sions partielles et de la vitesse de production de chacun d' eux.. Habituel-
lement, on exprime le volume de gaz produit en fonction de la quantité du
substrat consommé, évitant ainsi la distinction entre la production
“associée ou non A la croissance de la biomasse.

Dans le réacteur n, le volume de gaz produit'VG sera :

- S ) . dv

VG(n) = a. (Sn—l n /L

avec a = volume du gaz produit exprimé en litre par gramme de
substrat consommé a la pression atmosphérique

Dans le cas des traitements étudiés par le R.B.I., ce coeffi-
cient o peut 8tre considéré constant

.a =0,74 cm3 N2/g'N—NO ~ éliminé d'aprés MARTIN et al. (1977)

3

[*]
R’

0,50 litre/g DCO éliminé de gaz formé de CH4 et de CO2 (tableau 32)

Ce volume de gaz va dépendre de la pression dans le réacteur n
il faut donc le corriger par rapport a cette pression, ainsi

Voln) = oa.(S _; -S)) . dv . Ei (14)
avec Pa = pression atmosphérique
P = pression dans le réacteur n
et av. = e _ . 4v
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De plus, & l'instant t, dans ce réacteur n, il y a une accu-
mulation des gaz produits par les réacteurs (n-1) précédants, la fraction
occupée B par la gaz s'écrira alors

n-1
> Py
4av . Bn = VG(n) + 4 VG(1) -
n
En posant ,
Pa
G = o P ey - (5;478;)

n-1
2 "
Bn = Gn * 1 Gl P (18)

On remarque que la connaissance de 8 n exige la détermination
~ de la pression au sein du réacteur n.
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b - Détermination de la pression au long du réacteur

Nous avons pu déterminer lors de nos expériences que la perte
de charge H était de la forme

H = A . exp(B.t)
avec t = temps en heure
et B = az + b

Le facteur A étant la perte de charge & l'instant initial du
traitement biologique. Il va dépendre des conditions d'ensemencement du
réacteur ; en particulier de la rétention - ¢ correspondante & la bio-
masse retenue Xl aprés la fin de l'opération d'ensemencement.

Nous admettons que la chute de pression dans une mince couche (i)

ensemencée du réacteur et ou la rétention est o est donnée par

APi = A Po(l) . gl oi)
Xl(l)
avec g, = ———m— . € .
i ' 0 o

et ol APO est la chute de pression & travers la méme couche mais sans
biomasse et dans les mémes conditions d'écoulement que le traitement bio-
logique. Elle peut &tre déterminée par la relation de Darcy.

La fonction gf oi) traduit l'effet de la rétention en biomasse
Xl(i) sur la texture géométrique du lit de garnissage.

Plusieurs expressions empiriques ont été proposées de cette

fonction, nous retiendrons celle préférable et plus simple, d'un dévelop-
pement limité 3 deux termes, HERZIG et LEGOFF (1971) et IVES (1975)

g(oi ) = 1l +m,,0, +m g,

avec m,, m, constantes et lorsque o, est de l'ordre de 2 %, il suffit de
ne considérer que le premier termeen Oi. :
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Calcul de AP (i)

Si on considédre que la viscosité du fluide en écoulement est
celle de l'eau, le calcul du nombre de Reynolds dans le cas de la déni- .
trification avec un débit maximal de 150 1/h : donne une valeur de
R' = 3,4. :
ep
Nous considérons que le régime d'écoulement est laminaire et
l'équation de la perte de charge,s'exprime par la relation de CARMAN-KOZENY

APO
A = A Vm
150.(1- %)°
avec A o= N
. 3 2
eo . d

oli N est la viscosité .du liquide et-le coefficient X est constant pour des
caractéristiques physiques du garnissage stables.

En prenant 1'épaisseur de la couche mince égale au diamétre
des billes d, on aura :

APo(l) = x. d. Voo

Ainsi, la perte de charge A & l'instant initial du traitement

biologique s'dcrit au réacteur n et en remplagant o , par sa valeur
i P

X1(1)';Eo

-
.

p
N
Z X, (1) X, (i) :
1 1 2
An = A .d.Vm. = L+m, . 5 .ea+m2.(‘ 3 .eo) (16)
En définitive, la pression dans le réacteur n sera de la forme
Pn = An . exp [Faz + b) . t] + Pa . (17)
avec Pa = pression atmosphérique
et Z = J%E:i— . d avec n = o, Z =0

2
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. La déterminafion de la rétention en biomasse o et de la frac-
tion de volume occupée par le gaz, nous permet d'écrire d'aprés 1'équa-
tion (1)

n-1
Eo ) Pa E P
€h = &% "5 ¢ Xn -e. 5 .oE (Sn_l- Sn) - 55 Gi . i .
n P
n
n-1
X Z P,
En posant, E = € (1L - 5 ) - T Gi . 5
n
La fraction du volume occupé par le fluide en écoulement
s8'exprime donc par :
Pa
€, = E / [l + o Pn . (Sn—l - Sn)] (18)

L'introduction des fractions de volume occupées par la biomasse,
le liquide et le gaz dans les équations de fonctionnement permet de ré-
duire celles-ci & deux équations a deux inconnues Sn et Xn.

Leur résolution sera plus aisée si nous tenons compte des
types de traitements & envisager par le réacteur a biomasse immobilisée.

Dans notre étude, deux cas se présentent
- La méthanisation = dans ce cas, la cinétique de croissance

cellulaire est trés faible, aussi, nous pouvons négliger la croissance
dans le bilan du substrat, 1'équation (10) devient alors :

n ’ '
Sn—l - Sn = 5 N K . Xnv (19)
dxn Sn
. E® O % T Kgs_ T (1)
S ™n
- La dénitrification = dans ce cas, la concentra-

tion K. est trés faible de l'ordre de 0,06 mg N—NOS—/l d'aprés REQUA et
SCHROEBER (1973)
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La dénitrification des eaux & potabiliser n'exige pas une con-
centration nulle en nitrates 3 l'issue du traitement et le rendement re-
cherché correspond généralement a une concentration en nitrate assez élevée
pour que l'on puisse négliger KS devant S a4 la sortie.

Cette condition permet de simplifier l'équation (11) qui devient

aXx
n

dt o’ n

Nous poursuivons ci-aprés par la modélisation du R.B.I. dans le
cas de dénitrification tandis qu'une méthode de résolution des équations
(19) et (12) dans le cas de la méthanisation par la méthode des différences
finies sera exposée en annexe.

V - 2.3 Modélisation du réacteur‘utilisé en dénitrification

En tenant compte des équations (10) et (20), le fonctionne-
ment peut &tre décrit en remplagant ¢ ~ et ¢ par leurs valeurs d'apreés
. ) n n
les équations (6) et (18), par

Pa E Xn qa %
(Sn—l—sn) . [l+a .T.(Sn_l—sn)] =-5 .(lT) .(—1-Y—+K).Xn (21)
an
Vu que — = p . X, la fonction de variation de X _, en
. dt ) n n

tenant compte des conditions d'ensemencement Xl(n), sera donc

X, = X (n) . exp(‘%‘. t{ - (20)
X
q K
En posant, F = E (1 - —2) L (—2— 4Ky . X
D ) Y n

1'équation (21) du bilan du substrat sera mise sous forme d'une équation
du second degré

s - C - sn+cz=o (22)
P
avec C = 0 + 2 S
1 a. P * “n-1
a
Pn 2 Pn
et ¢ = 577 S tShaT o o F
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Les coefficients C. et C. peuvent &tre calculés par une ré-
currence sur n aprés le choix é'un témps de traitement et en tenant compte
de 1'4ge de rétention.

Quant & la résolution de 1l'équation (22), la solution retenue-
Sn sera celle qui vérifie la condition suivante

V - 2.4 Méthode de détermination des différents paramétres

Nous avons mis au point un programme . informatique simple
permettant la détermination et le suivi le long-du réacteur et en fonction
du temps des différents paramétres :laconcentration de la biomasse a l'en-
semencement et pendant le traitement biologique, la concentration en sub-
strat, la répartition du volume entre les trois phases considérées, le
débit de gaz produit et les pertes de charge & 1l'ensemencement et pendant
la dénitrification, ainsi que le suivi du front du colmatage des réacteurs
élémentaires. ' :

Nous considérons qu'un réacteur n est colmaté lorsque o, tend
vers ¢ , ainsi, les pores du garnissage au niveau de ce réacteur tendent

0 . . . - ; A
34 se boucher ; mais sous la pression hydraulique, certains chemins préfé-
rentiels se créent dans ce réacteur élémentaire.

Par conséquent, la vitesse de passage dans ces chemins devient
trés grande, en plus, la répartition du fluide a travers le réacteur suivant
(n+l) n'est plus uniforme sur toute la section:

Ces conséquences du colmatage sont prises en compte dans la
fonction wn par l'exposant q. ) -

Tout se passe comme si, lors du colmatage, le nombre de réac-
teurs en série diminue, phénoméne observé lors de l'étude de la distribu-
tion du temps de séjour.

Le calcul des différents paramétres est réalisé suivant le
schéma suivant
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- Ensemencement du réacteur

En fixant un débit d'ensemencement Q avec une suspension en
biomasse X , la concentration en biomasse retenue X (n) est calculée par
1'équation  (13), aprés un choix d'une durée d'ensemencement tl

Xl(n) = K .V, . X . T

o 1 o 1(n) . exp(—KO . Z)

La condition du non colmatage du réacteur élémentaire a l'en-
semencement est vérifiée par le critére d'une rétention g est inférieure

£y

a €
(o}

~ Traitement biologique

. La connaissance de la distribution de la concentration en bio-
masse X est déterminée en fonction du temps par 1'équation (20)

xn = Xl(n) . exp( M- t)

s Le calcul de la rétention o & partir de X par l'équation (12)
N . n _.
permet de vérifier 1'état du colmatage du réacteur n : lorsque ¢ n est su-
périeur ou égale 4 ¢ , nous considérons que X = o, 0 =¢_ et que le
réacteur n est colmaté. On pourra ainsi suivre 1l'évolution du front de col-
matage.

Ensuite, l'introduction du débit d'alimenttion lors du traite-
ment biologique Qo’ des divers constants & , m,, m,, a, b et le choix du
temps t ainsi que 1l'exposant q permet de calculer les pertes de charges a
l'instant initial et de déterminer 1l'évolution des autres paramétres en
fonction de la hauteur du réacteur.
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Le calcul de la rétention 0 lars de l'ensemencement et de la fonc-
tion g( ¢ ) permet la détermination de la perte de charge A_ au niveau du
réacteur n par l'équation (16) & l'instant initial t = o, pﬂis de la
pression par l'équation (17) tel que

)
1
x>

exp [(a.z + b) . t] + Pa

Une iteration sur n permet de déterminer les coefficients
E, F, Cl et 02 et ensuite de résoudre l'équation du second degré (22 )

Aprés avoir retenu la valeur de S inférieur a Sn— , la fraction volumi-
que occupée par le fluide €_ est a son tour calculée grice a l'équa-
-tion (18), puis la valeur de 8 n'est déterminée par la formule

La valeur obtenue de Sn permet de déterminer le débit gazeux 2
la sortie du réacteur n et & la pression atmosphérique

QG(n) = a. (So-sn) . Q

Aprés avoir déterminé tous ces paramétres en fonction de la
hauteur du réacteur 2 l'instant t, le programme permet de choisir un autre
instant de fonctionnement et recommencer les mémes opérations.

Pour vérifier la validité de ce modéle, nous nous proposons
d'étudier un exemple concret et de déterminer l'influence de divers para-
métres d'ensemencement et du traitement biologique sur l'efficacité du
R.B.I. .
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V - 3 L'application du modéle en dénitrification

Pour les exemples étudiés, nous utiliserons principalement les
dimensions dE la colonne n° 2 avec une hauteur L = 1,5 m, une section
R = 2,84.10.° m2, une porosité % = 0,4 et un diamétre de billes d = 6 mm.

V - 3.1 Choix des constantes

Pour les constantes cinétiques biologiques, nous nous référons
aux travaux de REQUA et SCHROEDER (1973), ainsi qu'ad ceux de MOORE et
SCHROEDER (1971). Un différend existant sur la valeur de p_, le taux ma-
ximal de croissance, nous retiendrons celle citée par la deuxiéme publica-
tion et déterminée par une étude en discontinu. Nous admettrons donc qu'a
une température de 25°C : ' :

K. = 0,07 mg N-NO_~/1,
S —33 -1
o= 12,92 . 10 h 7,
K = 3,04 .10 207t
Y = 0,6 mg matidres séches/mg N-NO3-

Le calcul du coefficient X_a partir de l'équation de CARMAN-
KOZENY donne une valeur de 4,9 mmHg.h.m —; )

Les constantes m,, m, de la fonction de rétention de la suspen-
sion g( ¢ ), sont Géterminées & partir des données expérimentales de la co-
lonne II.

En moyenne, m, = 1300 et m, = 10800, mais ces deux constantes
présentent des variations importantes d'un exemple a un autre. Une étude
de la filtration d'une suspension de microorganismes permettra de déter-
miner leurs valeurs exactes, de méme que le coefficient de filtration Ko.

Quant au taux de production de gaz par qugﬂtité de sugstrat
consommée, nous avons déterminé une valeur a = 6,4.10 'L/mg N-NO consom—
mé, lors de l'étude de la dénitrificatian ; rappelons que MARTIN et al.
(1977) ont trouvé une valeur de 7,4.10  1/mg N—NO3—, obtenue a partir
d'une étude sur un réacteur en discontinu.

Pour les constantes a et b de 1'équation (17) de %a p?rte de
charge, Eous avons obtenu les valeurs respectives de 1,78.10 m et
0,90.10 <.
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La détermination de la concentration maximale ¢ en biomasse
exprimée en mg de matidres sd&ches par litre, a été effectuée & partir des
zones colmatées du réacteur. Ainsi, l'autopsii réalisée sur les colonnes
1 et 2 a révélé une valeur moyenne p de 4.10 mg/l.

Aprés avoir ainsi fixé les valeurs des différentes constantes

du modidle, nous allons tout d'abord étudier l'influence des paramétres de
1'ensemencement sur le rendement en élimination des nitrates.

V - 3.2 Influence des conditions de l'ensemencement

Puisque nous avons assimilé l'opération de l'ensemencement du
réacteur 3 la filtration d'une suspension de biomasse a travers un lit
granulaire épais, nous devrons déterminer la valeur de K_coefficient de
la filtration. ' °

Ce coefficient peut &tre déterminer en utilisant une cellule
expérimentale. La littérature ne fournit aucun exemple correspondant aux
caractéristiques physiques du garnissage et des dimensions de flocons de
la suspension. '

Nous utiliserons la formule proposée par BAUMANN (197S5), tel
que -

nl n2
KO = C/d . Vl
ol V. est la vitesse de passage de la suspension et d le diamétre des
billes (0,6 cm) et C, n, et n, constantes.

1 2
Pour une porosité de 0,44, on a C = 5,9.10-3, r1l = 1,35 et
n, = 0,25.
2
Ainsi pour un débit d'ensemencement de 1 1/h, K vaut
8 lO_3 cm_l ©

Nous limiterons l'étude de l'impact des conditions de 1l'ense-
mencement au suivi du rendement d'élimination des nitrates en fonction
de XO la concentration en biomasse de la suspension, vu que le débit et
la durée de cette opération peuvent étre fixés par l'expérimentateur.

La figure 50a présente l'évolution de ce rendement en fonction
de différentes valeurs de Xo et du temps.

Nous pouvons remarquer que X n'a pas d'influence sur l'allure
des courbes de l'efficacité en élimination des nitrates du R.B.I., ni sur
le rendement maximal obtenu pour chaque valeur de XO différente.
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Le seul impact de XO réside dans la durée nécessaire a l'ob-
tention du rendement maximal.

La figure 50b montre que la répartition de la biomasse le
long du réacteur est la méme pour le rendement maximal en élimination des
nitrates quelle que soit la valeur de Xo -

Par conséquent, il en est de méme pour les fractions du volume
occupées par la biomasse et le liquide en écoulement, puisqu'il s'avére
d'aprés les résultats obtenus, que le volume occupé par le gaz produit
peut 8tre négligeable.

. Ainsi, pour X (1) et X (2) deux valeurs distinctes de la con-
centration X , la concentration en biomasse X obtenue le long du réacteur
aprés des durées de traitement respectives t. et t. est la méme lorsque

. . 1 2
le rendement maximal est atteint.

Nous pouvons donc écrire d'aprés 1l'équation (20)

Xo(l) . exp(H).tl) = X°(2) . exp(% .t2)

ce qui peut &tre mis sous la forme

Ln (X (1) / X (2))
(o] o]

oF IH

Cette relation permet de déterminer le temps pour l'obtention
du rendement maximal en élimination des nitrates en fonction de la concen-
tration de la suspension Xo et pour un débit et un temps d'ensemencement
constants.
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V - 3.3 Détermination de l'exposant q :

Nous avons mentionné lors de l'introduction de la fonction de
transfert ¢ que l'exposant q sera utilisé pour ajuster les courbes théo-
riques & celles expérimentales.

Dans ce but, l'utilisation des résultats de plusieurs essais,
nous a permis de retenir une valeur de q = 0,75. Pour avoir suffisamment
de résultats, nous avons considéré que la relation emplrlque des rende-
ments d'élimination des nitrates en fonction de la température, établie
pour des températures comprises entre 10°C et 20°C, reste valable jusqu'a
25°C, ’

A1n51, par exemple, pour un débit de 57 1/h, une concentration.
en nitrates a l'entrée du réacteur de 28 mg N-NO “/1 et en sortie de
2,6 mg N-NO /l une perte de charge de 280 mmHg et une température de
20,6°C, l'extrapolation du rendement & une température de 25°C donne un
rendement d'élimination des nitrates de 90,7 %.

L'application de ces résultats du modéle établi a permis, en
variant la valeur de l'exposant jusqu'd avoir le méme rendement que celui
de cet exemple exper1mental de déterminer la valeur de g correspondante.

Ensuite, nous vérifions la validité du modéle dans le cas de
l'exemple du suivi des caractéristiques le long de la colonne 2 (résultats
reportés a la figure 29) lors de l'étude expérimentale de la dénitrifica-
tion.

Les valeurs théoriques et expérimentales sont représentées a
la figure 51. Nous constatons que la valeur de 0,75 retenue pour q, per-
met un bon ajustement des deux séries de valeurs.
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Concentration
[T] N-NOJ-/I

s Courbe théorique

N w=w Courbe expérimentale

hauteur

% =5 - = - i +r— cn

Fig., 51 - Comparaison du suivi expérimental et courbe théorique
: le long du réacteur

La validité du modéle étant établie, nous avons étudié en
détail le cas typique d'une eau a traiter de concentration en nitrates
25 mg N-NO_ /1 pour un débit d'alimentation de 100 1/h. L'évolution des
différents paramétres : rendement en élimination des nitrates, débit de
production du gaz, perte de charge et fractions de volume occupées par la
biomasse et le liquide en écoulement, en fonction du temps et de la hau-
teur du réacteur, sont représentés graphiquement par les figures 52.

La figure 53, représente le suivi du front du colmatage du
réacteur en fonction du temps et de ses conséquences sur le rendement.

Nous remarquons que la chute du rendement de dénitrification
commence avant le colmatage effectif de certaines zones du garnissage.

Par ailleurs, cette figure montre la possibilité de suivi du
rendement par celui de la perte de charge et du débit de gaz produit, en
absence de toute perturbation.
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RENDEMENT X NO3 Fig.52c - Rendement en élimination des nitrates en fonction de la hauteur
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V - 3.4 Etude de la validité du modéle pour différentes charges

Afin de confirmer la validité du modéle établi, nous avons cal-
culé les rendements d'élimination des nitrates correspondant a différentes
charges et nous les avons comparés aux performances obtenues expérimenta-
lement dans les mémes conditions de fonctionnement.

Pour cela, nous avons exgloré une gamme de concentrations en
nitrates variant de 15 & 30 mg N—NO3 /1 a l'entrée du réacteur et de débits
d'alimentation de 50 & 120 1/h.

La perte de charge rapportée au débit unitaire étant fixée a
la valeur de 2,47 mmHg.h/l, nous avons retenu parmi les résultats expéri-
mentaux, ceux qui vérifient cette condition au niveau 1 du réacteur. De
méme, les rendements obtenus expérimentalement, sont extrapolés & une tem-
pérature de 25°C.

La figure 54, représente la comparaison des courbes théoriques
et des valeurs expérimentales pour différentes charges. Nous constatons
qu'il existe une concordance relativement bonne mais non parfaite, ce qui
peut &tre attribué au fonctionnement non idéal du réacteur expérimental,
ainsi qu'ad des facteurs. non contrdlés responsables de la dispersion des
" résultats.

: La validité du modéle étant satisfaisante, nous pouvons établir
les courbes théoriques (figure 55) des rendements d'élimination des nitra-
tes en fonction de la vitesse de passage et duniveau au long du réacteur et
ceci pour différentes concentrations initiales en nitrates et une méme
perte de charge rapportée au débit de 2,47 mmHg.h/l.

. Ces courbes permettront le dimensionnement ou la prévision des
performances du réacteur 3 biomasse immobilisée dans le cas de la dénitri-
fication d'eaux ne contenant pas de matiéres en suspension.

v Nous constatons une grande sensibilité des rendements vis-a-vis
de' la concentration initiale en nitrates.
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Fig. 55a- Variation du rendement en fonction du débit et de la hauteur
du réacteur pour des concentrations initiales de 15 et 20 mg N—NOa_/l
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V - 4 Conclusion

L'assimilation du réacteur & biomasse immobilisée & des réac-
teurs élémentaires en mélange parfait placés en série a permis une appro-
che théorique de son fonctionnement.

Ainsi, nous avons pu établir les équations qui régissent son
évolution et de déterminer ses performances en dénitrification des eaux.

La résolution du systéme d'équations établi exige la connais-
sance des conditions initiales du traitement, essentiellement la réparti-
tion de la biomasse le long du réacteur. Nous avons défini celle-ci en
considérant 1'opération de 1'ensemencement comme la filtration dans la
masse Q'une suspension de biomasse.

Devant la croissance de la gquantité de la biomasse dans les
réacteurs élémentaires et de ses conséquences sur le taux de consommation
du substrat, nous avons introduit, en négligeant 1l'autocurage, une fonction
de consommation du substrat qui ne dépend que de la concentration en bio-
masse.

Cette fonction a permis d'approcher les variations du rendement
de dénitrification résultant de la mauvaise répartition du fluide en écou-
lement dans un réacteur élémentaire par suite du colmatage de celui le pré-
cédant.

Puisque les traitements mis en oeuvre avec le R.B.I. comportent
une production de gaz, nous en avons tenu compte dans les équations de
fonctionnement, en ne considérant que son influence sur la répartition du
volume du réacteur élémentaire. Il s'est avéré -dans le cas de la dénitri-
fication- que le volume occupé par le gaz produit reste négligeable, ce qui
justifie notre hypothése initiale. Le débit de gaz produit n'a donc pas
d'influence sur l'échange substrat-biomasse.

La résolution des équations de fonctionnement n'est rendue pos-
sible que par des simplifications résultant de la spécificité du traitement
considéré.

Ceci a permis, dans le cas de la dénitrification, d'atteindre
une concordance entre résultats expérimentaux et prévisions théoriques pour
les mémes conditions de fonctionnement.

L'étude de l'influence de la variation de la vitesse de passage
et de la concentration en nitrates & l'entrée du réacteur, a conduit a des
courbes permettant le dimensionnement et la prévision des performances du
R.B.I. pour la dénitrification des eaux.

11 était donc possible d'approcher le fonctionnement réel du
réacteur 2 biomasse immobilisée par l'introduction de paramétres et des
constantes facilement déterminables.
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NOMENCLATYURE N1 ¥2DELE

1

constante (T ) 4 = temps de traitement : T

constante (sans dimension ) . t. = temps d'ensemencement : T

diamétre des billes (L) V: = volume de gaz produit : L3

taux de dilution T-l v = vitesse de passage réelle : L.T-l

coufficzent de diffusion LZ.I_l v. = vitesse de passage 3 l'ensemencement en fGt vide : L.T *

perte de charge w.Lolr? v, = vitesse de passage au traitement en fGt vide : L.T"*

taux de maintenance T-l ) X. = concentration en biomasse (matiéres séches) : M.L-3

coefficient de filtration L-l XQ = concentration en biomggse dans la suspension a

concentration er substrat pour —%Q : M.L-3 1'ensemencement : M.L i
X = concentration en biomasse & la fin de l'ensemencement : M.L

hauteur du réacteur : L N
. ; = coefficient de croissance {(sans dimension)
= constantes sans dimension
. = céte le long du réacteur : L
= constantes sans dimension

2
. P . dv, = volume occupé par le liquide : L~
nombre de réacteurs élémentaires L pe F a 3
R - -1 =2 dv, = volume occupé par la biomasse : L
pression atmosphérique M.L ~.T B pe p
: ; . -1 -2 € = porosité initiale
pression dans le réacteur n : M.T ~.T <
débit de 1'ensemencement : L3 T—l ¢ = fractionde volume occupée par le liquide
débit d'alimentation-trajitement : L3.T_l ¢ = Jractionde volume occupée par la bicmasse
S . 3 -1 § = ZJraction de volume occupée par le gaz
débit de gaz produit : L7.T “ala pression ' ; P g
atmosphérique v = Tfonction de consommation
exposant sans dimension a = taux de prodyction de gaz par rapport au substrat
- 3 -4
. . 2 consommé : L™.M
section totale du réacteur : L -
section réelle de passage : LZ a = concentration maximaie en biomasse :matiéres séches) : M.L
) . -1 =1
. . =3 r = viscosité dynamique : M.L ~.T
concentration en substrat : M.L y )
) N . r = Age de rétention : T
concentration_en substrat 3 l'entrée du
-2 : : ~=1
R.B.I. : M.L W = taux de croissance T
4, = T3ux Je c¢rolgsance maximale T
- 1le€ <
N - ot - i
\o= W80 . T - "

€..3d
3
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CONCLUSION GENERALE

Au cours de notre recherche, nous avons cherché a déterminer
les performances d'un nouveau type de réacteur 3 biomasse "immobilisée"
pour les traitemertsen dénitrification et en méthanisation des substrats
organiques dissous.

Les performances obtenues pour ces deux traitements, anoxique
et anaerobie , ayant respectivement cinétique bactérienne rapide et lente,
et assurant une production de biogaz, ont montré et confirmé 1l'intérét de
ce type de réacteur dans une large gamme de fonctionnement.

L'étude de la dénitrification des eaux a potabiliser, montre
que les rendements en élimination des nitrates peuvent atteindre des va-
leurs de 94 % pour une assez large gamme de charge allant de 0,8 & 4 kg
N-Nos'/ms/j. :

Néanmoins, nous avons constaté que ces performances dépendent
essentiellement de la température, ce qui nous a amené 3 établir une for-
mule empirique liant le rendement d'élimination des nitrates & la tempéra-
ture de fonctionnement. Il s'est avéré que les facteurs qui détermineront
le dimensionnement du procédé ne sont pas les concentrations en nitrates,
mais celles en azote nitreux & la sortie du réacteur ainsi que les valeurs
atteintes par la perte de charge du fait du colmatage du réacteur par
augmentation de la quantité de la biomasse retenue. Le suivi de la perte de
charge en fonction du temps et le long du réacteur, montre que son évolu-
tion au cours d'un cycle de fonctionnement présente une analogie avec la
croissance bactérienne en discontinu et qu'elle permet de déterminer la
répartition et de suivre 1l'évolution de la biomasse, de méme que la pré-
vision des lavages périodiques du réacteur.

Le principe méme du R.B.I., & savoir 1'immobilisation de bio-
masse sans fixation au matériau granulaire, a été confirmé lors des opéra-
tions d'autopsie des colonnes aprés leur arrét définitif. Celles-ci ont
montré que la concentration en biomasse fixée pouvait &tre négligée devant
celle immobilisée.

Quant aux performances obtenues lors de 1'étude de la méthani-
sation, & une température de 35°C, elles dépendent de la nature du substrat
organique dissous dans l'effluent & traiter.

Aussi, les rendements en élimination de la D.C.0. avec le lac-
tosérum s'avérent meilleurs qu'avec des solutions sucrées, et ils peuvent
atteindre 87 & 92 % pour des charges de 2 & 12 kg DCO/m3/j pour une tempé-
rature de 35°C, avec une production de gaz allant de 2,5 a 3,5 m3 dont

67 % de méthane, par m3 du volume total du réacteur et par jour.
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Le.réacteur 4 biomasse immobilisée manifeste une bonne stabilité
~lors de diverses perturbations comme l'arrét momentané de l'alimentation et
1l'augmentation de la concentration en DCO.

Par contre, une chute des performances est provoquée par 1l'aug-
mentation du débit ou par la diminution de la température de 35°C a 18°C,
sans pour autant compromettre le fonctionnement du réacteur. Toutefois aux

-

basses températures le réacteur devient trés sensible & toute perturbation.

Si une plus grande rétention de biomasse constitue l'un des
avantages de ce type de réacteur, on rencontre des problémes de colmatage,
méme en méthanisation ol la production de biomasse est falble, imposant des
lavages périodiques.

Ces opérations de lavage permettent un renouvellement de la
biomasse et l1'élimination des chemins préférentiels .mais provoquent des per-
turbations de fonctionnement et des difficultés de rétablissement des bon-
nes performances immédiatement aprés chaque lavage.

L'étude de la distribution du temps de séjour a permis de dé-
crire 1'écoulement dans le réacteur et de suivre son évolution dans le
temps.

Ainsi parmi les modéles d'écoulement classiques, celui des mé-
langeurs en cascade parait le plus représentatif du comportement de la to-
talité du réacteur en présence de biomasse, que se soit en dénitrification
ou en méthanisation. - .

Cet acquis et 1le fait que la biomasse soit immobilisée et non
flxee, ont permis d'approcher théoriquement le fonctionnement de ce type
de réacteur.

En quantifiant l'opération d'ensemencement et en introduisant
une fonction de consommation dans les bilans du substrat et de la biomasse,
nous avons pu établir un modéle permettant d'approcher le fonctionnement
réel du réacteur a biomasse immobilisée.

L'application du modéle ainsi établi, dans le cas de la dénitri-
fication, a montré une bonne concordance avec les résultats expérimentaux
obtenus dans de mémes conditions de fonctionnement.

Les résultats montrent la nécessité de mettre au point des pro-
cédures de lavage ménagé, permettant de maintenir & un niveau prédéterminé
les performances du R.B.I. au cours de cycles successifs de fonctionnement.
La technologie du procé&dé demeure donc largement perfectible.

Exception. faite du cas des lits fluidisés, les performances ob-
tenues par leR.B.I. en dénitrification se situent parmi les meilleures de
celles des procédés existants ou étudiés.
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Par contre, bien que les performances du R.B.I. en méthanisa-
tion soient nettement meilleures que celles des procédés anaerobies mettant
en oeuvre une biomasse en suspension, elles se situent au méme niveau que
celles revendiquées pour les procédés a lit bactérien immergé a garnissage
plastique et sont nettement inférieures & celles des lits fluidisés.

I1 n'emp&che que le réacteur 3 biomasse immobilisée, permet un
temps de séjour nettement plus faible que pour les autres procédés et ceci,
sans nécessité de recyclage.

Ces remarques générales doivent s'apprécier en tenant compte
de la difficulté d'effectuer des comparaisons entre les différents procédés,
compte tenu de la variation des substrats utilisés et de 1'absence d'études
technico-économiques.

En définitive, nos travaux nous ont permis de participer au dé-
veloppement d'un nouveau type de réacteur biologique en mettant en oeuvre
1es méthodes et techniques de la microbiologie industrielle et du génie
chimique pour aboutir 3 des résultats originaux en matiére de connaissances
et modélisation du fonctionnement des réacteurs. Ces concepts ont pu étre
validés par voie expérimentale avec une exactitude satisfaisante compte
tenu de la complexité des phénoménes concernés et de la difficulté d'en

connaitre et maltriser tous les facteurs.
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ANNEZXTES

A-1 Exemples des résultats expérimentaux en dénitrification

"A-1 : colonne II (T = 20°C et 12°C)

A-3 : colonne I (charge de 1,0 - 2,1 kg N-NO3—/m3/j)

A-5 Exemples des résultats en méthanisation (réacteurs 1, 2, 3 et>4)

A-5 : tableau récapitulatif du fonctionnement
A-9 : tableau récapitulatif des performances
A-13 : courbes d'approche par les modéles hydrauliques
A-16 Eléments en vue de la modélisation du R.B.I. : appliqué a la métha-

nisation de pollution soluble.
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| | ] | | I { .

MeST 1 <0,5 14 24 42
| | MeST (ag/1) l | 1" |
|| {,u 8,4 8,3 i 8,3 ll 8,6 | 8,1 Il 7.8 ) 8,0, 80! ‘ 8,1 | 8,2 7,8 1 7.3 ]I
{ { Tepérature (°¢) | 13,00 13,0 ! 13,3 || 12,9 12,5 Lis,0 Dasys | 1.0 | 150 13,112,913,z 130 13,5 |
ll ,}oz (2g/1) 028 (08 L2 : 1,0 {06 0,6 [<0,1 !0, ' Loz Los | 06! 0] o 0.3
} 0 : Charge en 0CO | bas8 15,56 | 5,06 |aar 15,22 R | | 5.8 | 478 ' | 521 | 5,65 515
: - ‘ ]
= } Charge en A Q92 10,78 | 0,91 | 0,59 | 0,77 10,97 L3 | 0,91 | ! 1,71 | 0,78 o,asTI 0,93 | 0,77 0,56 |
II } Rendement en 0CO 50,0 | 13,9 | 66,7 | 26,0 | 68,5 1,0 | 85,1 ]| 73,0 | 30,4 | |rs7.a | 53,2 : 27,0
i
|| { Rendesent en B 97,8 92,1 90,8 | 85,7 | 89,3 [ 80,9 | 84,5 | 90,9 | | 913 | 87,1 { 52.0 { 83,0 |[ 70,9 : 26,0
{ OBSERVATIONS : I C4Hg0H
| |
! !
| I
| |
Colonne II




1 2uuoto)

} s ! odbit /b 127, 136,8 1132,4 123,3) 130,40 120,6 144 142 i 1 136 TR TS
|Car|¢li-

|.i‘.a¢.i 0CO (ag d'02/1} 140 (136 134 126 180 136 136 140 134 138
'40 eau ; *

4" alineny 140 (ag de W/1) 23,2422,8 25,4 23,4 22,3 22,4 20,2 20,2 19,6 § 22,6 120,8
|tstion - x

i pH 1.8 1,7 1.8 1,6 1.6 1.4 1,9 [ 1.8 7.8 1.5 1,4
% leapdrature (*c) j 13,3 13,4 | 12,4 16,0 § 16,0 | 14,5 14,1 1,3 Il,.‘l 14,7 6 (16,0 pIsLL
“ 02 {eg/) 8,4 9,0 9,5 9,0 8,2 8,6 9,1 8.9 8,3 9,1 9.3 9,2
l 8

T e N

lde fonc-

|Iionnc- Pertes de charge i .

focac et |(on 1'4g) 425 465 29% 275 | W9 440 370 |]ﬁ5 5% W0 215 450 ns
|nbscrvl-|litet:c de passage I

ltions lappacente (sdr./h) 5.0 5,37¢ 5,81 5,250 5,13 | 5,06 5,67 5,58 5,18 5,67 5,37 | 5,67 { 5,59
|diversa5|8inlnsle extraite

| Ipar avance en g 66,9 98,1 116 6 63

} F‘ X des 85 93,0 93,0 92,0 91,0 93,0 91,0

| ! !

i ¢ 1 o0co (ag ‘.01“[0 64 16 n 3 13 56 60 58 $6 60
|Carzcté-|- f b4

|risliQue4

P 1 eae] O (ag de /1) 2,60 3,30 2,00 1,10 1.60 2,81 1,3 0,77 | 5,68 2,40 | 4,00
| craitie]

l ‘ N-807 (ng de n/\) 2,46 113,60 1,06 1,68 2__6'« 1,7 1,16 0,60: 1,66 ¢ 6,00 s, 12
: : n-Global {sg /1) 5,26 ;6,90 3,06 2,498 4,24 4,15 2,46 1,32 ' 7,34 po,u0 f9.12
‘ neS! {ag/l) 4,2 3,8 0,2 <0,5 3.6 1,8 3.4

} oM 8,6 8.5 | 8.6 j 0.6 | 8.7 0 0.8 8,6 8.5 8.5 8.3 8,2
‘| ‘ fespérature (°C) ;13,5 16,0 (14,0 I 14,6 14,6 315,2 15,0 J 14,7 15,0 15,0 15,1 5,0 18,7
|

| 0z (ag/1) 0,7 0,4 § 0,4 0.4 | 0,1 ¢ 0,2 0,2 ! 0,2 0,7 0,2 0,2 0,2
| ) ,

P ° Charge en DD 12,01 1,7 1.2 10,2 16,3 42,1 n,2 12,7 11,5 12,4
i

| Charge en 8 1,99 § 1,97 2.\ 1,89 2,02 2,00 1,66 1,03 1,68 2,06 {1,832
‘ Rendeacat en OC]] S IR 1,1 1.0 52,3 5.8 5.9 5.6 5.2 5.9
! i r 68,8

i I Rendement ea N n.3 ] §9,7 1 88,0 82,3 81,0 81,5 |01,a 93,5‘ 62,8 | 54,0 | 52,4
| i

l 0OSERVATILIONS : pnrtnnjltlcu
| duns sdx prd-
| | Livenerity des
| | billes pour
n

analyse bactly




I auuoto)

A
- Débi
“ ‘f!‘- it I/n
. stique
d: lteau oo ‘.9 ¢ 65;2
sline oz/u C
|tltion i) : T .
a
g de W/ l -
: 1}420,75 :
13
' , - : 68,3
capérature { - E
e (* . '
0 b c) jo,s - 12 :
i 2 (ag/1 .
) ) = 1.5 26,3 136
" Nu"h -
X fonc- ture du . , 90.‘
tionne- substrat — J w.l ’2.1 !l
| | l : 1102,9
luhur't (en :T M : : '. o uz. wo'nl
ti va-jvi “l) B E— . | OL.G
ol tess : - " |
lai e de 15 - 1" '3 llz |
: ;?plr.nt. = S .8 9.4 1,75 2 138 104,05 10
I | tosasse (nae )] ? T T T '.‘ | | ‘.SIl
' : - ) .5' : B 1,0 1.4 7 8,94 21 128 1,65 115
nC R . - " .‘
I In“ “” | e -] oL 19,4 150 {140 v 14,6 ;1
l [ “‘Is I == . | . - 19,4 |2 T 140 13,9 1
I3 . 9% 5 T — 10,7 — ' - ‘IA Iso ..l
|Ca.— ' DC l 2% m———— . 10 - ' 1 : lsu
l(“ 0( : ( R 10 ) 19
s | sg 4'0,/ ) 94,6 2,69 265 Tua 10,7 S og 1o 1.4 ERET 150
|de I:“ued N, 44 . s 1 365 not 9.7 A 10,9 = 30
l tr _'1«' N-NO & 76 3 T 9.7 . - : . :
| J(. = 2 - 10 9 IR
l e' g d‘ n/ lz] ' | : i -‘ 1 10,6 ¢ 7
'S 1), 0 n P — 0,0 . :
| no 04 ]2 | ’ '7 , )
7 (ag d k] —— ‘. 9 : |
I n ' ul|)'] - 2 9.4 3 625 e 5 R . 10,6
l - .00 I : 1o .56 ) 3,63 220 | 28 4] 10,7 10,6
- . .
| " g M1} 2,60 .50 64 : ‘ i Io'.
{ = .B‘ 2 56 9,1 3,907 & 670 - 10,0
40 ‘ '| ..
| | o . 1,93 .80 56 : = i
. ]'g ' 720 _
| v ? 4,0 0 1,9 0,30 s - : ‘ | l
l eopé - 2 ‘6
l - - 6 52 60 1) B3 |45 35 | S6
| 0 ( ) ;9.0 1.4 70 110 60 g » = o
a l 9
| ° o/) 10 8.5 2,2 1 1,20 50 d J.o 96 |
' . - D . A0 82 4 6 62 56 | .
qc.noc | E ; 56 9 | .
: | ch 0 5.5 1,2 . 1,9 1.4 ! 1,32 8,60 , 0 L .‘ ﬁs
' = : 5 - 10 4,90 0,62 3 0 99, 5,78 5; ]} 7”2
[ o .36 .0 8,5 2 .83 - °2 :
I ("delrnl .as 6 e 0,33 ;0,6 -~ 2 ¢ 1,18 7 80 (1]
II | Rend en OC ,llh.a 1,13 .00 0,2 10,5 8.4 9,477 1.3 .67 10,82 - M |
e 67 v' . | ) .
I el g T R 5 8,0 1,6 €0 6,43 0 e 9 |
Oas h : o [ WA i0 04 3.0
l g o 5,4 [763 .6 " 01 18 19 By 420 260 10 A0 15,02
. . . . | .l .
: ' F 7.5 { 76,5 WY 1,95 2 T el boyr.e e I
______ j ' m . . .80
B : : 0.2 1o 100 1.8 1,0 5,00 | 7
------- : E o6 | NN 1.7 2.5 08 1)
—————— I - = . 1 1.9 ' 5.0 .82
—————— ' ; - 9 7 1,0 611 1,9 . 0.4 |
_— S LY 66 . 's ' .
8,8 8.5 : - .' |
I ; i - 201 8.1
92 z - . 0,3 REN 8,1
.8 62 1 9.10 : o . |
,8 2 ‘ : “ .0
- 62 FOI l ; 05 |
------ . s g0 Y 1 8,29 . 0.3 1.0
------- n » —— 4,39 . 1,2 1,0
| : . . W27 10,4 ' 1
------- il e 19 4 10,2 W2
------- ].o o T.015% 1,66 .21 10,8 Lo
i - ‘ . 1,7 . 10
----- | o - 1,81 .8 1
----- . 85 61,4 - z
----- ot . 671
—————— | ~ 64,3 NS 2
- 84,1 48,6 ik o
L1, 83,3 - _
62,2 I _
I 8,0 I
b i 70,6
-------- l 61.1

=y



(4861 "°"T® 32 NIT0J)

1 oY u2Najoeay

sonb1bo70Tq SJN33DBPJ S9Pp JUBUALUOTIOUOY NP j13eTn3tdesgd neayqe)

I\ | | {Nature du substraﬁ CHARGES Durée de rétention soyenne caIc;t}
| I I oo % de 0CO Par rapport au volume lée par rapport au volume
| |débir d*ali- |Concentration duI |
jtréneaux |-en?ati0n a/ | S“bssra: : I |d 'eId rnissa eI|de volume de quuidelde liquide internelinterstitiel du{
| de | jour) [(g de DCO/1) viandox, jus sucré e cuverielde Garn1ssagel; vecstitiel total total garnissage |
| dates | I I I v-102,5 | v-00,2 | V= 51,9 I V= 51,9 | Ve 207
| ,
! | | |

10,8 9,25 | wo | o | o9 | 2 | 1,92 | 115,3 | 66,0 |
' 0o — 35
|
!.

16,6 5,87 100 0 0,95 1,21 1,88 75,0 42,9
I| % - ! I | I | o I | | |
l
| s - g5 |30 | 3,63 fwo | o | vz | e | 2,24 [ 38,9 | 22,3 |
I |
! 50 50 | »
I 9% - 133 I 33,0 I 3,84 I 182 I g .I' 1,24 | 1,58 | 2,44 I 3? 1 l 21,6 I
| ' ' 80 20, | 7 | " o ol | '
| [ T |

70 30
I 136 — 171' 33'0 I 3'99 I 65 I 35 I 1'28 | 116" | 2'510 I 37,7 | 21,6 |
' R e
1 | .
C g g 590 | 4,06 | 60 | w0 | 227 | 2,78 | 4,29 | 22,6 | 12,9 |
| I I | | | ' | |
- ! | ! ! | 1 I
| 09 - 19 1 8.8 | 4,26 | so | s0 | 352 | &s50 | 6,96 | 14,7 | e (
' I |
9 0 50 5,19 6, ' 8 ’
b0 — 233 L %03 | 5.8 | so | I I 63 | 10,25 | 13,8 | 7,89 |
| | | I
' |
50 50
I 24— 297 I 87,7 I 7,18 I w oo I 6,66 | 8,51 I 13,14 | 14,2 | 8,13 |
1 ! [ ! |
' 4 4
I 258 — 256‘ 91,0 { 11,08 = 0 : 60 | 9.8 : 12,517 | 19,42 | 13,7 | 7,8 |
' I I 1 T
|| 267 — 284 : 85,2 : 6,06 l 30 } 0 | 5,06 ! 6,64 | 9,95 g 14,6 | 8,4 I
' | I ! [ | _
' ,gs . g3 ) 90,6 I TS | 30 | 20 1 w00 | 120 19,95 I 13,7 | 7.9 i
| | | | | | | - |
) .
I I | I | | | :

: 294 — 300 = 60,0 : 12,33 ‘ 30 = 70 i 7,22 { 9,22 % 14,25 } 20,8 ‘ 11,9 {

g-v



11 ou Jnajoeay

sanbtboo1q sunajoegs sap JuaWBULOTIOU0Y Np JT3B{N3TdED8J NBaTQe)

: l } {Nature du 5“55‘r34 CHARGE S Ourée de rétention moyenne calcu—4}7
, de DLO p ; .

| |débit d'ali- |Concentration dul % de DL l ar rappart au volume (1ée par rapport au volume |
| |-en%at|on (1/ ] substrat I I .il . lde volume de liquide ;de liquide internelinterstitiel dul
| l _]our) “q de DCO/') l . . ,|llp cnvvrll“(h\ qarnlf,gag.-l_ L. | ) I

| |v|ando-ljus sucrol v- 106 1l v- 80.2 1 Innterﬁtltlel total . total garnissage |
: ; - . R V= 59,31 " 1¥= 53,3 1 heures V= 29,7 1
| _ : v
| o z.ol 13,6 | 8,30 [wo | o | o8 | 1,60 | 2,12 | 93,8 | 52,3 |
| - .
|.
| I a0 | 3,51 lwo | o | 108 | 1,40 | 2,12 1 39,8 | - 2.3 |

Ll — 64 : .
| |
! ! 50 50
: 60 - 113 | 33,1 | 3,77 | 5 | & : 1,20 : 1,56 | 2,34 | 38.6 : 21,5 |
y 70 0 | I _ |
| | 33,5 | 3,75 | 6 | 3 | v | 1,57 | 2,36 | 38,6 | 21,5 |
16 — 165 _ _ :
I 60 | w0 | | | | |
| | | I i | B _
T S LI 299 Lso | w0 Lone b2m ] 3. 1 275 | 153 |
I | I l | |
| | | I o : |
' 01— 219! s 032 | so | s0 | 297 | 38 | 5,80 1 17,9 | 10,0 |
| | | | i | | |
I 1 [ | 1 [ v 1 |
l 28— 230! 69.6 | 7.16 | so 4 s0 | 479 | e2r | 9,3 [ 18,4 | 10,2 |
' e |
! |
50 50
' 21— 249 n3 7.87 bw | o I 539 | 699 | 10,52 [ 18,0 | 10,0 |
| | | : |
| ' I | 1 '
: 250 274‘ 81,8 = 10,81 : 3 | 10 | 850 | 11.03 ‘| 16,59 | 15,6 | 8.7 |
I , | [ | :
I 275 — 285‘ 87,4 l 10,87 | 30 | 10 | 9,13 ' 11,84 I 17,81 | ‘ 14,6 : I .8,2 !
L | | I | | | A _ |
| | I | ! | | I
7 ' 30 70 71 22,4 12,5

: 286 — 293{ ST : 12.32 : { : 6,76 } 8. = 13,20 : 22, : :




111 ou 4Najoedy

SanbTb0101q SJN93oBJ SIP JUIWIULOTIOUOY NP j13eqnytdedgs neajqey

‘ { :Nature du snbstrﬂ} CHARGLS Durée de rétention moyenne caicu- }
de DCO P t 1 ¢
ldébit d*ali- |Concentration du| be ‘ ar rapport au voluke I.ee P?"drappﬂff au vol.une |
|nensatlon (/] substrat I ] de volume de liquide ;de liquide interneinterstitiel du|
| jour) {{q de DCO/}) | |. | de cuverielde q1rn|s<.aqe| L. : . l
vlandox jus sucré interstitiel total total garnissage
| | | | v=103,2 1] v-80,21 | . | | |
,| V= 52,71 v= 52,7 1 v= 29,7 1
|
| 15,0 | 6,50 | wo | o | 0,9 | 1,22 | 1,85 | 84,3 | 47,5 |
50 50
“0| 31,0 | 3,90 | 25 | 25 U I A 1,51 | 2,29 | 40,8 | 23,0 |
15 25 :
gy |30 | 3,99 | 72 | gg | 1,20 | 1,5 | 2,35 | 40,8 | 23,0 |
0 40 '
163 — 202| 24,0 | 4,04 I 60 I 40 | 0,94 l 1,22 l 1,84 | 52,7 | 29'7 I
. | '
I
203 — 219 | 36,8 | 4,54 | S0 | 50 | 1,62 | 2,08 | 3,17 | 36,4 | 19,4 |
| | v . .
: I 5o 50 ' |
| 220 — 250' 40,2 } 7,74 | 40 | 60 | 3,02 } 3.87 : 5,90 | 31,5 | 17,7 |
l .
' | | |
40 60
L s — sl ‘ LR O T B : - 6,28 : 9,56 [ 28,3 | 19|
| | _ ,
: | | |
%8 — 200 | %0 | i, 76 | 3 | 70 | 659 | 849 | 12,92 | 21,8 | 12,3 |
| | | | | ] | l | |

L=V
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sanbtboyo1q su4na3joegy Sep JUBWAUUOTIIUOY NP j1je[n3Tded3J neafqe)

Nature du substrat CHARGTE S Ourée de rétention moyenne calcu-

débit d'ali- |Concentration du

1 P |
{ % de L0 : Par rapport au volume :Iée par rapport auv volume
l | I
I I
l |

|

I

I i | |

e .en%atlon (1/ ] substrat : . . de volume de liquide,de liquide interne interstitiel du
| jour) g de DCO/1) . l. de cuverie|de garnissagel’ L ) .

| ' vnando:ljus sucrel . | llnlerslltlel total total garnissage

I | V= 10871 V- 80,21 V- 58,2 I V=58,2 1 heure | V- 29,7 | heurd
' ! | | T 1
| I 280 | 3,66 Fwoo | o 1 00 | 128 | 1,76 I 49,9 | 255 |
| 0 — 3 . |
| 50 20 T _ ]
[ 7 |7 l I '

; % 03 | 323 | 3 ; | ,l:g 1,11 st | 2,08 I 43,2 | 2201 :
1 R
: 104 R I | I | w0 | 60 | w0 IJ s 1 s | 2.16 [ 4.6 | 22,8 :
' | T
: ws — gl 401w b so : 0 | e 1 asm | 3,46 I 29,7 : 15,2 I
! 00 | 5o | s 1 !

pooe - TR At I R . | .23 = 292 | w9 |
;- | w74 | 11,16 90 % | e | e } 9,09 } | |
I 19 - 211 ' ' 30 70 ' l ' | . | 29,5 15,0

" 1 T |

\ | 53,7 | 11,78 I 30 | 70 | s.82 | 7.89 | 10,87 | 26,0 | 13,3 |
T | | ' I I ' ] | . I

8-V



1 oU duu0TO)

(7861 **T® 39 NIT0)) SaduewdojJad sap j13e(nitdengy neafqe]

rharges I 1,21 l 1,26 I 1,45 l 1,58 l 1,64 I 2,78 l 4,50 l 6,44 ll 6,63 [.8,51 {9,22 I 12,57 I 12,91 :
= Durée de rétention | I | | | | l[ | | | l =
estimée dans le 12,9 66,0 | 22,31 21,6 | 216 | 129 B4 | B4 | 7.9 | B 1,9, 7.8 ; 1,9
| R L R | o] P e ey
l garnissage (heur |
I _ . |
| eb" du substrat 4 505 | y35 | 399 | 11 | wiv | 687 | 1057 J1062 1126 | 109 | 748 |} 1135 | 1130 |
“l de garnissage/j) | | |
| - | [ |
| oo "‘/‘ls“"s"“ [s.87 | 9.25] 3.63| 3.8 | 3,99 | «,06] «,26] 6,06 5,80 | 7,78 | 12,33 ] 11,08 | 11,43
|9 |
I Nature Viandox %X, 100 100 100 10080 70565 60 50 30° 50 50340 30 40 30 l
| 4, | | | | | | | | | | | | | |
: substrat Sirop % 0 l 0 I 0 l 020 l 3035 : 40 | 50 l 10 I 50 l 50560 l 10 | 60 I 10 :
I pH 1,9 - ) 7,4 7,1 l 1,4 1,2 6,5 1,2 1,3 6,1 6.9 6,6 |
| | v 0
{ Production de gaz | I | | II 1 I | I [ ' | :
| |/l3 de garnlssagell 287 I 137 I 362 ' 449 I 723 I 1160 ' 2070 l 1372 | 3104 | 3977 ' 4165 l 3828 | 2095 |
I Jour ]l X {
| 1. ,.-’.'l )

| l&odilfﬂfnil”“ de | _ | - jo.371 055 | 0,55 09] 052| 08 0,521 0,571 0,381 0,571 0.3 |
| [
| - |
Composition % (O, » 34 50 36

:du gaz % CH, . l l | l I I ' | | 66 I 50 ' 6L l ||
:Rendelent 0co % 25,3 - 62,0 l 61,3 85,1 85,9 , 88,3 38,8 , 86,3 83,‘10 29,3 63,7 45,9 {
lﬁenarques Démar- ! . de vidange reprisel
| | | | | | | | | | | |
| l 'rage ' | 1 | | charge o | | | de la aprésw
I | l | | | | lelevee| I ' lcblonne|lavage|
| | | | | | | | tavagel - | | | | |
| I | | | | | 1 | | | | | | |

6=V
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sedouewJou9d sap jr3efnjidedgu neafqe)

(]
= Charges rl,z.o T1,:.0 I 1,56 I 1,57 ! 2,31 ! 3,85 ! 6,21 I 6,99 ! 8,77 I'll.O] I 11,84 ]
{ Durée de rétention l | ' | |. I ' | | l
| estisée dans le 52,3 | 22,3 [ 21,5 21,5 15,3 10,0 | 10.2 | 10,0 12,5 | 8.7 | 8.2 l
| garnissage (heureg
| .
| Deg't do substrat | \u0 i 399 | w13 | 418 | sso | sor | ees | e89 | 712 | 1020 | 1090 |
ﬁl/m de garnissage/j |
[ [ -

0CO trat e '
I c :;lsubs ra | 8,30 13,50 {3,271 3,75 | 3,99 | «320 7,106 | 7,87] 12,32| 10,81] 10,87 |
| Nature Viandox X) 100 | 100 {5075 | 7060 60 50 50 5030 | 30 30 , 30
| 4 | l | I | | | I” P | |
{ substrat Sirep X, 0 | 0 |50a25 l 30545 ' 40 | 50 ' 50 50560 l 70 I 70 ' 70 l
:‘pH 7,0 6.7 | 1.3 | 7.5 NS |2 7,25 11,2 46,3 6,2 6,9
l Production de gaz I l } I 1I I | l ) ' |
I 1/n3 de garnissage/ | 70 | 42 327 | T | 1058 | 1928 | 3122 | 3560 | 3092 | 2511 | 5369 |
| jOUf
|
V. de gaz (1)/g de -

: DCO éliminge b - 1 - lows | 0,52 | 0,53 10,58 10,58 | 0,60 |06 | 0,68 | 0,63 |
I . '

Composition % CO, 34 53 53 46
:du 4ar % O, | | | | I | I I 66 | u | “7 I o |
| Rendeneat nco % - 10,0, 52,6 , 82,9 86,5 | 85,64 87,6 | 82,2 [ 37,6 , 38,5 ; 69,1
} .

R " Démar -
| emarques r:n:r l I I ' l I | | l I
| I"29° | I | I | | I | [ | |

oT-v



Remarques

{ Charges ‘ 1,22 l l{ZZI} 1,51 { 1,56 } 2,08 I 3,87 { 6,28 { 8.69‘

: NDurée de rétention | { { _ { | } }

| estimée dans le 47,5 I 29,7 l 23,0 | 23,0 | 19,4 ‘ 17,7 | 19,9 | 12,3

"qarnissaqe {heured l | | | |

| Débit du substr;t ! ! ! ! Il

| | 187 | 200 | 387 | 387 | 460 | 501 | s57 | 723 |

|(1/m3 de garnissage/j) | | | |

| 0CO du substrat ! . l ! l !

| /I | 6,50 4,06 3,90] 3,99 | &5} 7,7 1,27 11,76

! g l ' | | Ik

} Rature Viandox %{ 100 | 60 150405 ‘ 7560 | 50 }50?#0 | h0)301 30
du

} substrat Sit op Xl 0 | 40 {50425 | 25940 : 50 ISO#GO |>§097OI 70 !

l pH 6,6 7,6 { 7,2 7,6 g 7,05 | 7,2 I 7,2 6,9

} Production de gaz ‘ { | } } } |

l 1/nd de qarnissage/| 36 l 556 | 229 | 669 | 832 | 1780 | 2921 | 3352

| " jour ' ) |

‘ - [ ' -l _|

| V- degaz (1)/gde 1 55 gl50| o2 ] 0,53 | 003 | 0,561 0,52] 0,57]

l DCO éliminée |

{Conposition % 0y l I | } l |‘ 34 | 37 | 42

'du gaz Z'CHQ ) l 66 63 58

:andement nco % l 9,3 87,1 36,1 } 79,2 89,1 85,6 88,8 1,2

| T

I |

{aqe

Tableau récapitulatif des performances

Colonne no III
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—_ = pr=3
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Colonne no IV

Tableau récapitulatif des performances
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Cetfe figure représente 1'essai d'approche de la courbe expérimentale
de la distribution du temps de séjour {interpolation linéaire), par
le modéle des mélangeurs en cascade et celui du piston-diffusionnel.
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ELEMENTS EN VUE DE LA MODELISATION DU R.B.I.
APPLIQUEE A LA METHANISATION

Nous nous limiterons ici & exposer la démarche générale sus-
ceptible de servir de base pour la modélisation du R.B.I. dans le cas de
1a méthanisation d'une pollution soluble.

Nous avons vu que l'influence de la croissance peut étre né-
gligée dans le bilan du substrat, mais que l'équation de Monod reste sous
sa forme initiale. La résolution des deux équations peut &tre effectuée
par la méthode des différences finies, ainsi les équation (19) et (11)
peuvent s'écrire, dans le réacteur élémentaire 1

X(i,t X(i,t K o
a) [s,_,(6)-5; (t]. [L+B(s;_, (£)-8,(¢) ]= (2 (pl ))q[ed(l (lp Ly-a] Ex(1,0)

X(i,t+ At) = X(i,8) _ 5;(%)

At . Ho * K 48, (%)
S 1

b) . X(i,t)

avec A, B constantes.

Les conditions initiales sont telles qu'a l'entrée du réacteur
la concentration en substrat est S_ et la distribution de la biomasse est
identique & celle décrite pa? le modéle élaboré pour la dénitrifica-
tion en fonction des conditions de l'opération d'ensemencement.

En premiére approximation, nous négligerons le temps de séjour
dans le réacteur devant la durée des cycles de fonctionnement en méthani-
sation. Dans le cas contraire, il suffirait de changer le temps t par
1'4ge de rétention Tt comme pour la dénitrification.

Considérons & l'instant initial, le réacteur élémentaire n° 1
situé & l'entrée du réacteur, nous connaissons la concentration So et Xl(l)
la concentration en biomasse résultant l'ensemencement.

Donc & t = o, nous pouvons déterminer la valeur S (t = o) &
la sortie du réacteur &lémentaire 1, en remplagant le terme X{1, t = o)
par X,(1) dans l'équation (a) et résoudre cette équation de second degré
comme pour la dénitrification.
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A l'instant At, la biomasse X(1, t = o) a évolué en devenant
X(1, At), or, nous connaissons X{1, t = o) et déterminé S,(t = o), donc
3 partir de l'équation (b), nous pouvons déterminer X(1, &t) puis rempla-
cer sa valeur dans l'équation (a) pour déterminer Sl( At).

Poursuivant ainsi par itération, nous pouvons déterminer 1'évo-
lution de X(1) et S, en fonction du temps, jusqu'd ce que X(1) atteigne la
valeur p pour laquelle le réacteur élémentaire n° 1 est considéré colmaté.

Pour le réacteur élémentaire n°® 2, nous appliquerons la méme
méthode que pour le réacteur élémentaire n® 1, mais cette fois S _ sera

remplacée par la valeur instantanée Sl' La méme procédure sera appliquée
aux autres réacteurs. ,

Il devient ainsi possible par ce calcul simple et par recurrence
de déterminer 1'évolution des concentrations en biomasse X et en substrat
S en fonction du temps aux différents niveaux du réacteur,





