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SOMMAIRE.

Ce travail vise & étudier le comportement d un
nouveau type de biordéactew sous 1 'effet de 1 augmentation
graduelle de la charge organique. L 'effet de la
concentration initiale de biomasse dans le réactew sur
les performances et sur les conditions de mélange de ce

dernier a de plus été caractérisé.

Ce nouveau type de bioréacteur & plateauws et calottes
de gaz (RAFC), fut développé au département de génie
chimique de 1 Ecole Folytechnigue de Montreéal. Le réacteur
compaorte trois sections, chacune #tant séparée de 1 autre
par un plateau. Les deuw: premiers plateaux comportent des
calottes et le dernier plateau posséde un déflecteuwr et un
tube afin d’'effectuer une séparation gaz-liquide-solide.
L alimentation est réalisde de facon étagde dans les deus
premiéres sections du réacteur. La premiéere recgoit les
273 de 1 'alimentation fraiche et la deuxieme recoit le
dernier 1/3. La derniere section agit comme réacteuwr de

polissage.

Afin de réaliser cette etude, trois RAFC ont été
opérés en paralelle a des concentrations de biomasse

differentes (10.8, 21.5 et Z2.7 g 8VS/L). L'augmentation



de la charge organique fut rdalisde par 1 élévation de 1la
concentration en substrat, le temps de séjour hydraulique
etant gardeé constant & environ 13 heures. La charge fut
augmenteée par palliers jusqu’'a 1 obtention d 'une baisse de
rendement significative dans 1 'enleéevement de 1a DCO. l.a
charge correspondant & cette baisse de rendement fut
identifide comme étant la charge de ruptuwe du réacteur.
L'augmentation & uwune charge supérieure était reéalisde
seulement lors de 1 observation des conditions de régime

considere comme établi.

Le bioreéactewr avant 18.8 g 8V8/L a donne des
pouwrcentages d’'enlevement global de la DCO supériews a
BOZ  Jusgu’ad une charge de 11 kg DCO/m=#d. A la charqge de
17.3 kg DCO/m™#d le rendement a chuteg sous les S0%

d'enlevement de la DCO.

lLe bioréacteuwr ayant 21.3 g 8VS/L a donné des
pourcentages d'enlévement global de la DCO supérieurs &
FOL jusqu’a  une charge de 21 kg DCO/m™®%d. A la Charge de
QE/HQ DCO/mT%d le rendement a chuté aux environs de 40%
denlévement de la DCO.

Le réacteur ayant F2.3 g BVS/L a donné des

pourcentages d’enlévement global de la DCO supérieurs &



vi

80% jusqu’d une charge de 24 kg DCO/m™%d. EBien gu’'a la
charge de 28 kg DCO/m™#d un enlévement global de 70% etait
réalisé, les deux premiéres sections n'offraient que 40%

d'enlévemnent de la DCO.

La concentration initiale de biomasse a donc une
influence sw les performances du réactewr. Flus il v a de
hiomasse, plus la charge organigque spécifigue (Kg DCOSkQg
SV5#d) est faible. Far contre, une trop grande quantité de
biomasse offre plus de pertes de cette derniére &
1'effluent et il v a formation d'un gdteaun de biomasse sur
le dernier plateau. I1 v & alors augmentatioﬁ de la DCO
saluble en raison des phénoménes de lyse bactérienne avec

production de métabolites secondaires.

La perte de performance des rédacteurs zemble étre

[

1]

msde  par un mauvals fornctionnement de 1 "etape
d hydrogénogénese. Ceci fut observé par 1 accumulation
d'acide propionique dans 1a deuxiams section des

réacteurs.

Les conditions de mélange semblent é&tre affectées
légerement par la concentration initiale de biomasse et la

charge organigue.



Abstract.

A new kind of anaeracbic reactor for the treatment of
industrial wastewater was developed in the chemical
engineering department of "Ecole Folytechnique de
Montréal". This new reactor is a multi plate three
cections reactor with a distribution of the feed in only
the two first sections. The last section is used to

finalise the treatment.

The purpose of this work was to characterize the
performance and mixing of the reactor under organic
overloading using three prototype reactors. The effect of
the initial biomass concentration was also investigated.
Each sectiorns of the reactor were found to behave like a
perfectly mixed reactor and the biomass concentration
seemed to have no major influence in the mixing
conditions. However the initial biomass concentration does
influence the performance of the reactor and were
different in each of the three reactors. The critical
organic loading values of the three reactors inocul ated
respectively with 25, S0 and 73% biomass/volume were found
to be 17.5, 29 and 28 kg COD/m¥%d. Decrease in performance
were attributed to the inhibition of the hydrogenogenesis

and the methanogenesis steps.
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INTRODUCTION.

lLe peu de populariteé qu’'a connu, par le passe, le
traitement anaérobie fut causeé principalement par le
manque de stabilité aqu'offraient les reéacteurs. Les
travaux de recherche réalisés aux couwrs des dix dernieres
années auront permis de mieux connalitre la microbiologie
et la biochimie du processus. En plus, le developpement de
nouveaur types de réacteurs offrant une bonne stabilité de
traitement auwra contribué au gain de popularité que

connait présentement ce type de traitement.

Le réacteur a plateaux et calottes de gaz (RAFLC)
développé au département de génie chimique de 1 Ecole
Folytechnique de Montreéal, est configuwé de fagon a offrir
une honne stabilité dfopération. Les travaux de Ferron
(Caractérisation du biotraitement anaerobie dans un
reactewr & lit expansé, 1984) et de Toto (Caractérisation
du biotraitement anaérobie dans un réactewr & eécoulement
tangentiel , 1987) aurront permis de rassembler
1'information nécessaire & la conception du réacteur RAFC.
Le but du présent travail est donc de confirmer le
potentiel du réactsuwr RAFC en observant son comportement

face & 1 augmentation de la charge organique.



Bien que dans le présent travail, un effluent dg
fromagerie est wtilisé comme substrat, le reactewr RAFC
fut développe dans le but de traiter plusiews tvypes
deffluents industriels (pates et papiers, industries

chimigues, brasseries etc.)



RELEVE RIERLIOGRAFHIGUE.

i.1 MICRORIOLOGIE ET RIQCHIMIE DU TRAITEMENT ANAEROEIE.

Contrairement au traitement aérocbie qui est réaliseé
par des microorganismes multiples complexes, le traitement
anaercbhie n’est réalisé que par des bactéries. Far contre
le traitement anaércbie est un processus quil s effectue en
plusiewrs étapes. La figue 1.1 illustre les principales
etapes: I'dermlyse, 1 "acidogénese 2t la meéethanogénase.
Chacune de ces étapes est reéalisde par des groupes

speécifiques de microorganismes.

1.1.1 HYDROLYSE.

Il s'agit de 1’'étape od les composés organiques
compleres sont hydrolysés en composeés organiques plus
simples par les enzymes extra-cellulaires de bactéries
facultatives et anagérobies strictes. lLes composés
organiques simples serviront de sowce de carbone aux
bactéries acidogénes lors de 1 acidogeénégse. Dépendant du
type de substrat, 1 hydrolyse peut souvent devenir 1 étape
limitante du traitement, par exemple lorsgqu’il s’agit de
1 "hydrolyse des lipides, COMPOSes difficilement

hydrolvsables (Henze et Harremoes 1982).
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Figure 1l.1l: Ztaves du traitement anaérobie

(Grady et Lim).



1.1.2 ACIDOGENESE.

L 'acidogénese est la phase ou les composéds organigues
simples sont transformés principalement en acide acétigue.
lLorsque le systéme est instable 11 vy auwra production
d'acides a plus longues chaines, tels 1l'acide propionique,
butyrique et valérique. En raison de la diversiteg des
microorganismes impliqués, 1l est possible d aobtenir
d autres produitssg la figure 1.2 illustre la séquence de
production de ces produits. La prédominance d'un  produit
par rapport & un  autre est étroitement reliéew A
l'efficacité des bactéries productrices d hydrogene et

sera vue un peu plus plus loin.

L acidogénése &tant une étape beaucoup plus rapide
que la méthanogéneése; les bactéries acidogeéenes avant des
taux spécifiques de croissance plus élevés que les
bactéries méthanogeénes, 11 ne Sera pas surprenant
d’ 'cbserver 1 augmentation de la population acidogéne au
dépend des méthanogénes ainsi que 1 accumulation des
qgides dans le systeme. Des problemes d'instabilitée dans

le réacteur et méme la "perte' de ce dernier sont alors a

craindre.
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Figure 1.2: Produits de réaction des-bactéries acidogénes
g (Henze et Harremoes 1982).
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1.1.73 METHANOGENEGE.

l.a méthanogénése est 1 étape la plus importante du
traitement anaérobie, puisque c'est 1 'étape oa la DCO
soluble est transformée en biogaz. Le traitement anaérobie
est vouéd a 1 'échec sans cette étape. LClest une étape lente
et souvent limitante du traitement anaérobie (lorsque
1 "hydrolyvse s 'effectue facilement). Les microorganismes
impligués dans cette étape sont beaucoup plus fragiles que
les bactéries acidogenes. Leur tauy spécifique de
crolissance est beaucoup plus faibles que ceux des

acidogenes.

Le méthane est généralement formeé & partir de 1 'acide
acétique ainsi que du gaz carbonique et de 1 hydrogeéene.
Environ 70% du méthane produit provient de 1 acétate. I1
peaut vy avoir une faible quantité de méthane produite a
partir du méthanol et de 1 acide formique (Henze et
Harremoes 1982).La formation du méthane a partir des
différents produits intermédiaires est i1llustré a la

figure 1.3

Les différents types de bactéries méthanogénes ainsi
que leurs substrats spécifigues sont inscrits au tableau

1.1. Le tableau 1.1 montre que la majoriteé des bactéries
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méthanogéness wtilisent 1 hydrogeéne et les COMpoOsSes
comportant uwun seul carbone comme le monoxyde de carbone,
le gaz carbonique et le formate lors de la production du
methane. On  observe seudlement deux especes capables
d'utitliser 1 'acide acétigue gqui, rappelons—-le, contribue
& 7O du Egthane produit. Il s 'agit des Méthanotrix et des
Méthanosarcina. Les Méthanotrix n'utilisent que 1 acédtate
comme substrat alors que les Méthanosarcina peuvent
utiliser 1 hydrogéne et le gaz carbonique, le méthanol
ainsi gque '185 meéthvylamines, en plus de l’a&éﬁate. Guant

aux bactéries oxvdant 1 hydrogene, elles ne peuvent pas

utiliser 1 'acetate.
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Tableau 1.1 x
Type de bactéries méthancgeénes et leuws
substrats respectifs

(Harper et Fohland 1986).

Méthanospirillum He/COn, formate

Type Especes Substrats
Acetotrophe Methanotrix soehngenii  Acétate seulement
(n‘oxydant pas Methanosarcina mazeii Tous ceux enumeéres
1 "hydrogene) ci—-dessous, Hz/COa
mais avec difficulté
Méthanosarcina Strain Tous ceux enumérés
TM—1 sauf H=/Cl= :
Acétotrophe Meéthanosarcina barkeri Acétate, méthanol, ;
{oxydant méthylamines, e
1 "hydrogéne) monoxyde de carbone
H=/C02
Methanogeénes Méthanobacteérium Hz /C0x
{oxydant Mathanobrevibacter He/C0=, formate
1 "hydrogeéne) Methanococcus Hz/C0-, formate
Méthanomicrobium Hz/CQn, formate
Méthanogenium He /C0=, formate
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Les Méthanosarcina gui font partie du groupe des
aceétotrophes oxydant 1 hydrogeéne, constituent un groupe
intéressant puisque en plus d'étre capable dutiliser
plusieuwrs substrats, leur taux specifique de crolissance
aest plus élevé gue les Méthnotrix, ce gui leur confére un
plus haut potentiel de survie. La Figuwre 1.4 donne une
comparaison des cinétigques de croissance des
Méthanosarcina et des Methanotrix avec 1 acide aceétique
comme substrat. De cette figure on observe gue bien gue
les Méthanotrix ont un faible taux de croissance ils ont
beaucoup plus d'affiniteée pow le substrat (Ka plus petit)
que les Méthanosarcina. Far conséquent lorsgue la
concentration d acétate est infériewe a& S0 mgs/L, il v a
beaucoup plus de Méthanotrix que de Methanosarcinas
lorsque la concentration d’acétate est supériewe a 250
mg/L, les Méthanosarcina sont en compétition avec les
Methnotrix Jusqu’a disparition de ces dernieres. Donc, il
est normal gue les Méthanotrix soient en prédominance dans
un réactewr  opérant avec un long temps de séjouwr et gue
les Méthanosarcina scient en prédominance dans un réacteur

X

aopérant & un faible temps de séjour.

Il est plus avantageux de developper un milieuw riche
en Méthanosarcina dd a leuwr taux spécifique de croissance

plus élevé et aussi en raison de la variété de substrats
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(Harper et Pohland 1986).
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qu’'ils peuvent utiliser. De cette facon on peut minimiser
les problémes de compétition pouw le substrat avec
d autres microorganismes gqui ne sont peut-—-&tre pas des

méthanogenes.

1.1.4 HYDROGENE ET HYDROGENDGENESE.

Dans les traitements adrobies 1 'ultime accepteur
d'@lectrons est 1l oxygeéene. Ainsi, dd & 1 absence de ce
dernier dans le traitement anaérobie, 1 hydrogeéne est

souvent appelé a jouer ce rdle important.

L "hydrogene en faible concentration est souvent
utilisé comme régulatew lors de 1 acidogénése. bLa figure
1.9 illustre bien ce phénomene lors de la degradation du
glucose: pouwr que le catabolisme procede de fagon
continue, 11 faut gu’'il v ait de la nicotinamide adénine
dinucl#otide (NAD) de facon permanente. Afin d’'y arriver,
il faut gque la NADH produite lors de la phosphorvylation du
glycéraldéhyde-3-phosphate et de la décarbouylation de
l'acide pyruvigue en acétyl-CoA soit regénéréde. Ceci peut
étre réalisé par les bactéries productrices d hydrogene,
qui réduisent un proton pour former de 1 hydrogene gazeux.
Cet hydrogéne est alors consommé par les bactéries guid

consomment 1 ‘hydrogéne, phénomene observe lors de
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1987).

Régulaticn catabolicue de l'hydrogéne sur la
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1 "hydrogénogénése. Si les bactéries productrices

d "hydrogéne ne produisent pas d‘hydrogéne, 1 accepteur

d'électrons est alors un composée  organique, ce  qui
conduira & la formation de produits comme 1 acide
butyrigus, l'acide propionique, 1 'éthanol et 1 'acide

lactigque. Il y awa quand méme production d’'acide acétique
mais 1 ‘ajout de ces composés contribue & augmenter la DCO
soluble. En plus, ces composeés ne peuvent etre directement

transforme en methane.

Far contre si les bactéries productrices d hydrogéne
produisent de 1 hydrogéne, la production dacétate sera
maximisée, pul sque la transformation des acides
propionique et butyrigue en acide acétique est realisdée
par les bactéries productrices d hydrogeéene selon la

réaction suivante:

CH=CH=CO00H + 2H0—>CHXCOOH + 3ZH. + CO=

CHxCH=CH=CO0OH + 2H=0—2CHzCO00H + ZHz

I1 faut gqu’'il v ait un équilibre entre 1 hydrogéne
produit par les bactéries productrices et 1 hydrogeéne
consommé par les bactéries consommatrices d hydrogéne.
§i1 v a accumulation d'hydrogene, il y aura inhibition

des bactéries productrices d'hydrogene, pui sque des
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concentrations trop élevées en hydrogeéene les inhibent
{Grady et Lim). L inhibition se manifeste lorsgue la
pression partielle en hydrogene est supérieur a 10-% atm
pour des opérations stables (Harper & Fohland 198&): on
abserve alors une accumwlation de composés organiques tels

lacide propionigue et 1 acide butvrique.

1.2 TOXICITE.

De facon générale, la plupart des produits présents
dans le milieu auront différents effets, tout dépendant de
leur concentration. La Ffigure 1.6 illustre bien ce
pheénomene. A faible concentration, 11 v a peu de
changement jusqu’'a ce que la concentration du produit
devienne suffisante pouwr assurer la croissance, Jjusgu’ & un
tauy spécifigque de croissance maximum. Ce domaine de
concentration peut facilement é&tre décrit par le modéle de
Monod et on appellera cette région "zone de stimulation”.
Si 1 ‘on augmente encore la concentration, on atteindra une
zone de déclin de croissance et cette =zone sera appeleée

"rone de taoxiciteée.

1.2.1 ACIDES VOLATILS.

I1 existe encore de la confusion a saveoir si les
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et de toxiciteé.
(Grady et Lim).
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hactéries méthanogénes sont inhibées par la concentration
en acides volatils ou par l1a baisse de pH engendreée par
ces derniers. La seule facon d'observer 1 'etfet de la
concentration des acides sur les bactéries méthanogénes
est de maintanir le milieuw & un pH neutre. Il semble gu’a
un  pH neutre, 1 'acide acétique et butyrigue n'ont pas
d'effet todigue & des concentrations inférieuwres a 10000
ma/L. L acide propionique, quant & elle, est
partiellement toxigque & une concentration supérieure a
1000 mg/L {Hobson et Shaw 1976). Aux autres valeurs de
pH, il apparait gue la forme non icnique des acides cause
un  effet towigque. Flus le pH est bas, plus la forme non

ionique des acides est favoriseée.

Regle geéeneérale, on egsaie de maintenir la
concentration des acides le plus bas possible, de fagon &
éviter la baisse de pH engendrée par ces derniers. Ceci
éavite de favoriser la forme non ionigue des acides et les

effets d’'inhibition causés par un faible pH.

1.2.2 AMMONIAGUE.

Lors de la dégradation des protéines, il y a souvent
libération d ammoniaque dans le milieuw. On peut retrouver

1 ammoniagque sous deux formes: soit sous forme d'ions
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ammorium ou encore  sous  forme de NHx dissous. La
préadominance d 'une forme par rapport & 1 autre dépend du
pH., Lorsque le pH est inférieuwr & 7.2, la majoriteé de
1 "ammoniagque présent est sous forme dions NMHa™. Tout
comme les acides, la forme non—ionique est beaucoup plus
togzque. On  observe la toxicite de NH & des
concentrations supédriswes a 150 mg/L, alors gque pour
observer le méme effet toxigue avec 1 ion ammonium il faut
atteindre une concentration supériew e a I000 mg/L (Koster
1986) . La toxicité de 1 ammoniaque semble s exercer

d’avantage sur les bactéries méthanogénes provoquant ainsi

1 accumulation des acides volatiles dans le milieu.

1.2.3 CATIONS METALIRUES.

Les cations se retrouvant souvent dans les produits
servant & contréler le pH sont principalement le scodium,
le potassium, le calcium et le magnesium. Le tableau 1.2
indique les domaines de concentrations correspondant a des

.
effets stimulants et inhibiteurs.
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Tableau 1.2
Effets des cations métaligues

(Grady et Lim).

Concentration mg/L
Cation Stimulation Moderément Fortement
inhibiteur inhibiteur
Sodium 100-200 EIJ00-5500 8000
Fotassium 200—-400 2T00-4500 12000
Calcium 100200 2500~-45300 800
Magnésium 7E~-150 1000-1500 F000

1.2.4 SULFURE.

Les sulfures sont libérés dans le milieu lors de la
réduction des sulfates et de la dégradation des protéines.
Seule la forme soluble des sulfures est toxigue. Lorsgu’il
y & preésence de fer, les sulfuwres précipitent sous forme
de sulfure de fer. Dépendamment du pH et de la composition
de la phase gazeuse, il peut arriver que les sulfures soit

évacués avec le ga=.

A un pH compris entre 6.4 et 7.2, 1 'activite des
méthanagénes peut—-&tre inhibeée; la perte du procédeé, & des

concentrations supériewes & 200 mg/L en sulfure libre
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d "hydrogene, est a craindre. A un pH compris entre 7.8 =t
8.0, 1l'effet d'inhibition apparait a une concentration de

20 mg/L en sulfure libre d 'hydrogene (Eoster et al.1986A).

1.2.5 METAUX LOURDS.

Comme le démontre le tableau 1.3, les métaux louwrds
sont toxigues en faibles concentrations. Far contre la
toxiciteée des metaux se manifeste seulement lorsque ces
derniers sont solubles. La présence de sulfures contribue
A faire preécipiter ces derniers. I1 faut approximativement
Q0,5 mg de sulfure pouwr faire précipité 1 mg de métal. Le
pH revét aussi une importance sur la solubilité des métaux
lourds: par exemple, un pH supériew & 4.4 favorisera 1la

précipitation du fer scus forme de carbonate de fer.

Tableau 1.3
Concentration toxique des métaux lourds

(Grady et Lim).

Metal Concentration mg/L
Fe*r+ 1-10
in+~ 10—4
Cd>~ 10-7
Cu~ 10—=
Cur~+ ig—-1e
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1.3 CONDITIONS D OFERATION.

1.3.1 TEMFERATURE.

Selon le type de bactéries (masophiles ol
thermophiles), le domaine de températures peut varier. La
majorité des systemes opeérent avec des microorganismes de
type mesophile. Ces microorganismes croissent & des
tempeérature variant entre 20 gt 43 <C. Les microorganismes
thermophiles quant & euxr croissent dans un domaine de

temperature se situant entre 45 et 65 =C.

Certains travaux ont permis d’ opérer des systémes
anagrobies entre 10 et 45 <, sans pow autant noter des
changements significatits Al les popul ations
microbiennes. Aux températuwres comprises entre 40 et 435 <C
l’activité microbienne fut observée mais le taux de
mortalite éleve a donné un coefficient de rendement des
bactéries méthanogénes prés de 0O (Henze et Harremoes

1982).

lLes changements de température dans un réactewr
doivent &tre réalisés trés lentement, de fagon & permettre
aux microorganismes de s adapter aux nouvelles conditions.

Des changements rapides de quelques degrdés peuvant causer
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un deseéquilibre entre les méthanogénes et les acidogenes
provogquant ainsi la perte du systéme. La stabiliteé de la
température est plus  importante que 1 'obtention de 1a
température optimale, spécialement si 1 'on ne peut

maintenir cette derniére constante.

La température influence beaucoup 1 'activitée des
microorganismes. Génédralement 1 activité augmente avec la
températuwe jusqu’ a un optimum se situwant prés de 35 <O,
l.a plupart des systémes opérent donc 4 des températuwres

situges entre IO et 35 <C.

1.3.2 pH.

Les bactéries méthanogenes croissent dans un  domaine
de pH wvariant entre 6.3 et 7.7. Un pH de 6.2 peut creéer
une forte inhibition des bactéries méthanogeénes. En plus,
comme il fut mentionner precédemment, la forme non—ionique.
de certains composés est plus toxique et cette forme
dépend étroitement du pH. La figure 1.7 illustre la
dépendance des acides volatiles et de 1 ammoniaque face au
pH. On  remarque sw cette figuwe que le pH permettant
d'obtenir la majorité des composés sous forme ionique se
situe prés de la neutralité. C'est pourquoi, la majorite

des réacteurs opérent 4 des pH voisins de la neutralité.
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1.%3.3 ALCALINITE.

Comme il fut mentionné précédemment la baisse de pH
causé par les acides wvolatils a un effet beaucoup plus
inhibiteur que les acides. Four contrer cet effet, il faut
tamponner le milieu en maintenant une alcalinité

suffisante permettant ainsi d'eéviter ces baisse de pH.

Il est recommandeé de maintenir un rapport acides
volatils/alcalinite variant entre 0.1 et 0.35 lors de
1l 'opération d'un réacteur. Les mesures d'alcalinité
peuvent aussi  servir au contrdle dun réactewr. Des
travauxr ont été réalisé en ce sens, dans le but de
dével opper une methode de suivi simple pour des
wtilisateuwrs ayant peu d expérience et peu d’'équipement
{(Ripley et al. 19286). Ces travaux ont permi de deéfinir une
alcalinité partielle (titrage acide jusqu’'a un pH de 5.73)
correspondant aux bicarbonates et une alcalinite
intermédiaire (titration entre un pH de 5.73 et 4.3) &tant
relié a la concentration d acides volatils. FPar
conséquent, il sera plus facile dutiliser le rapport
alcalinite intermédiaire/alcalinité partielle, que
d'utiliser le rapport acides volatils/alcalinité comme

parametre de suivi.
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1.%.4 BESOINS NUTRITIFS.

EBien que la composition chimique des bactéries
anaérobies et aérobies soit similaire, le rapport DCO/N/F
est différent puisque 1 'énergie disponible de la DCO
enlevée est majoritairement évacuée sous forme de méthane
lors d " un procédeé anagrobie. Le rapport biomasse
produite/DCO enlevée est donc Dbeaucoup plus faible que
dans le cas d'un processus agrobie. Far conséquent, les

besoins en azote et en phosphore sont moindres.

La figure 1.8 donne la variation du rapport DCO/azote

requis en fonction de la charge organique speécifique, ceci

étant basé sur les coéfficients de rendement.

l.e rapport azote/phosphore est consideére par

plusieurs comme étant égal a 3.

1.3.5 MICRO-ELLEMENTS.

Certains eélédments d’'importance mineure permettent
souvent d’ augmenter l’activité des bacteéries, les
principaux étant énumérés au tableau 1.4. Bien que ces
éléments ne soient pas essentiels a la croissance, ils

permettent d‘augmenter les rendements. Far exemple
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Williams, 5hih et Spears (1984} ont démontréd que des
concentrations aussi faibles gque 10 uM de nickel

augmentaient de fagon significative la production de

biogaz.
Afin de Ffournir les micro-é¢leéments en quantiteé
suffisante, 11 est souvent recommandé d’'ajouter des

extraits de levures dams le substrat.
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Tableauw 1.4

Micro-éléments qui permettent d’ augmenter les rendements

(Henze et Harremoes 1982).

o]l eément Concentration Effet
bénéfigue {(mg/L)

Fer+ Q.2 Fréecipitation
des sulfure.
Floculation et
structure du
biofilm.

Ni++ 0.01 Construction
du cofacteur
Faxe.

0,004 augmentation
de 1 activite
bactérienne.

Mg+~ 0.01-0.,02 Floculation.
Ca+~ 0.01-0.04 Floculation.
Ba+~ 0.01-0.1 Floculation.
Co*~+ 0,01 Vitamine Bi=.

Q.003 Augmentation

de 1 activite.
S04 0,02 Augmentation

de 1 activite.
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1.4 TYFE DE REACTEUR.

On peut diviser les reéacteuwrs en deud grandes
classes soit: les réacteurs & immobilisation de
cellules et les réactewrs & cellules libres. Les reacteurs
A immobilisation sont constitués de deux groupes de
reacteuwrs, les reacteurs a film fixe et les
réacteurs & lit fluidisé. Les réactewrs & cellules libres
guant & eux sont caractérisés par une biomasse dense
formant un lit de boues granulaires, ce lit étant expansé

de facon naturelle.

1.4.1 LIT FLUIDISE.

Reégle générale, les rdacteuwrs a lit fluidisé offrent
un excellent contact. Il s'agit du type de reacteur
affrant les meillews coeéfficients de transtert. La
fluidisation est généralement réalisge par la vitesse
ascensionnelle du ligquide qui devient supérieure a la
vitesse minimum de fluidisation. La figwe 1.9 illustre

un réacteur a lit fluidisé.

Dans le cas d'un traitement anaérobie réaliseé dans un
réacteuwr a lit fluidisé, les microorganismes sont fixes

asur des particules inertes (sable, charbon activite etc.)
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formant ainsi la phase solide du lit. La fluidisation du
lit est réalisée & 1 'xgide d'un haut taux de recirculation
permettant d atteindre des vitesses ascensionnelles de
liguide suffisante & la fluidisation de la phase solide.
l.a hautew du lit peut &tre contrdlée par le taux de
recirculation. I1 v a peu de réacteurs anaérobies qui
aoperent & 1 'échelle industrielle. Ceci est principalement
cause par la difficulté d’'obtenir des conditions stables
2t de contrdler 1 épaisseuwr du biofilm. La complexité du
systéme le rend souvent moins intéressant que les autres

gqui semblent étre plus simples.

1.4.2 FILM FIXE.

Le réacteur & film fixe est illustré & la AFigure
1.10., Contrairement aux réacteurs a lit fluidise le
support est immobile. Il est disposé de fagon a former de
longs canaw: verticaux. La fixation de la biomasse sur le
support permet une bonne rétention de cette derniere dans
le réacteur évitant ainsi les problemes de. lavage des
cellules. L 'écoulement du liquide peut se réaliser de deusx
fagons: ascensionnellement ou encore par  gravité. l.a
recirculation peut étre utiliseée afin de contrédler

1 'épaissewr du biofilm.
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Le mode d écoulement observé dans ce tvpe de réacteur
est de type piston. Samson et Van den Berg (1985) ont
observé que 1 'utilisation de la recirculation permettait
d'obtenir des conditions se rapprochant du meél ange

parfait.

Ce type de réacteuwr s’ avere instable a long terme.
Des problémes de nature hydrodvnamigue sont la cause
majeure de cette instabiliteé. Des expériences avec des
reacteuwrs a film fixe ont démontréd gue de mauvaises
conditions de mélange causent la présence de volumes morts
pravoguant le blocage des canaux par la croissance de
biomasse. Ceci résulte donc en une diminution du volume
utile ainsi gue 1 'établissement de couwrants préférentiels
dans le reéacteuwr. Ainsi, une reduction de 534 du volume
utile d'un reacteuwr causée par une croissance rapide de
microorganismes fut observeé par Samson % Van den Berg

(1985) aprés seulement 70 jours d opération.

1.4.3 LIT EXFANSE.

Les reacteurs & lit expansé sont caractérisés par un
lit de boues granulaires. Les granules de biomasse ont la

particulariteé de sédimenter rapidement. Les conditions de
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melange sont  assuwées par le biogaz: produit et le
comportement hydrodynamique est semblable & un réacteuwr de

type parfaitement mélangé.

L'un des réacteurs les plus utilisé industriellement,
le "UASEB" (upflow anaerobic sludge blanket) est un
réacteur & 1lit expansé. Ce dernier est illustré a la
figure 1.11. La populariteé de ce réacteur est
principalement due & sa simplicité de construction et
d ' opération. Des travaux sur une uniteé pilote ont permis
d'atteindre une efficacite de 50 % d'enlévement de 1la DCO
soluble & une charge organique de 10 kg DCO/m®*d  sur un
effluent industriel d'une usine de pates et papiers

{(M.A. Dumontier).

Far contre, ce type de réacteuwr comporte un certain
désavantage lors de surcharge organigue, puisgues
1 'augmentation de la charge provoque une plus grande
production de biocgaz qui peut faire lever compleétement le
lit de boue; le risgue d’'évacuer ce dernier du reacteur

est considérable.
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1.5 HYDRODYNAMIQUE DES REACTEURS.

On entend par hydrodynamique, les conditions de
mélange de la phase liquide permettant d’assurer un  bon
contact entre le substrat et la biomasse. Il existe deux
types d’ écoulement idéau, 1 "écoul ement piston et
1 "écoulement de type parfaitement mélangé. Dans les cas
réels, on observe souvent des problémes tels des
écounlements preéférentiels, des volumes morts, des effets
de rétro—-mélange ainsi que du cowt-circuitage qui  font

que 1 'on s '@loigne du comportement ideal.

l.es études hydrodynamigues ont comme objectif de
dépister les probleéemes d eécoulement ou encore de
déterminer les conditions reéelles de mélange de fagcon &
ajuster les parametres des modeles mathematiques

caractérisant le comportement des réacteurs.

I1 est important qgu'un réacteuwr offre de bonnes
conditions de meélange. Samson (1987) souleve 1 importance
de 1 "hydrodynamique sw 1 'activiteé physiologique des
microorganismes. Il semble, selon ce dernier, que des
mauvalses conditions de meélange occasionnent un état de
surcharge organique artificielle causant ainsi une

prolifération des bactéries acidogénesr La présence de
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valumes morts, par exemple, cause une augmentation de la

charge volumigue. Les écoulements préférentiels causent
une mauvaise distribution du  substrat auvtour de la
biomasse pouvant ainsi provoguer des changements

physiolagigues dans les populations bactériennes.

Selon Samson (1987), le mode découlement de type
parfaitement mél angeé devrait permettre dobtenir de
meilleures performances. Farce qu’il permet de maintenir
la concentration des acides volatiles & un faible niveau
evitant ainsi la baisse de pH engendrée par ces derniers
et minimisant du méme coup les effets de towicité. Harper

et Fohland (198&) semblent croire au mode d'écoulement de

type piston, de facon a favoriser les bactéries
méthanogénes de type Méthanosarcina aux depends des
Méthanotrix due & la forte concentration en acetate dans

les premieres sections d’'un réacteuwr piston. Comme il fut

mentionneé précedemment , 1 "avantage de favoriser les
Méthanosarcina réside dans leur capacité d'utiliser
plusieuwrs substrats et aussi d'edploiter leur taux
spécifique de croissance plus eéleve que celuil des

Méthanotrix. Mais il fut observe par Toto (1987) gque le
mode d 'écoulement piston provogue une surcharge des
premiéres couches de biomasse causant la production

probable de polysaccharides. Ces derniers sont deétectés
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par 1 apparition d'une matiére blanchatre visgueuse gui
détériore les conditions de mélange et cause 1 instabiliteé

du systéme.

I1 faut noter que dans la majoriteée des réacteurs
existants, 1 agitation est assurée par le biogaz de la
reaction ainsi que par les vitesses d'écoulement du
liquide. Aucune sowce extédriewre, telles 1 'agitation
mecanigue ou l'injection de gaz via un compresseur, n est

utiliseée.

Le comportement hydrodynamigue du reactewr UASE, gqui
est 1 'un des réactewrs les plus utilisés, peut étre décrit
par trois sections de mélange: le 1lit de boues et 1la
couverture de boues ont urn  comportement de type
parfaitement mélangeé avec, dans de mauvaises conditions,
du court-circuitage. L7intensité du court circuitage est
souvent reliée & la hautew du lit de boues (van Breugel
et al. 17984). La section de séparation ocu de clarification

présente un écoulement de type piston.

L.e réacteur & film fixe, lorsgu’il est opéré sans
recirculation, montre un comportement de type piston. Far
contre il est possible d obtenir un comportement de type

parfaitement mélange en procédant & la recirculation de
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1 'effluent. Des travaux ont permis A 1 'aide d'un  taux de
recirculation de 4:1 d'obtenir un comportement de type
parfaltement mélangé., Ce type de réacteuw est instable &
long terme, puisque certains canaux se bloqquent facilement
causant des problemes d écoulements préférentiels et de

volumes morts (Samson et van den Berg 1985).

Un nouveau type de réacteuwr développeé par Samson et
Buiot (1?95), combinant les principes d'un reactewr a 1lit
expansd et a Ffilm fixe (communément appelé réacteur UBF
"upflow blanket Filter reactor”), a donné de bons
résultats hydrodynamiques permettant d ' obtenir un
comportement de type parfaitement meélangée avec ou sans
1'opération d'une recirculation. Les travaux réalisés sur
ce type de réacteuwr ont permis d observer une diminution
nette des volumes morts at des probleéemes de

couwrt-circuitage.



2 EXFERIMENTATION SUR LE REACTEUR A FLATEAUX

ET CALOTTES DE GARZ.

Le réactewr & plateauy et calottes de gaz (RAFC) ,
illustré & la figure 2.1, est constitué de trois sections
sépareées par des plateaux. Les deux premiers plateaux
compirennent des tubes recouverts de calottes tel
gqu’illustreé & la figure 2.2. Cet arrangement permet au
liguide et au gaz de la section infériesuwe de passer a la
section supérieuwes. La figure Z.3 montre une vue en coupe
d'une calotte. Laccumulation du biocgaz & 1 intérieur de
la calotte permet d'éviter les probleéemes de retour de
liquide ou de biomasse dans la section inférieuwre. Une
matrice sous le plateaus, gui forme une clotuwre autow de
chagques Ctrous, permet d éviter les ecaul ements
préeférentiels d'un trou par rapport a un autre. Le
positionnement des calottes suw les plateaux permet de
bien distribuer le substrat ainsi que le bioga=z, ce
dernier asswant les conditions de meélange dans chacune
des section. 1l est & noter qu’aucune source extérieure
n'‘est utilisée pour assurer les conditions de mélange;
seule la production de biogaz assure ces conditions. Les
bonnes propriétés de décantation de la biomasse granulaire
et 1 'obstacle créé par les plateaur minimisent le passage

de la biomasse dans les sections supérieswres ainsi que les
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pertes & 1 'effluent. Le dernier plateau posséde une
configuration différente des deux premiers. Il est
illustre a la figwe 2.4. Un tube permettant 1 évacuation
du biogaz et un déflecteuwr permettant le passage du
ligquide, mais creant une obstruction a la biomasse et aux

gaz, constitue les #léments essentiels de ce plateau.

L alimentation du reéacteuwr est réalisée de facon
etagee afin de mieux distribuer le substrat dans le
reéeacteur. Les +travaux de Toto (1987) ont permis de
demontrer gue le mode d'alimentation réalisé aw bas d un
reactewr de type piston provoque une trop grande surcharge
des premieres couches de biomasse. Ce phénoméne est
souvent identifié par 1 apparition de matiére blanchiatre
dans le reéacteuwr. C'est donc pouwr cette raison gque le mode
d'alimentation de type étagé fut choisi. La premiére
section recoit donc les 2/3 de 1 'alimentation totale, la
deurieme section regoit en plus du 1/3 de 1 'alimentation
totale, 1 effluent traité par la premiére section. La
derniere section agit comme section de polissage, elle ne
regoit pas d ' alimentation fraiche. I1 e=st &a noter gue
chaque section est considérée comme un réacteur de type
parfaitement mélangéd et gue, peu importe od le point
d'alimentation est réalisé dans la section, 1 élément de

fluide gui entre sera attribué a la section considérée.
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Far conséquent le point d'alimentation situé sous le
premier plateau appartient a la premiére section, de méme
gue le point d’'alimentation situé sous le deurieme plateau
appartient & la deuxieme section. La répartition de
1 'alimentations fraiche devait au départ étre de 1/3% dans
chaques sections, mais le positionnement des alimentations
=p0us les plateaux =t les conditions de mélanges de chagues

sections & donner le mode d opération décrit plus haut.

2.1 MONTAGE EXFERIMENTAL.

Le montage experimental utilisé dans cette étude est
illustré a la Figure 2.9; il est constitue des éléments

enumeérés ci-dessouss

- Unn réacteuwr cylindrigque construit en acrvlique et
possédant un  volume de 60 litres. Les caractéristigues
physiques du réacteur sont présentés dans le tableau 2.1,
Les deux premiers plateaux contiennent chacun neuf
calottes de gaz de 3.8 cm (1 1/2"). Une ouverture de Z cm
de diamétre, swmontée d'un petit tuyau de S com de
longuewr, est pratiquée sous chagque calotte. Les calottes
sont placées & 0.3 cm de la swface du plateauv 2t & un cm
de 1 extreéemiteé supdérieure des tuyaux. Une matrice de 2 cm

de hautewr est Ffixée sous le plateau et compartimente
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Figure 2.5: Montage expérimentale.
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chaque calotte. Le plateau supérieuwr est  muni dun
déflectewr en forme de toit et d'un tuyvauw de 2 cm de
diametre =t de 10 cm de longuewr. Tous les plateaux ainsi
que lewrs constituants (calottes, tuyau, déflecteuwr,

matrice) sont +abrigués en FVC.

— Un réservoir reéfrigéré d'alimentation d’'une capacite de

1200 litres et thermostatée a 4<C.

~ Une pompe péristaltique & trois canaux d une capacité

maximum de I80 ml/min.

-~ Un séparateur gaz-—-liguide-scolide od il est possible de

récupérer les solides entrainégs a 1 'extérisur du réacteur.

- La sortie de gaz est reliée & une hotte servant &

évacuer le biogaz de la piece.

- Le montage est gardé dans uwne chambre a température

constante de IO 2.
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Tableau 2.1

Caractéristiques physiques du reéacteur.

Hauteur totale 1 m
Diametre intérieur 29.3 cm
Volume liquide total &0 L

-

Nombre de plateaux =
Miveauw des plateaux 20, 60 et 90 om

a partir du bas.
Foints d’alimentation 0, 29 et 37 cm &

& partir du bas.

2.2 METHODE EXFERIMENTALE.

Fowr effectuer la caractérisation du reéacteur, trois
L ]

réacteurs identigues (1, 2 et 3I) mais avant différentes

concentrations de biomasse ont été opérés en paralleéle.

Tous les réacteuwrs ont été ensemenceés avec une méme
suspension de boues anaérobies provenant de 1'uniteée de
traitement deaux usées de la Ffromagerie d Agropur de
Notre—Dame du bon Conseil. La concentration de la biomasse
innoculée pouvait atteindre 42 g 5VS/1. Le rapport SV5/88
de la biomasse était d'environ 0.60. La hauteuwr initiale

du 1lit de biomasse dans chacune des sections de chaque
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réactewr était différente, ce2 gqui correspondait & des
concaentrations en 8VS différentes dans chaque réacteur tel

~y

que présenté dans le tableau 2.2.

-

Tableau 2.2

Concentration initiale de biomasse dans les reéacteurs.

B

Reacteur 1

% du volume de chaque

section occupeé par la 25 S50 75
biomasse

Concentration de

biomasse dans chague 10.8 21.5 I2.3

section (g SVS/L)

Les trois réacteurs ont éte alimentés avec une méme
solution de lactose visant & reproduire un effluent de

fromagerie.

L'étude de 1 'effet de la charge organigue fut
effectudge en augmentant graduellement la concentration en
DCO de 1 'alimentation, le temps de séjour hydrauligue fut

maintenu AL environs de 1% heuwes durant toute
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1 'expérimentation, de sorte que les charges organiques
volumiques dans les trois réacteurs soient identiques et
croissantes. L augmentation a une charge organique plus
élevea nétait réalisée gu’apres avoir observe des
conditions de régime considere permanent dans les

réacteurs.

l.Les conditions d opération &tudides, ainsi que la
composition de 1 "alimentation correspondante sont

inscrites dans le tableau 2.3,

Les quantites de nutriments ajoutés dans
l'alimentation ont eété calculées de facon a respecter un
rapport DCO/N/F de 100/5/1. Ce rapport,bien que plus
adapté auyx traitements aérobies, fut choisi pow fin de
comparaison puisqgu’il est  trés souvent wtilisé par
d’'autres cherchews dans le domaine des traitements

anaerobies.

Les performances des réacteurs furent évaludes pour
chague condition de régime permanent a chacune des

charges étudiées.
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Conditions d opération et compositions {(g/L)

de la solution de lactose
Charge
orrganiqque
volumique 4.8 8,0 12.0 16.0 20.0 24,0 28.0
kg DCO/m™xd
Composé Concentration (g/L)
lactose 2.8 4.6 6.9 T3 11.6 1%.9 16.2
DCO 3.0 3.0 7.5 10,0 12.3 15.0 17.5
NHaHCOx 0.6 0.9 1.4 1.8 2.3 2.8 2
NaHCOx 2.4 2.2 3.3 3.1 2.8 2.8 2.3
FHCO= 2.4 2.2 I3 a1 2. 2.5 2.3
(NHa ) 2504 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2 1.4
FaHFOL 0.09 0,15 0,23 Q.31 0. 40 0.47 0.54
FiHzPOa 0.07 0,12 0.17 0.24 0,30 0.3 Q.41
extrait de 0.0%  0.05 0,06 .09 0.11 G.14 O.16
levure
alcalinite .0 .0 4.5 4.5 4.5 4.5 4.5

(g CaCO=/L)




Z METHODES D’ ANALYSES.

.1 DEMANDE CHIMIGUE EN OXYGENE (DCO).

La DCO est mesurde & 1 'entrée, & la sortie, ainsi qu’a
chague section du réactew. La méthode de digestion
décrite dans 1la procédure analytigue de DCO de 1a
compagnie Hach pow le spectrophotométre BRaush and Lomb

Spectronic 20 {(1983) a éteé utilisée.

3.2 CONCENTRATION DES ACIDES VOLATILS.

La concentration des acides volatiles (acides
acetique, propionique et butyrique) dans les deus

premieres section et & 1 'effluent du réacteuwr a été

determineée par chromatographie en phase gazeuse. Une
colonne en vervre Fluorad traitée avec du HxFO. de
Chromatographic Specialities et un chromatographe de

Hewlett Fackard (37308) muni d'un détecteur & ionisation
de flamme (FID) ont &té utilisés & une température de 130
=C. lLes eéchantillons preélevés ont été tout d abord
extraits damns wun  solvant organique (CH=Clz) avant

injection dans la colonne chromatographique.
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F.3 TAUX DE PRODUCTION DE BIOGAZ.

Le taux de production du biogaz est mesuré par
déplacement de liguide dans un accumulatew de gaxzs

prealablement rempli dfeau.

2.4 FOURCENTAGE DE METHANE.

Le pourcentage de méthane du biogaz est détermineé par
chromatographie en phase gazeuse. Une colonne "Molecular
Sieve A" et un chromatographe de Hewlett Fackard (S7304)
muni d’'un détectew & ionisation de flamme (FID) ont éteé

utilisés a 130 <,

T.5 ALCALINITE.

L'alcalinité de 1 'effluent est mesureée selon la
procédure normalisée 403 de 1 7AFHA (197468). La méthode
consiste & deéeterminer 1 'alcalinite par titrage

potentiométrigue & 1 aide d’'un pH-métre.

Zub pH.

Le pH est mesuré a 1 'aide d'un pH-metre digital et

d une électrode combinée.
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F.7 TEST HYDRAULIGUE.

S ml de tritium & 21.7 X 10 DPFM/ml sont injectés
dans 1 "alimentation du bas du réacteuwr. l,a séguence de
collecte des échantillons & la sortie du réacteur est la
suivante: aux 3 minutes pendant la 13*~* demi-heure, aux
10 minutes pendant 1 'heuwe suivante, aux demi-hewes
pendant les 2 heures et demie gqui ont suivi et & chaque
heure Jjusqu’'a la 45i*m* heure. Les échantillons sont par

la suite analyseés dans un comptew & scintillation.



4 RESULTATS ET DISCUSSION.

4.1 HYDRODYNAMIGUE.

Afin de vérifier les conditions de mélange dans le
réacteuwr, un test hydraulique & 1 'aide d'un traceur
radicactif a éteé reéalisé. La procédure expérimentale est
décrite A& la section traitant des méthodes d analvse. Le
but de ce test consiste & injecter, S0US forme
dimpulsion, un traceuw et d observer la distribution de
ce dernier en fonction du temps. Dans le cas présent
1'impulsion fut réalisée dans 1 alimentation du bas de la
colonne. En faisant 1 "hypothése que chaque section est
parfaitement mélangée on peut prévoir de facon analytique

la distribution du traceuwr en fonction du temps.

Considérons le schéma ci-dessous.

—_—
Q— v
3
Q,
Auw temps t=0, une impulsion est realisée dans

I "alimentation 52 provoquant ainsi la concentration
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initiale de traceuw Co (correspondant & 1la masse de
tracew injectées/volume de la section) dans la premiére
section. On peut trouver, par bilan de masse, la
concentiration de traceur C,(t) dans la premiere section

tel que décrit ci—-dessous.

Q) - CiGh = Y dC;

dt

- Gy dt = dC,

Y Ci
Les conditions initiale étant: £y = Co au temps t = O
doncs:
Ca(t) = Co exnp(—t/94) (1)
O 8, = V/G,
V = Volume de chaques sections

On peut trouver de la méme facon 1 expression de 1la
concentration du tracew dans la deuxieéme section Cz{t) a

l’aide du bilan massigue suivant:
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CiC!; h C«_-._,G!;; = Y dCz

dt

dCz + Lo = Co eup(~t/96,)

dt = 91

O 92 = V/st

lLes conditions initiales étant: C = O & t = Q,

On obtient ainsi 1 'expression suivante:

Ca(t) = Co (eup (~t/0,) = eup(-t/0z)) (2)

(91/92 - 1)

O peut trouver de la méme facon 1l expression pour Cx(t):

Cx(t) = Co 02/9, (exp(—-t/9,)-eup(—t/02) (1+t/062 (1-902/0,)))

(1-02/9,)= ()

La fonction de distribution des temps de résidence est

détinie comme:
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E(t) = Cx(t) (4)

L C=(t) At

La distribution théorigque est donc obtenue & partir
des équations (3) et (4). lLa distribution expérimentale
quant a elle est obtenue & partir des résultats de
concentration de traceuwr mesurd#e a la sortie a des temps

bien deéterminés et de 1 équation (4).

Les Figuwre 4.1 a 4.% i1llustrent les résultats
hydrodynamiques obtenus sur les réacteurs 1, 2 et 3. La
charge organique dans les trois reacteurs était
respectivement de 7.3, 7.8 et 7.7 Eg DCO/m=%#d. PRien que
l1’on observe gue le maximum de la courbe expérimental est
un peu plus élevé que la couwbe théorigue, démontrant
ainsi un peu de cowt circuitage, 1 hypothese du mélange

parfait dans chaque section demeuwre relativement bonne.

Un autre test hydrodynamigue Ffut reéalisé sw les
reacteuwr 2 et I pow une charge organique de 18 kg
DCO/m=¥d et les résultats sont illustrés aux figures 4.4
et 4.353. PRien que le temps de séjouwr hydraulique aux
charges de 7.7 et de 18 kg DCO/m3*d soit identique,
1l 'opération du réacteur a uwne charge plus élevée est

caractériseé par une plus grande production de biogaz.
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Cette plus grandes productions de biogaz peut affecter
1 "hydraulique de reéacteuwr en augmentant 1 intensité du
court circuitage. C'est pourqueil le magimum de la couwrbe
experimental sur les figures 4.4 et 4.5 est plus élevé par
rapport & la courbe théorigue gque suwr les figures 4.2 et

4.3,

A partir de ces résultats, on peut aussi obsesrver que
la quantité initiale de biomasse influence 1 intensité du
court circuitage. Il semble que le réacteur #2 possédant
S04 du volume de chacune de ses sections en biomasse, soit
le moins affecté par les probleéemes de couwt circuitage.
van Breugel (van Breugel et al., 1984) a relier 1 'intensité
du court circuitage a la hautewr du lit de boues et & 1la

vitesse superficielle du biogaz.
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4.2 ENLEVEMENT DE LA DCO.

Les figures 4.6 & 4.8 représente les %4 d'enléevement de
la DCO de chacune des sections des trois reéacteurs. Ces
pourcentages ont eété détermine & 1 aide de bilans

massigues sur chague section.

3Q, Cy

Q, Ca —

Q,Ce —>

Q, Co

Le % d’'enlévement de la DCO de la premiétre section est

donné par:

20 (Co—C1) / (20C o) ¥100

Celui de la deuxiéme section par:

(20C 1 +0C—32RC2) / (200 4, +0Co) #1000

Et celul de la troisiéme section par:
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Figure 4.6: Tnldvement de la DCO de chaque sections
réacteur #l.
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Figure 4.8: Enlé&vement de la DCO de chacue sections
réacteur #3.
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IEC~Cx) /7 (3EC L) #100

O 8 = 1/3 du débit total

€, = 1la DCO de la premieéere section
Co = la DCO de la deuxieme section
Cx = la DCO de la troisieme section

Ces Figures permettent d’observer des pertes de
rendement significatives aux charges de 17.5 Kg DCO/m™x%d
pour le réacteur #1, de 29 kg DCO/m®#*d powr le reéacteur #2
et de 28 kg DCO/m™®x*d powr le réacteuwr #3. Bien que la
derniére section du réacteur #3 montre un %  d'enlaevement
de la DCO supédriew & 70% (& la charge de 2B kg DCO/m™xd)
les deux premiéeres sections ne montrent gu’ environ 40% et

20% d'enlevement respectivement.

On observe sur ces figures gque la tendance générale
pour les deux premiéres section des trois réacteuwrs est
caractérisé par une baisse de rendement en fonction de la
charge organigue. Alors que la troisiéeme section est
plutét caractérisé par une augmentation de rendement; la
baisse de rendement n'intervient qu’aux charge organique

tlavees.

Rappelons qu’'au cours de cette étude la troisiéme
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section de chaque réacteuwr n'est pas alimentée de
polluant fraiss ces sections agissent donc comme
hiordacteur de polissage. Des figures 4.4 a 4.8 on
remargque gqu’'a Faible charge , la& troisiéme section n ' est
pas wtilisée a4 son plein potentiel. I1 Ffaut guand méme
mentionner qu'elle offre des rendements raisonnables
compte tenu de la qualité du substrat alimente. L'allure
des rendements de la troisiéme section amene & suggeérer un
mode d opération qui awrrait comme principe d'alimenter la
troisiéme section & faible charge et de couper ou réduire
cette alimentation lorsqu’il y a élévation de la charge.
Bien que ce mode d opération semble intéressant, il peut
causer des probleémes d'instabilité dans cette section. Ces
problemes seraient swtout caractérisés par la difficulte
des microorganismes a s’ adapter a deux types de substrat.
Le substrat composé d'une alimentation fraiche additiomnnég
aw résiduel des deux premiéres sections est probablement
différent de celui résultant seulement du résiduel des

deux premiéres sections.

L. 'hypothése de problémes potentiels d'instabilite
demeure quand méme & démontrer. 81 ces probleéemes ne se
confirment pas ou sont minimes, le mode d opération decrit
plus haut deviendrait alors trés efficace et offrirait un

bon mode de controle face aux augmentations de charge.
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4.3 ACIDES VOLATILS.

Les Figures 4.9, 4.10 et 4.11 illustrent le profil
des acides wvolatils des réacteurs #1, #2 et #3
respectivement. La concentration des acides est exprimée
en mg/l. d'éqgquivalents en acide acétique(Hac). Les trois
positions illustrées représentent la premiere et la
dewiéme section ainsi gue la sortie du réactewr. Chague
courbe représente une charge organique différente.

A la charge de 11 kg DCO/m™%d, on note un gradient de
concentration d acides dans le premier réacteur. De méme,
& la charge de 17.5 kg DCO/m™%#d, i.e. la charge a laguelle
ce réactew a cédé; on observe une forte concentration

d’acides aux environs des 3800 mg/l1 Hac.

les réacteurs #2 et #3 ont un comportement semblable.
En effet, on observe un profil plat aux Ffaibles charges
et A mesure que la charge augmente, on ncte un gradient de
cancentration entre la sortie et la deuxiéme section. Ceci
s'enplique par le réle de polissage conféré a la troisiéme

section.

{In observe dans le réactewr #Z une augmentation
significative des acides dans les deux premiéres sections

pour une charge de 23 kg DCO/m™®xd, la concentration des
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acides étant supériewre a 2000 mgs/l Hac: la derniere
section permet guand méme d abaisser les acides sous les
S00 mg/l Hac. Four une charge de 29 kg DCO/m™*d, la charge

a laguelle il yv a eu perte du réacteur, il v a une trés

grande concentration dfacides soit 7000 mg/L Hac a la
premiére section et environ SO000 mg/L Hac A la sortie.
Le réacteuwr #3I a uwun comportement semblable au

deuxiéme sauf que 1 'on note une augmentation de la
concentration d'acides dans les deus premiéres sections a
mesuwre gue 1 'on augmente la charge organique. Un observe
que pour une charge de 20 Eg DCO/m™Sxd, la concentrétion en
acides est supdrieuwre a 1300 mg/L Hac dans les deux
premieres sections bien gue la derniere section permette
d abaisser la concentration sous 1000 mg/L Hac. Four une
charge de 28 Kg DCO/m™%d, i.e. od 1 'on observe une perte
significative de rendement, la concentration en acides est
sup&rieuwrs & 5300 mg/lk Hac dans les deux premieres
sectionsy la derniégre section permet guand méme d’ abaisser

cette concentration aux environs de 2000 mg/lL Hac, ce qui

demeuwre relativement &élevé.

4.4 FROFIL DE L 'ACIDE ACETIQUE, FROFIONIGOUE ET BUTYRIGUE.

L ‘observation des profils individuels des acides
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permet de mieux observer le fonctionnement du r&acteur.

Les figqures 4.12, 4.13 et 4.14 représentent les
profils de 1 acide acetique, propionigue et butyrigue du
reacteur #1. Les Figures 4,15, 4.16 et 4.17 ceux du
réacteur #2Z, et les Ffigures 4.18, 4.12 et 4.20 ceux du

réacteur #3.

De facon géndrale, 1 'allure des courbes des acides
acétique et propionigque sont semblables aux courbes des
acides volatiles exprimés sous forme d'équivalents en
acide acétique. 0On observe gue pouw des operations
stables, le rapport acide acétigue/acides totaux est plus
petit que le rapport acide propionigue/acides totaux. Ceci
peut s’ expligquer par le fait gue 1 'acide acétique est
consommé par les bactéries méthanogenes et gu’'en raison
des conditions de mé&lange, la concentration observee est
la concentration résiduelle. Guant a 1 acide propionigue
il n'est pas métabolisé par les bactéries méthanogenes
mais est plutédt transformé en acide aceétique lors de
1 "hydrogénogénese par les bactéries productrices

d’'hydragéne selon la réaction:

CH=CH=C00H + Z2H20 —— CHxCDOH + IH= + CO=
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LL"accumulation de 1 acide propionigue peut etyre
causee par un mauvais fonctionnement de 1 hydrogénogénégse,
Selon Lin & Sato (1984), une trop grande concentration en
acide acétigque ou une pression partielle trop éleveée de
COx peut causée 1l 'inhibition de la dégradation de 1 acide
propionigque, bien que dans le cas présent, la
concentration d acide acétique semble étre relativement
faible. L accumulation de 1 'acide propionique peut donc
étre attribuée A une pression partielle de ClOz trop
alevee. Mais étant donneé gu’ aucune mesure sur la pression
partielle du COz n‘a éteé réalisée, on ne peut affirmer

avec exactitude la cause de cette accumulation.

Notons que la guantité de biomasse a une influence
sur la composition des acides. 0On note, pour des
conditions stables d'opération, gue dans la sortie du
réactewr #1, Z0-30% des acides sont constitués d acide
acétique le reste eétant constitué d'acide propionique.
Dans le réacteuwr #2, le pourcentage d acide acétique est
d'environ 10~-20% et dans le réactewr #3I de 0-10%. Il est &
noter que lors d opération stable il vy su absence d’acide
butyrigue. La quantité de biomasse semble influencer la
réaction : lorsqu’il vy a plus de biomasse, il vy a plus de
bactéries powr produire les acides volatiles et plus de

mathanogenes pour consommer 1 acide acétique. Cependant,
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on note aussi uwune accumulation d’acide propionique
probablement causée par un  mauvais fonctionnement de

1 "hydrogénogengse.

a4 la charge de rupture, on observe gue le rapport
acide acétigues/acides totauws devient plus grand gue le
rapport acide propioniguesacides totauwx. Il v a, en plus,
apparition d'acide butyrigue. La cause probable est une
baisse de pH causée par 1 augmentation de la concentration
d'acide propionigue avec 1 augmentation de la charge
organique. La baisse de pH, en plus d’'étre neéfaste pour
les bactéries méthanogénes, favorise egalement la forme
torique des acides (forme non—ionique). bLa baisse de pH et
la toxicité des acides engendre un effet d'inhibition sur
les bactéries méthanogenes causant 1 ‘accumulation de
1 acide acétiqﬁe, de I ‘hydrogene et du Clz. L accumulation
de ces derniers provogquera 1 inphibition de
1 "hydrogénogéngse causant ainsi 1 accumulation de 1 acide

propionique et de 1 'acide butyrigue dans le réacteuwr.

les figures 4.21, 4.22 et 4.27 1llustrent les profils

de pH des réacteuwrs #1, HIZX et . Chaque courbe

repréasentant une charge organigue différente.
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Le réacteur #1 donne un faible gradient de pH aux
charges de 4 et 7.3 kg DCO/m™*d (entre 6.6 et 6.8). Four
une charge de 11 Eg DCO/m™#*d, on observe un gradient un
peud plus fort, (entre un pH de 6.3 et 7.0) entre la
premigre section et la sortie. Rien que 1 'activiteé des
méthanogénes soit observée entre un pH de 6.3 et 7.7, un
pH de 6.5 risque de donner plus d’acide acetique sous
forme non—ionique qui, rappellons-le, est plus toxigue
pour les bactéries méthanogeénes. Bien que 1 'on observe a
cette charge un % d’enlévement de la DCO supérieur a 804,
le réacteur devient cependant plus fragile. C'est powquoil
& la charge de 17.3 Kg DCO/m™%d, en plus d'une baisse de

pH, une baisse de rendement significative fut observeée.

lL.e reéacteur #Z offre des profils de pH beaucoup plus
pirés de la neutralité que le réactew #1  aux charges
comprises entre 7.8 et 22 kg DCO/m=¥d. A ces charges, le
pH varie entre 4.7 ot 7.2 dans le reéacteur, diminuant
ainsi de beaucoup la présence de la forme toxigue de
certains composés (principalement les acides et NHx) Far
contrre, on observe une forte baisse de pH a la charge de
29 kg DCO/m¥™#d, charge & laguelle le réacteur a cédeée. Le
pH & cette charge se situasit entre 4.4 et 6.6 dans le
réacteuw, provoquant en plus d’une inhibition causée par

le pH, la présence des acides sous lew forme toxigue,
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i.e. la Forme non—-ionigue. Comme il fut mentionna
précédamnent, tout ceci a interrompue la méthanogénese est,
par conségquent, a provoqué 1 accumulation des acides dans

le réacteur.

Le réacteur #2 offre pour des opérations stables, un
pH variant entre 4.6 et 7.3 aux charges comprises entre
12 et 20 kg DCO/m=%#d. A la charge de 24 kg DCO/m™xd, on
observe une baisse de pH, ce dernier variant entre 4.4 et
6.7 rend le réacteuw plus fragile. Et finalement lorsque
la charge fut augmentée de 24 a 28 kg DCO/m™*d, une Fforte
baisse dans les deux premigres sections (entre 3.3 et 3.35)
fut observés. Bien que la derniére section permette de
ramener le pH & la neutralité, 1 opération a long terme
sous ces conditions aurait permis d observer une baisse de
pH dans cette section. Tout comme pouw le réactew #2Z, la

baisse de pH brise le bon fonctionnement de la

méthanogénése.

4.6 ALCALINITE.

L alimentation fut tamponée avec une forte alcalinite
(environ 4500 mg/l. comme CalOx) dans le but d'éviter lIa
baisse de pH engendrée par la production des acides

volatils. Le tableau 4.1 donne le rapport
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acides voalatils/alcalinité de 1 effluent traiteée des trois
réacteurs. Il est a noter gu’'un rapport compris entre 0.1
et 0.35 est souvent suggéré pour 1 'opération d'un réacteur

anaerobie.

Regle générale, on observe que le rapport acides
valatils/alcalinité est relativement faible et, dans la
majorité des cas, il est infériew a O.1. On remarque que
1 'on est bien en—dessous du rapport suggére de 0.1 & 0,35;
notons que, plus le rapport est faible plus le taux de
tolérance des acides est élevée, Dans le cas pirésent
l1'alcaliniteé est donc suffisamment forte pour tamponner le

milieu.

& la charge de ruptuwre des reéacteurs, un rapport
acides volatils/alcalinite élevée fut observé. Dans le cas
du réacteur #2 ce rapport fut de 2.6, ce gui est largement
supériew a 0.35. Le réactew #I par contre a donné un
rapport de 0.44 au point de rupture. Il faut quand méme
souligner qu’au paoint de ruptuwe, ce reacteur permettait
encore un % d'enlavement supérieur & 704 comparativement a
un % d'enlévement de DCO infériew & 4074 pour le réacteuwr

#2.



Tableau 4.1

37

Rapport acides volatils/alcalinité de 1 'effluent traité.

Charges

Fg DCO/m=d
4
7.5

i1

Réeacteur #1

Acides volatils/Alcalinité.

mg CaCO=/mg Hac

0.01

0.13

Reéeacteur #2

Q.03

0,03

0,03

0.05

?.6

Reacteuwr #32

Q.08

0,03

0.23

G.44
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4.7 FRODUCTION DE ERIOGAZ.

En supposant que .tout le substrat enleveé sous forme
gazeuse est utilisé pour la production de méthane, le
rapport L CHa/g DCO enlevé doit étre égal a 0.35. Il
s'agit par conséquent du rapport maximal gu’il est
possible dobtenir. Dans le cas présent on observe un
rapport supériew & 0.35 pour les trois réactewrs, soit
0,45 pow le premier, O0.39 pou le deuxieéeme et de 0.4646
pow le troisiéeme. Ce qui indigue que la meswe de la
production de méthane est inexacte. Rappelons qgue la
production de biogaz fut mesurde par déplacement de
liquide. Ce systeme est souvent utilisé powr de petits
réactewrs (1 & BL). Mais pour des reéactewrs de &0L, le
temps d’'eéchantillonnage devenait trop couwrt en raison de
la forte production de biocgaz. Ce qui donne une marge
d'erreur relativement élévée sur la mesure du débit. Une
autre sowce d'erreuwr provient du  type liquide (eaw)
déplaceg par le gaz. 0On soupgonne que la solubilisation du
CO= dans 1l eau fausse la mesuwre du 4 de methane contenu
dans le biogaz. Afin d éviter ce probl éme de
solubilisation certains chercheurs utilisent une solution
saturée en NaCl et acidifieé & pH = 3. (Williams et al.

1986) .
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En raison de ces erreuwrs, la production de biogaz
sera donc estimée & partir d'un rapport de 0.3 L CHa/g DCO
enleve,., Ce rapport est beaucoup plus reéaliste que le
rapport de 0.35 et il fut observe par plusieurs chercheurs
{Dumontier et Auger 1987, Kennedy et al. 1983, Feters et
Hade 1987). Les estimées de la productions de methane

sont inscrits dans le tableausr 4.2.

Tableau 4.2

Estimé de la production de méthane.

Charge Froduction de méthane (m= CHa (STF) /m=#d)
(Kg DCO/m3%d) Réacteur
#1 #2 #3
4.8 1.2 1.4 1.3
8 2.1 2.3 2.1
12 .2 3.6 . 4
16 2.3 4.8 4.4
20 - 6.2 5.5
24 - 4.8 -
z8 - 5.9 6.7
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4,8 PERFORMANCES DES RIODREACTEURS EM FONCTIONM DE LA CHARGE

OREANT QUE.

Les Figures 4.24, 4.25 et .26 illustrent la
variation du % d'enlévement de la DCD de chague sections
en fonction de la charge organique spécifigue & chaque
sections pow les réactewrs #1, #2 =2t #3. Les figures
4,27, 4.28 et 4.29 illustrent la concentrations des acides
volatiles en fonction de la charge organique de chague

sections pour les mémes réacteurs.

Des figuwes 4.24, 4.25 et4.26 on note un points
d'inflexion (indigqué par une fléche sw les figures) pour
les courbes des deux premiéres sections et une courbe
offrant un maximum (indiqué par une fleéche sur les
figures) pour la troisiéame section. Perron (198&) a aussi
observé la présence de points diinflexion gu’'il relia a
la charge critique, i.2. la charge & ne pas depasser afin
de conserver des performances acceptables du reéacteur et,
surtout, éviter sa perte (point de rupture). En observant
les courbes de la concentrations d’acides volatils en
fonction de la charge organique, illustrées aux figures
4,27 A 4.29, on remarque que les concentrations d acides
volatils s 'élévent rapidement au—deala des charges

correspondant approximativement aux points d'inflexion des
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Figure 4.26:
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Figure L4.27: Acides volatils vs charges
réacteur #1.
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Figure 4.28: Acides volatils vs charges
réacteur #2
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réacteur #3.
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courbes d'enléevement de la DCO figures 4.24 a 4.26. Ceci

correspond assez bien avec les résultats obtenus par

Ferron (1986).

La figuwe 4.320 illustre le Z d’ enlevement global de
la DCO des réacteuwrs #1, #2 et #3T en fonction de la charge
organique global. De cette figure il est possible
d ' évaluer les charges organiques de rupture des réacteurs.
Ces charges sont de 1 'ordre de 17.5, 29 et 28 kg DCO/m™xd

pour les réacteurs #1, #2 et #7 respectivement.
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Figure 4.30: Enlédvement global de la DCO vs charges
des réacteurs #l, #2 et #3.
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S5 OBSERVATIONG.

GRANULATION DE LA BIOMASSE.

Une biomasse granulaire fut observee dans les trois
réactewrs. Initialement les granules étaient ftrés petits
avec des diamétres inférieuwrs & 1 mm. La grosseur des
granules a augmenté en fonction de la charge de telle
sorte qu’'ad une charge supériewe & 20 kg DCO/m™xd, le

diametre des granules étaient compris entre 2 et 5 mm.

La grosseur des granules semble varier d'une section
a l'autre de facon telle que les plus grosses granules
furent observées dans la premiere section du reéacteuwr.
Notons que le phénoméne de granulation est relié a la
charge organique (Hushoff et Zeeuw 1983%) et que dans le
réacteur & plateaur et calottes de gaz la charge est plus
forte dans la 1*®"* gection et va en diminuant dans les

autres sections.

FERTES DE RIOMASSE.

lLes pertes de biomasse étaient négligeables aux
charges infeérieures & 16 kg DCO/m™%d. HMais aux charges

supériewres a 16 kg DCO/m™#*d, des pertes significatives
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furent observeées (entre 10 et 20 g/d). Aux charges
organiques supeérieures a 1é kg DCO/m™xd, on peut attribuer
les pertes de biomasse a la plus grande production de
bioga=zj 1l "écoulement brusgue de ce dernier provogue

1 entrainement de la biomasse hors du réacteur.

Il semble que la deuxieme section est la plus
affectée par les pertes de biomasse. Elles furent
généralement caractérisées par la diminution du 1it de
boue dans la deuxiéme section. I1 est difficile
d 'expliquer pourguol les pertes dans la derniére section

sont moindres.

ODEUR ET COULEUR.

A la charge de rupture, il y & eu présence d odeur
caractéristique de 1 acide butyrique dans le reéacteuwr #2.
La couleuwr de la phase liguide de ce dernier était

blanchéatre.

e réacteur #3 n'a pas donnég d’odeur caracteéeristigue
de 1 'acide butyrique a sa charge de rupture. Mais par
contre, la couleuwr de la phase liquide é@tait beaucoup plus

foncée.
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Le réacteur #1, guant & lui, n‘a pas donné d’ odeur ou

de couleuwr anormales lorsque les performances ont baissé.

AFFARITION DE MATIERE EBLANCHATRE.

L 'apparition de matiére blanchatre fut observée aux
charges de ruptuwre des trois réactews. Ces matigres
apparaissent tout d abord dans la premiére section et,
aprés quelque temps, on les observe dans les sections

supeérieures.



CONCLUSIONS ET RECOMMANDATIONS.

Les résultats de cette étude ont’tout d‘abord permis
d‘estimer la ‘“Ycharge de rupture" des reacteurs. Cette
charge est de 1l ordre de:s

- 17.5 kg DCO/n®#d pour le reacteur #l.

- 29 kg DCO/m™*d pouwr le rdéacteur #2Z.

- 28 kg DCO/m=#d pour le réacteur #I.

Rappelons que la concentration de biomasse de chacun
des réacteuwrs était différente, 10.8, 21.5 et I2.3 g SVS/L
pour les réacteurs #1, #2 et #I respectivement. Les
résultats de cette étude ont permis de deémontrer que plus
la concentration en biomasse est élevée, plus la charge
organique de rupture sera élevée. Bien gque la "charge de
rupture” des reéacteurs #2 et #I solt & peud prés
gquivalente, la dernieére section du reéactew #IZ avait un

rendement de prés de 70% sur 1l 'enléevement de la DCO  par

rapport & Z20% pour la derniére section du réacteur #2I.

Une trop grande concentration de biomasse dans le
réacteur provoque, par contre, une perte plus élevée de
cette dernidére & 1 'effluent. On observe aussi 1l apparition
d’un gdteau de biomasse sur le dernier plateau. Ce gateau

de biomasse contribue & augmenter la DCO soluble de
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1'effluent. Ce phénomeéene fut observe dans le reéacteur #3.

.a baisse de rendement des réeacteurs pourrait
s 'expliquer par le mauvais fonctionnement de 1 étape
d hydrogénogéneése, principalement la difficulte rencontrée
dans la transformation de 1 'acide propionigque en acide
acgtigue. L accumulation graduelle de 1 acide propionigque
en fonction de la charge organigque contribue a4 la baisse
cu pH, causant ainsi 17inhibition des étapes
d‘hydrogénogeénese et de méthanogénése. Lgs chutes de

rendements dans les réactews sont alors accompagneées par:

- la diminution du pH,

~ 1 augmentation de la concentration des acides
volatils,

- 1 'apparition de matiére blanchatre,

- une diminution de 1 'alcalinité de 1 'effluent
traite,

- une baisse de rendement dans 1 ‘enlévement de la

bco.

L.identification de points d'inflexion SLr les
courbes de % d'enlévement de la DCO en fonction de la
charge organique permet de determinear la limite

d’ opération des deux premiéeres sections. lLa limite
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d'opération de la troisiéme section peut &tre evaluer &

partir du maximum sur la méme couwrbe.

lLes résultats des tests hydrauligues ont permis de
démontrer gque chacune des sections des reéacteuwrs ce
comportent comme un réacteur de type parfaitement mélange
avec un peuw de couwrt circuitage. La concentration initiale
de biomasse dans le réacteur et la charge organigue semble

influencer 1 intensité du cowt circuitage.

Aux fortes charges organiques (supérieures & 16 Kg
DCO/m™#d) la production élevée de biogaz contribue

beaucoup aux pertes de biomasse a 1 'effluent.

Afin d’'éviter ces pertes de biomasse, engendrées par
la trop grande production de biogaz, il est recommandé
d'enlever latéralement ume partie du biogaz produit dans
les deut premiéres sections. L’enlévement du biogas
pourra, en plus, réduire la pression partielle d’'hydrogene
dans le réacteuwr et permettra dobtenir un meilleur

fonctionnement de 1 'étape d 'hydrogénogénése.

Il serait bon dexpérimenter deux modes

d'alimentation de la troisiéme section, i.e. alimentation
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fraiche et résiduel des deux premiéres sections a faible
charge et alimentation avec seulement le résiduel des deux
premiéres sections & haute charge et d’ observer si ce mode
d’opeération provogue des problémes d ' instabiliteé quant &

1 acclimatation des bactéries.

I1 serait trés intéressant de developper une méthode
simple d'estimation de la concentration de la biomasse
dans chacune des sections. Ces méthodes pourrait relier la
concentration de biomasse & la perte de charge de chacune
des section ou, encore, & la hautew du lit de boue et &
la densité de ce dermnier. Ces méthodes seraient, de plus,
d‘une grande utilité pour les utilisateuwrs de systéemes de

biotraitement anaércbie.
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ANNEXE #1.

RESULTATS REACTEUR #1.

CHARGES GLORAL
(k.g DCO/m=%d)
4,4 o= 11 17.5
% Enl. DCO 86 S 89 47
CH4 (m=/m>xd, 1.8 3.7 4.8 2.1
STF, mesure)
pH 6.8 6.9 7 6.3
section
1 8.7 14.9 22.6 34.8
Charges 2 6.4 11.4 19.9 8.0
{t:g DCO/m>x%d) 3= Z.1 4.2 9.1 29.1
1 77 74 62 41
% Enl. DCO 2 S2 63 o4 23
& o1 72 S5 =l




fHicides vol.

{mg Hac/L)

pH

[}

190

1581

1021

88

113



ANNEXE #2.

RESULTATS

REACTEUR #2.

CHARGES GLORAL
(Fg DOO/m™%d)
7.8 12 18 21 =23 29
“OoEnl. DpCO Fé Fo G4 Pb 92 A
CH4 {(m™/m>=#d, LR S0 5.5 7.7 10,1 2.9
5TF, mesure)
g 6.8 7.1 7.l 7.0 7.z &.0
section
i 1&.7 24.4 3F7.8 42.8 45.&6 62,1
Charges 2 ?.3 12,89 22. 26.7 5.9 70,1
(kg DCO/m=%d) 3 0.9 4.9 10.7 12.8 19.0 62.4
1 G4 Q4 G0 88 71 7
“ Enl. DCO 2 21 &7 R o2 47 i1
3 0 &7 72 a9 86 1é6
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Acides vol.

{mg Hac/L)}

pH

k3

7.0

-
0

7.0

69432

4734

S0H0




ANNEXE #3.

RESULTATS REACTEUR #3.

CHARGES GLOBAL
(kg DCO/m™=%*d)
7.7 i2 146 20 249 28
% Enl. DCO @5 PS5 0 Q0 go 74
CH4 (m=/m~#d, .8 5.3 bH.4 8.5 - 8.0
STF, mesure)
pH b.7 7.0 7.1 7.0 7.1 7.0
section
1 15.4 24.9 32, 9.6 47.1 ©8.E
Charges 2 10.9 18.1 24.2 32, 43.6 LS50
(kg DCO/m=%*d) 3 .0 6.0 10.9 18.9 28.1 &862.5
1 79 77 75 &8 39 9
% Enl. DCO 2 72 &7 55 42 Zb 19
% &3 77 78 81 8= &8
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Acides vol.

{mg Hac/L)

pH

k2

2]

644

-y
i
r3

ot
2]
3

6.9

7.0

S638

SE33

1723

PR}

il

7.0
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