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Spécialité Procédés Biotechnologiques et Alimentaires

soutenue le 18 décembre 2017
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as su me transmettre. Merci Stéphane pour le regard que tu as eu sur mes travaux. Merci à tous
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sans relâche pendant ces 3 ans.



3



4



A mes parents,

5



6



Table des matières

Table des matières 7

Table des figures 21

Liste des tableaux 27

Introduction 31

1 Etude bibliographique 41
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2.4.1 Généralités et équations de transport . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 119
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4.2.1.2 Agitation du réacteur . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 195

4.2.1.3 Régulation de température - Dimensionnement de la double-enveloppe196

4.2.1.4 Pompes d’alimentation et de soutirage . . . . . . . . . . . . . . . . 201

4.2.1.5 Traitement du biogaz . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 202
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5.6.2.1 Apport de CO2 à débit d’H2 constant . . . . . . . . . . . . . . . . . 256

5.6.2.2 Effet de l’augmentation progressive du débit d’hydrogène à débit
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Nomenclature

Variables

a Aire interfaciale (m2 m−3)

A Surface d’échange (m2)

C Couple (N.m)

CH2,dissous Concentration d’hydrogène en phase liquide (kg m−3)

CH2,sat Concentration d’hydrogène en phase liquide à saturation (kg m−3)

Cp Capacité thermique massique (J kg−1 K−1)

D Diamètre de l’agitateur (m)

d Diamètre externe du ruban (m)

Dcuve Diamètre de la cuve (m)

D Taux de déformation (s−1)

dext Diamètre externe du tube de perméation (m)

D Diffusivité du gaz dans la phase liquide (m2 s−1)

∆P Gradient de pression transmembranaire (Pa)

e Epaisseur de la membrane (m)

ede Epaisseur de la double-enveloppe (m)

Ehomogeneity Energie nécessaire à l’homogénéisation (J)

ef Entrefer (m)

hG Coefficient de transfert thermique global (W m−2 K−1)

H Coefficient de Henry (mol m−3 Pa−1)

Hadim Coefficient de Henry adimensionnel ()

J Flux massique de diffusion (kg m−1 s−1)

K Indice de consistence ()

kG Coefficient de transfert en phase gaz (m s−1)

kL Coefficient de transfert en phase liquide (m s−1)

km Coefficient de transfert membranaire (m s−1)
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KP Constante de l’agitateur ()
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p Pas de l’hélice (m)

PCFD Puissance obtenue par simulation numérique (W)

P Puissance (W)

Pr Nombre de Prandtl ()

℘ Perméabilité (m3 m s−1 m−2 Pa−1)

q Transfert de chaleur W

Q Débit volumique (m3 s−1)

R Constante des gaz parfaits (m3 Pa mol−1 K−1)

Rindice Resistance au transfert de chaleur ou de matière (K W−1 m−1) ou (s m−1)
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Rea Nombre de Reynolds apparent ()

Sc Nombre de Schmidt ()

Sh Nombre de Sherwood ()
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T Température (K)

(∆T )ml Moyenne logarithmique des différences de température (K)

TS Taux de matière sèche ()

u Vitesse du fluide (m s−1)

〈u〉 Vitesse moyenne dans l’espace (m s−1)

vm Volume molaire des gaz (m3 mol−1)

Y Fraction massique de traceur ()

Lettres grecques

γ̇ Taux de cisaillement (s−1)

λ̇ Conductivité thermique (W m−1 K−1)

ρ Masse volumique (kg m−3)

µ Viscosité (Pa s)

〈µ〉 Viscosité moyenne dans l’espace (Pa s)

µa Viscosité apparente (Pa s)

σ Contrainte de cisaillement (Pa)

τ Temps de démarrage (h)

τ Tenseur des contraintes visqueuses (Pa)
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indice

calo coté caloporteur

de double-enveloppe

g gaz

G global

l liquide

m membrane

ml moyenne logarithmique

p paroi

pro côté procédé

2L dans le réacteur de 2 L

100L dans le réacteur de 100 L
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CFF Custom Field Function
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1.11 Configuration des 4 réacteurs simulés par Martinez Mendoza et al. (2011). . . . . . . . 63

1.12 Profils de vitesses des fluides ( Martinez Mendoza et al. (2011)). . . . . . . . . . . . . 64
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1.15 Profils de vitesses obtenus dans les réacteurs simulés par Wu (2014). . . . . . . . . . . . 68
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2.2 Méthodologie de caractérisation rhéologique d’un fluide. . . . . . . . . . . . . . . . . . 112
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5.13 Évolution des compositions du biogaz pour les différents débits d’hydrogène injectés. . . 243
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INTRODUCTION 33

La méthanisation, appelée également digestion anaérobie, est un processus biologique naturel

transformant la matière organique en biogaz, constitué principalement de méthane (60 % environ)

et de dioxyde de carbone (40 % environ). Ce processus de production d’énergie est aujourd’hui

une voie de production d’énergies vertes, permettant simultanément la valorisation des déchets

organiques. Même si la majorité du gisement provient de déjections animales (Figure A), les

déchets méthanisables sont très divers (effluents d’élevages, déchets de cultures, boues de sta-

tion d’épuration, etc) et présents en grande quantité. Ainsi, l’estimation de l’ADEME à propos

des ressources mobilisables pour 2030 s’élève à 130 millions de tonnes de matière brute, corres-

pondant à la production de 56 TWh, soit 4,8 MTep d’énergie primaire, ce gisement étant composé

à 90 % de matières agricoles (Bastide, 2013). Cette étude estime que le gisement mobilisable en

2030 représente 30 % du gisement total disponible, ce qui amène à 185 TWh le potentiel de pro-

duction de biogaz. La méthanisation est donc une voie très prometteuse, ce qui a conduit, ces

dernières années, les gouvernements à établir des plans de développement de la filière en France.

Le biogaz formé peut être utilisé de différentes façons. La voie la plus utilisée actuellement est la

cogénération, c’est-à-dire la combustion du méthane pour former de l’électricité, revendue à EDF

et de la chaleur. La seconde voie, moins développée, mais en pleine expansion, est l’injection du

biogaz dans le réseau de gaz naturel.

Figure A – Répartition du gisement mobilisable (% tonne de matière brute).

Le processus de digestion anaérobie est réalisé par un consortium microbien constitué de très

nombreuses espèces. Ces microorganismes forment une châıne trophique, les produits des uns ser-
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vant de substrats pour les autres. On peut les classer selon leurs activités : les bactéries hydroly-

tiques hydrolysent la matière brute complexe tels que les polysaccharides, en monomères tels que

le glucose. Les bactéries acidogènes utilisent les monomères pour former des acides et des alcools ;

ces molécules sont ensuite métabolisées par les Archae acétogènes productrices d’hydrogène, de

dioxyde de carbone et d’acétate. Enfin, ces éléments sont consommés par les Archae méthanogènes

pour former du méthane et du dioxyde de carbone. Deux grands types d’Archae méthanogènes

co-existent principalement : les Archae méthanogènes hydrogénotrophes, utilisant l’hydrogène et le

dioxyde de carbone pour former du méthane et de l’eau et les Archae méthanogènes acétotrophes,

utilisant l’acétate pour former du méthane et du dioxyde de carbone. Le seul gaz utilisable dans le

biogaz étant le méthane, la production naturelle d’environ 40 % de CO2 est inutile dans le cas de

la cogénération et pose un problème dans le cas de l’injection dans le réseau de gaz. Dans ce second

cas, un post-traitement du gaz est nécessaire. C’est pourquoi les études permettant d’augmenter

le taux de méthane dans le biogaz sont de plus en plus nombreuses et de grand intérêt.

Pour cela, une des possibilités est l’injection d’hydrogène dans les digesteurs. En effet, la produc-

tion naturelle d’hydrogène transformée en méthane par les Archae méthanogènes hydrogénotrophes

est limitante. Ainsi, en injectant de l’hydrogène exogène, les Archae méthanogènes hydrogénotrophes

pourraient consommer d’avantage de CO2 produit naturellement dans le réacteur, et ainsi augmen-

ter le taux de méthane dans le biogaz. Ceci caractérise la méthanation biologique in-situ (Rittmann,

2015), qui est à distinguer de la méthanation biologique ex-situ consistant à injecter simultanément

de l’H2 et du CO2 exogène dans un digesteur (Lecker et al., 2017). La méthanation est une voie en

plein développement, s’inscrivant dans la logique du � Power to gas �, un concept de conversion de

l’électricité en gaz pour la valorisation de l’électricité excédentaire. En effet, le développement des

énergies renouvelables fluctuantes (éolien, photovoltäıque, etc) implique, ponctuellement, l’appari-

tion de périodes de production d’électricité supérieure à la demande. Cette surproduction pouvant

dépasser les capacités de stockage du système électrique, des moyens de convertir l’électricité en

gaz sont en plein développement, le surplus de gaz pouvant être stocké dans le réseau de gaz na-

turel. Une de ces voies consiste à transformer l’électricité en hydrogène par électrolyse de l’eau.

L’hydrogène ne peut cependant pas être injecté à plus de 2 % dans le réseau. Le gaz naturel étant
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principalement constitué de méthane, la conversion de l’hydrogène en méthane pour un stockage

massif semble envisageable. La méthanation biologique s’inscrit au final dans cette logique.

Afin d’assurer un apport d’hydrogène tout en valorisant des déchets industriels, les fumées de co-

keries, dont celles produites par les usines du groupe Arcelor Mittal, présentent un intérêt potentiel

indéniable. En effet, celles-ci contiennent principalement de l’hydrogène, du monoxyde de carbone

et du dioxyde de carbone, auxquels viennent s’ajouter des éléments en plus faibles quantités tels

que du benzène, du toluène et du xylène. Ces déchets sont aujourd’hui peu valorisés et les rejets,

notamment de CO2 dans l’atmosphère, à proscrire. Des processus de valorisation de ces déchets

sont donc recherchés. C’est l’enjeu principal du projet VALORCO porté par l’ADEME et ARCE-

LOR MITTAL (Valorisation et réduction des émissions de CO2 en industrie), dans lequel s’inscrit

cette thèse. Ce projet a pour objectif global de comparer les performances de plusieurs techniques

de valorisation de ces fumées pour sélectionner la plus intéressante. Les voies envisagées sont la

séparation et purification, la carbonatation minérale, la thermochimie, l’électrochimie, la fermen-

tation, et, la voie étudiée dans cette thèse : la valorisation par intensification de méthanisation.

L’objectif de ce sujet de thèse est d’étudier la faisabilité de l’injection de gaz de cokerie dans

un digesteur anaérobie et de déterminer dans quelle mesure cette injection permettrait une aug-

mentation du taux de méthane dans le biogaz produit. En effet, l’hydrogène et le CO2 sont

théoriquement consommables par les bactéries présentes dans les digesteurs. Ainsi, l’injection de

ces gaz pourraient augmenter le taux de méthane du biogaz par méthanation biologique (Figure

B).
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Figure B – Représentation de la problématique générale.

Les études concernant l’efficacité et la mise en œuvre de la méthanation biologique in-situ à

l’échelle laboratoire se sont multipliées ces dernières années, mettant en évidence la possibilité de la

conversion de l’hydrogène exogène en méthane. Ces études ont été réalisées dans de faibles volumes,

et sur différents types de substrats, permettant une augmentation nette du taux de méthane dans

le biogaz.

Le choix fait pour cette thèse est de mettre en œuvre la méthanation biologique dans un réacteur

pilote de 100 L, alimenté exclusivement par du lisier bovin. La mise en place d’un réacteur de

méthanation biologique soulève différentes contraintes, bien spécifiques, liées notamment à la com-

plexité du milieu utilisé et à l’injection de gaz dans ce milieu complexe. Il a été mis en évidence dans

la littérature que la méthanation biologique est limitée par le transfert gaz/liquide de l’hydrogène

injecté (Luo et al., 2012a; Luo and Angelidaki, 2012, 2013a; Kougias et al., 2017). Ce transfert

gaz/liquide est dépendant de plusieurs facteurs, principalement du système d’injection de gaz et

du mélange dans la cuve. Ainsi, pour concevoir au mieux le réacteur de 100 L, il a été nécessaire

de préalablement réfléchir à la nature de l’agitateur et à celle de l’injecteur de gaz. L’ensemble de

la démarche est présenté dans la figure C.

— La première partie de l’étude, destinée au choix de l’agitateur, a été réalisée dans des

réacteurs de 2 L et a consisté à étudier la production de biogaz dans des digesteurs agités

par différents systèmes. L’étude expérimentale a été complétée par la mise en œuvre de
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simulations numériques CFD afin de caractériser les capacités de mélange de digesteurs

comparés par la caractérisation de leur hydrodynamique. Cette partie a donc pour objectif

de mesurer l’impact de l’agitation sur la production de biogaz en digesteur anaérobie.

— La seconde étape a été le dimensionnement du réacteur pilote. Ce dimensionnement a été

réalisé en deux temps. Dans une première partie, réalisée en réacteur de 2 L, le système

d’injection de gaz a été designé. Le but était d’éviter la présence d’hydrogène dans le bio-

gaz produit. Cette étude expérimentale a été complétée par la simulation numérique de la

répartition du gaz dans la cuve. La deuxième étape a consisté à dimensionner la cuve et l’en-

semble des équipements nécessaires. Le pilote de méthanisation fonctionnant en continu, au

travail de dimensionnement général (double enveloppe pour la régulation de température,

pompes d’alimentation et de soutirage, etc) s’est ajouté un travail de conception plus général

du laboratoire accueillant le pilote, en particulier lié au respect des conditions ATEX im-

posées par l’utilisation de l’H2 et la présence de biogaz. Ce dimensionnement a constitué

une partie importante du travail de cette thèse.

— Enfin, la première expérimentation conduite dans le pilote a consisté à mettre en place une

méthanisation classique, sans ajout d’hydrogène, donnant ainsi une base de comparaison

pour les essais de méthanation biologique qui ont suivis. Les premières injections ont été

réalisées avec de l’hydrogène pur, à différents débits, puis a été ajouté un débit de CO2

afin de simuler un mélange simplifié des gaz de cokerie. L’objectif de cette dernière partie

de la thèse est de déterminer l’impact des conditions d’apport de l’hydrogène en digesteur

anaérobie sur l’évolution du débit et de la composition du biogaz à l’échelle pilote.
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Figure C – Démarche expérimentale globale de la thèse.
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1.1 Le procédé de méthanisation

1.1.1 Généralités sur la méthanisation

1.1.1.1 Principe de la méthanisation

La méthanisation, autrement appelée digestion anaérobie, est un processus naturel qui a lieu

dans tous les milieux stagnants anaérobies tels que les rizières ou les marécages (Moletta, 2008).

Etant donnés la raréfaction des ressources naturelles et l’incitation à la production d’énergies

vertes, il est apparu intéressant de s’inspirer de ce phénomène naturel pour produire du méthane

vert à partir de déchets. Ce procédé est alors basé sur la dégradation par des micro-organismes

de la matière organique, en conditions contrôlées et en l’absence d’oxygène (Bastide, 2015). Ce

processus est une voie de valorisation des déchets pouvant être de différents types. Il peut s’agir :

— de déchets agricoles de type lisier/fumier,

— de déchets agro-alimentaires,

— de déchets végétaux tels que des résidus de cultures,

— de boues de station d’épuration,

— de déchets ménagers, etc.

Il conduit d’une part à la production de biogaz, constitué principalement de CH4 et de CO2 et

d’autre part à l’obtention d’un produit liquide riche en matières organiques appelé digestat (figure

1.1).

1.1.1.2 La production de biogaz

Deux principaux modes d’utilisation du biogaz coexistent aujourd’hui :

— soit il est brulé dans un moteur de cogénération pour former de l’électricité revendue à EDF

ainsi que de la chaleur utilisée notamment pour chauffer le réacteur de méthanisation,

— soit il est épuré, odorisé puis injecté dans le réseau de gaz naturel.

Certaines installations utilisent également le biogaz directement pour produire de l’eau chaude. En

juillet 2013, 242 installations de méthanisation existaient en France, tous secteurs confondus, pour

une production totale d’énergie de 148 MW (Chapron, 2014). En 2017 seuls 28 sites injectent leur
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Figure 1.1 – Schéma du principe de la méthanisation (Battistel (2014))

gaz dans le réseau GRDF pour une production de 376 GWh/an tandis que les autres brulent leur

gaz en cogénération (GRDF, 2017).

Le potentiel de développement en France est estimé à 56 TWh mobilisable en 2030, soit environ

la consommation énergétique de 3 millions de foyers. Sur l’ensemble du gisement, 90 % sera issu

du secteur agricole (ATEE, 2015).

Les objectifs du gouvernement pour 2020 d’amener à 1000 le nombre de méthaniseurs à la

ferme, contre 90 fin 2012 et ceux fixés par la loi de transition énergétique pour 2030 sont très

ambitieux. Plusieurs retours d’expériences montrent des difficultés techniques et opérationnelles

(non-adaptation des équipements aux incorporations multi-intrants, problème de panne de la

cogénération par manque de fiabilité du matériel), impactant négativement la production de biogaz,

et freinant le développement de la filière (ATEE, 2015). Afin d’atteindre les objectifs fixés, il est

donc indispensable de développer des équipements adaptés en résolvant les problèmes rencontrés

jusqu’à présent.

Notons que, même si l’Allemagne est un des pays pionniers de la méthanisation en Europe, les

stratégies d’utilisation des intrants dédiés à la méthanisation ne sont pas les mêmes qu’en France.

Utilisant des cultures dédiées comme intrants, il ne s’agit effectivement plus de valorisation des

déchets, mais d’un mode de production de biogaz à part entière. De nombreux méthaniseurs ont

alors pu s’implanter, montant à 7900 le nombre d’installations en zone rurale en Allemagne, en
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2014, avec une moyenne de 440 kW par installation. Ces méthaniseurs sont plus performants que

les méthaniseurs français dont la puissance moyenne à la ferme était de 217 kW en juillet 2013

(Chapron, 2014).

1.1.1.3 Les principaux intérêts de la méthanisation

Les avantages de ce procédé sont multiples (Bastide, 2015) :

— Double valorisation de la matière organique et de l’énergie.

— Diminution de la quantité de déchets organiques à traiter par les autres filières.

— Diminution des émissions de gaz à effet de serre par substitution à l’usage d’énergies fossiles

ou d’engrais chimiques.

— Traitement possible des déchets organiques graisseux ou très humides, non compostables en

l’état.

— Limitation des émissions d’odeurs grâce à l’utilisation de systèmes hermétiques.

1.1.2 Description du procédé de digestion anaérobie

1.1.2.1 Les processus biologiques mis en oeuvre

Le processus de méthanisation se déroule en quatre étapes successives : l’hydrolyse, l’aci-

dogénèse, l’acétogénèse et la méthanogénèse, qui se succèdent dans la chaine de digestion comme

schématisé sur la figure 1.2.

— L’hydrolyse consiste en la dégradation des molécules organiques complexes (polysaccharides,

lipides, etc.) en sucres simples (monosccharides, acides gras, acides aminés).

— L’acidogénèse transforme les sucres simples en molécules tels que les AGV (acide acétique,

proprionique, butyrique, valérique), alcools et acides organiques. H2 et CO2 sont également

formés à cette étape.

— L’acétogénèse transforme les composés formés pendant la phase précédente en précurseurs

directs du méthane : H2, CO2 et acétate.
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— La méthanogénèse est ensuite divisée en 2 grandes voies : La voie des hydrogénotrophes

qui consomme H2 et CO2 pour former du CH4 ; et la voie des acétotrophes qui trans-

forme l’acétate en méthane et CO2. D’autres voies sont envisageables telles que celle des

méthylotrophes. Parmi un ensemble de réactions possibles, on trouve les 3 suivantes :

4H2 + CO2 → CH4 + 2H2O

CH3COO
– +H2O → CH4 +HCO−

3

4CH3OH → 3CH4 + CO2 + 2H2O

Figure 1.2 – Etapes biologiques du procédé de méthanisation.

Chaque étape est réalisée par un type de microorganismes dont les conditions optimales de

croissance différent légèrement les unes des autres (cf Tableau 1.1) (Delfosse, 2010). Les condi-

tions optimales de croissance des bactéries hydrolytiques et acidogènes sont relativement proches

(gamme de pH commune, reproduction rapide), alors qu’elles diffèrent de celles des acétogènes
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Table 1.1 – Conditions de culture optimales pour les microorganismes présents dans la chaine de
la digestion anaérobie.

Population
micro-
bienne

Caractéristiques
Gamme
de pH

optimale

Temps de
division

Sensibilité

Bactéries
Hydroly-

tiques

Bactéries
relativement

résistantes, tolérantes
à l’O2, production

d’exo-enzymes

4,5-6,3
quelques heures
(reproduction

rapide)

lignine (pas
dégradable, ralentit

la réaction)

Bactéries
Acidogènes

Bactéries sensibles à
l’O2, participent en
général également à

l’hydrolyse

4,5-6,3
quelques heures
(reproduction

rapide)

H2S, NH3,
antibiotiques

Bactéries
Acétogènes

Bactéries
relativement fragiles,

sensibles à l’O2,
production d’H2

6,8-7,5

quelques jours
(1-4 jours ;

reproduction
lente)

H2 en excès, H2S,
NH3, antibiotiques,

variations de
température

Archae
Méthanogènes

Archaebactéries très
fragiles, très sensibles
à l’O2, besoin de Ni,
plusieurs substrats

possibles

6,8-7,5

quelques jours
(5-15 jours ;
reproduction

lente)

O2, variations de pH
et température, Cu

et méthanogènes qui ont un pH optimal plus élevé (6,8-7,5) et un temps de reproduction plus

long. L’ensemble de ces bactéries évoluant dans le même espace, les conditions ne sont a priori

pas optimales pour l’ensemble des familles. Le réacteur est maintenu en anaérobiose et le pH est

surveillé. Sauf cas particulier de laboratoire, aucune régulation de pH n’est effectuée, excepté en

cas d’acidose (chute du pH due à une accumulation d’acides gras provoquant une interruption de

la production de biogaz). Il se situe naturellement autour de 7-7,5.

Le détail des différentes espèces de microorganismes opérant dans ce processus est encore mal

connu même si certaines d’entre elles ont déjà été identifiées. La connaissance des différentes espèces

est un travail très complexe du fait du nombre d’espèces présentes. Des travaux de métagénomique,

de plus en plus nombreux, ont pour objectif de les identifier et de comprendre leur rôle. En effet,

la connaissance des espèces permettrait une compréhension des mécanismes impliqués et ainsi

un meilleur contrôle du processus dans sa globalité (St-Pierre and Wright, 2014; Lu et al., 2013;

Schluter et al., 2008).
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1.1.2.2 Les différents intrants

Les substrats utilisés peuvent provenir de différents types de déchets présentant chacun leur

pouvoir méthanogène propre (Figure 1.3). Les lisiers et fumiers bovins présentent les pouvoirs

méthanogènes les plus faibles. Etant cependant présents en grande quantité, beaucoup d’agricul-

teurs les utilisent en leur ajoutant des co-substrats tels que l’ensilage de mäıs ou tout autre déchet

méthanisable présent localement afin d’optimiser la production de biogaz.

Figure 1.3 – Pouvoir méthanogène de différents substrats (ADEME, 2006).

Dans ce travail, le substrat utilisé est du lisier bovin seul, prélevé à la ferme expérimentale de

l’ENSAIA (La Bouzule, Laneuvelotte, France). La bibliographie se focalisera donc par la suite sur

le procédé de méthanisation mettant en œuvre ce substrat particulier.
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1.2 Rhéologie des substrats de méthanisation

Le comportement rhéologique des fluides mis en jeu joue un rôle très important dans la conduite

du procédé. En effet, la rhéologie de la matière première conditionne l’efficacité du mélange et des

transferts en réacteur. Ainsi, il est primordial de s’intéresser au comportement rhéologique des

fluides utilisés.

Les fluides rencontrés peuvent avoir des comportements rhéologiques différents. Certains fluides

comme l’eau ont un comportement rhéologique simple, leur viscosité est une constante quelles que

soient les conditions de cisaillement ; ces fluides sont qualifiés de newtoniens. D’autres peuvent avoir

des comportements complexes, ils sont alors qualifiés de non-newtoniens : leur viscosité devient une

fonction plus ou moins complexe du cisaillement appliqué. Les différents comportements pouvant

être rencontrés sont présentés sur la figure 1.4.

— Les fluides de Bingham et ceux répondant à la loi d’Hershel-Bulkley sont des fluides à seuil,

c’est-à-dire qui ne s’écoulent qu’à partir d’une certaine contrainte appelée contrainte seuil.

— Les fluides rhéofluidifiants (shear-thinning) sont des fluides dont la viscosité diminue avec

l’augmentation du taux de cisaillement.

— Les fluides rhéoépaississants (shear-thickening) sont des fluides dont la viscosité augmente

avec l’augmentation du taux de cisaillement.

Le lisier bovin est un fluide fréquemment rencontré en méthanisation, particulièrement dans

le cas d’installations à la ferme. Ce fluide a un comportement rhéologique complexe qui a été

étudié dans un certain nombre de publications telles que celles de Chen (1986); El-Mashad et al.

(2005); Achkari-Begdouri and Goodrich (1992) qui ont montré que le lisier de vache présente

un comportement non-newtonien rhéofluidifiant. Pour cela, Chen (1986) et Achkari-Begdouri and

Goodrich (1992) ont utilisé un viscosimètre muni d’un système cuve/cylindre d’agitation coaxial

(voir figure 1.5) et déterminé la loi rhéologique modélisant au mieux ce substrat. Leurs travaux

ont concerné la modélisation du comportement rhéologique du lisier bovin tamisé en fonction de

la température et du taux de matière sèche (TS). Pour atteindre les TS voulus, des dilutions des

échantillons ont été effectuées. Chen (1986) a travaillé sur un échantillon de 65 mL et a montré

que pour un TS < 2,8 %, le lisier bovin a un comportement newtonien ; pour un TS compris entre
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Figure 1.4 – Les différents types de comportements rhéologiques des fluides (Wu, 2013).

2,8 % et 4,5 %, la rhéologie du lisier bovin peut être modélisé par une loi puissance (équation 1.1

avec 0, 008 < K < 0, 03 Pa.sn et 0, 59 < n < 0, 75 suivant le TS et pour des températures entre 20

et 64 °C). Au-dessus de 4,5 % le lisier bovin a un comportement illustré sur la figure 1.6 et peut

être décrit par l’équation 1.2 avec 0, 096 < K ′ < 7, 78 et 0, 22 < n′ < 0, 43 pour 4, 5 < TS < 19, 3

%.

µ = K · γ̇n−1 (1.1)

µ = µ0 · γ̇ +K
′ · γ̇n

′

(1.2)

Avec µ la viscosité (Pa.s), µ0 la viscosité à cisaillement nul (Pa.s), γ̇ le taux de cisaillement

(s-1), K et K ′ les indices de consistance (Pa.sn et Pa.sn’) et n et n′ les indices d’écoulement (-).

Il est à noter que les viscosités obtenues sont alors sensiblement plus élevées que celles de l’eau.

Par ailleurs, Chen (1986) a montré que, pour un TS > 4 %, n ne variait ni avec TS ni avec la

température alors que K augmentait avec TS et diminuait quand la température augmentait.

Achkari-Begdouri and Goodrich (1992) ont travaillé sur des échantillons de 120 mL ou 80

mL et une loi puissance a été appliquée dans tous les cas (équation 1.1). D’après leurs travaux,

K augmente avec TS, alors que n diminue. L’explication proposée tient au fait que plus TS est

grande, plus il y a d’interactions entre les particules, ces interactions sont des forces cohésives qui
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Figure 1.5 – Système de mesure utilisé pour les mesures rhéologiques de l’étude de Achkari-
Begdouri and Goodrich (1992).

Figure 1.6 – Évolution de la viscosité apparente de lisier bovin filtré en fonction du taux de
cisaillement en coordonnées logarithmiques pour différents TS (Chen, 1986).
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renforcent la non-linéarité de la viscosité du fluide. Concernant l’effet de la température sur les

paramètres, K diminue et n augmente lorsque la température augmente. L’explication peut être

la même que pour l’influence du TS. Achkari-Begdouri and Goodrich (1992) ont proposé deux

corrélations pour calculer K et n en fonction de TS et de la température (équations 1.3 et 1.4).

Compte-tenu du nombre élevé de paramètres ajustés, ces corrélations doivent être prudemment

utilisées.

K = (8, 722 · exp(4830/T + 0, 58319 · TS)) · 10−10 (1.3)

n = 0, 6894 + 0, 0046831 · (T − 293)− 0, 042813 · TS (1.4)

El-Mashad et al. (2005) ont caractérisé le comportement rhéologique du lisier de vache non tamisé

avec un viscosimètre de Haake. Leurs résultats sont en accord avec ceux de Chen (1986) concernant

l’évolution de n avec la température. Ils ont également montré que la viscosité évolue selon une loi

d’Arrhénius (équation 1.5).

µ = A · exp [Ea/(R · Tabs)] (1.5)

Avec A (Pa.s) le facteur pré-exponentiel et Ea (J/mol) l’énergie d’activation.

Pour compléter cette étude, Landry et al. (2004) ont établi une corrélation permettant de connaitre

la masse volumique du lisier bovin en fonction du TS (équation 1.6).

ρ = 0.0367 · (TS)3 − 2.38 · (TS)2 + 14.6 · (TS) + 1000 (1.6)

Le substrat utilisé dans ce travail de thèse présentera donc, a priori, des propriétés visqueuses

rhéofluidifiantes. Ce type de fluide est propice à la présence de nombreux gradients (concentrations,

température, etc.) s’il est agité de manière non optimale. L’injection d’un gaz dans un tel système

nécessite donc une étude préalable pour concevoir un réacteur dont l’hydrodynamique permette la

limitation des gradients et une bonne distribution du gaz injecté au sein du réacteur.

1.3 Etude de l’hydrodynamique des digesteurs anaérobies

Le mélange et l’hydrodynamique en réacteur anaérobie ont été étudiés depuis de nombreuses

années, initialement par des mesures de traceurs en réacteurs. Les travaux de Verhoff et al. (1974)
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parmi les précurseurs dans ce domaine, ont eu pour objectif de mesurer la proportion de volume de

réacteur agité en injectant des fluorures comme traceurs, la concentration étant mesurée par une

électrode ionique spécifique (Orion). Ces travaux ont été menés dans un réacteur de laboratoire

et un réacteur pilote agités par injection de gaz. Cette technique continue à être utilisée dans

certaines publications plus récentes telles que celle de Elnekave et al. (2006), qui a montré une

absence de réelle zone morte, mais une mauvaise efficacité du mélange, réalisé par injection de gaz.

Grâce à un système de traceurs, Monteith and Stephenson (1981) ont également montré qu’une

mauvaise agitation appliquée dans un réacteur anaérobie pouvait diminuer le volume actif de 70

% par rapport au volume total, ce qui peut réduire considérablement le temps de séjour moyen du

fluide dans le réacteur et ainsi diminuer ses performances.

Keshtkar et al. (2003) ont réalisé une des premières études démontrant, par l’établissement d’un

modèle mathématique, que lorsque le mélange réel s’éloigne d’un mélange idéal, les performances

du méthaniseur diminuent. Ce modèle mathématique est constitué d’un modèle de cinétiques

microbiennes incluant des étapes d’hydrolyse enzymatique combinées à des effets d’inhibition par

le substrat, du pH et de considérations thermodynamiques. Ainsi, il a été montré que le rendement

en méthane augmentait avec le degré de mélange du réacteur et qu’un réacteur parfaitement agité

nécessitait un temps de séjour plus court qu’un réacteur contenant des zones mortes, pour un

même rendement en méthane obtenu.

Avec l’évolution des puissances de calcul de ces dernières années, les études actuelles se sont

progressivement tournées vers la simulation numérique des écoulements (CFD) pour étudier l’hy-

drodynamique de ces réacteurs, et plus généralement dans des réacteurs mettant en oeuvre des

fluides non-newtoniens. Les publications concernées présentent des travaux avec différents types

de mélange : absence de mélange (cas des lagunes) et des mélanges par recirculation de liquide,

par recirculation de gaz, ou par agitation mécanique.
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1.3.1 Méthodes CFD utilisées pour l’étude de l’hydrodynamique des

digesteurs anaérobies

Les différentes publications scientifiques traitant du mélange des digesteurs par CFD n’uti-

lisent pas toutes les mêmes modèles de simulation. Certains ont simulé un fluide newtonien,

d’autres non-newtonien, certains ont travaillé en monophasique, d’autres en biphasique. Lors de

l’approche multiphasique, plusieurs modèles peuvent être utilisés (modèle Euler-Euler, ou modèle

Euler-Lagrange). Dans la majorité des cas, les écoulements sont considérés comme turbulents, et

différents modèles de turbulences peuvent être appliqués. Il existe deux modes de simulation pos-

sible : le mode MRF (Multiple Reference Frame) ou SM (Sliding mesh), considérant un maillage

glissant. Enfin, plusieurs codes CFD peuvent être utilisés. Pour les différents modes d’agitation, le

modèle de turbulence le plus souvent rencontré est le modèle RANS (Reynolds-Averaged Navier-

Stokes) et le logiciel de simulation le plus fréquemment utilisé est ANSYS-Fluent. Le tableau 1.2

récapitulent les méthodes de mélange étudiés, le type de fluide et les modèles de simulations utilisés

pour les différents études dont les résultats seront présentées dans les sections suivantes.

1.3.2 Absence d’agitation mécanique et pneumatique

Fleming (2002) a été un des premiers à simuler l’hydrodynamique d’un réacteur anaérobie, à

savoir une lagune couverte, par un logiciel de CFD (LagoonSim3D). Le modèle développé inclut

un modèle de mouvement de fluide, de sédimentation, de production de bulles, d’entrainement des

sédiments et du fluide par les bulles, de réactions biologiques et de transferts de chaleur à la fois

interne à la lagune et avec l’environnement extérieur. Il permet, entre autres, de prévoir l’évolution

des températures du milieu et la production mensuelle de gaz. Il établit également le lien entre la

vitesse du vent et le transfert de chaleur externe. Il a permis de montrer que le volume du digesteur

étudié est 2 fois supérieur au volume optimal. Ce modèle pourrait être utilisé pour prédire l’effet

d’une modification du design d’un digesteur existant ou pour concevoir une nouvelle installation.
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1.3.3 Simulation de digesteurs agités par recirculation du liquide

1.3.3.1 Influence du taux de matière sèche sur l’homogénéisation des digesteurs

Certaines études telles que celles de Wu and Chen (2008), Wu (2010c), Sajjadi et al. (2016)

et Terashima et al. (2009) se sont particulièrement intéressées à l’impact du TS sur l’homogénéité

des réacteurs. Wu and Chen (2008) ont travaillé avec du lisier bovin (rhéologie modélisée par une

loi puissance) dont l’agitation est assurée par une recirculation du liquide, le lisier étant prélevé

latéralement dans la partie haute du réacteur cylindrique et réinjecté par le fond au milieu, tandis

que Wu (2010c) a étudié le mélange dans un réacteur de forme ovöıde, agité par une recirculation

interne créée par un tube dans lequel est placée une turbine (Figure 1.7). Le réacteur de forme

ovöıde est également celui choisi par Terashima et al. (2009), qui ont établi les performances de

mélange par mesure du temps de mélange et de l’indice d’uniformité dans un réacteur de forme

ovöıde, contenant des boues diluées à plusieurs concentrations, par une mesure de la dispersion

d’un traceur (solution de chlorure de lithium), d’une part, et par CFD, d’autre part.

Dans l’étude réalisée par Wu and Chen (2008), les champs de vitesses ont été simulés en faisant

varier le diamètre du tube de ré-injection et la puissance injectée en modifiant la vitesse d’injection

du liquide recirculé. Le réacteur a été décomposé en zones de plages de vitesses similaires. Ils ont

Figure 1.7 – Géométrie du réacteur ovöıde étudié par Wu (2010c).
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Figure 1.8 – Répartition des zones de vitesses en fonction de la puissance dissipée (Wu and Chen,
2008). r : rayon du tube de réinjection du liquide ; R : rayon du réacteur cylindrique. a) r = 0, 1 ·R
et TS=7,5 % ; b) r = 0, 2 ·R et TS=12,1 %

considéré comme zones mortes les zones où la vitesse était inférieure à 0,001 m/s ; comme zones

à faibles vitesses celles dont les vitesses étaient comprises entre 0,001 m/s et 0,01 m/s ; comme

zones à vitesses moyennes celles dont les vitesses étaient comprises entre 0,01 m/s et 1 m/s ; et

comme zones de fortes vitesses celles présentant des valeurs de vitesses supérieures à 1 m/s. Leurs

résultats (Figure 1.8) ont montré que quelle que soit la puissance dissipée, les vitesses moyennes

étaient prédominantes et que la zone de faibles vitesses représente plus de 20 % du volume total

du réacteur. Par ailleurs, l’augmentation de la vitesse d’entrée a conduit à une augmentation de

la vitesse dans la zone bien mélangée, mais n’a pas permis pas la diminution du volume de la zone

morte. Ils ont également montré que, pour un diamètre d’injecteur supérieur ou égal à 0,2 fois le

diamètre du réacteur, le TS avait un impact non négligeable sur la répartition des différentes zones

dans le réacteur, la proportion de la zone présentant des vitesses supérieures à 1 m/s pouvant

passer de 8,8 % à 17,0 % pour une même puissance injectée, suivant le TS (Table 1.3).

La figure 1.9 présente les résultats obtenus par Wu (2010c). En accord avec les résultats de

Wu and Chen (2008), il apparait que le TS a un impact très important sur les performances de

mélange. En effet, l’agitation de ce type de réacteur est efficace à faible TS, mais dès que le TS
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Table 1.3 – Impact de la puissance d’injection et du TS sur les vitesses du fluide, pour un
diamètre du tube d’injection représentant 0,2 fois le diamètre total du réacteur (Wu and Chen,
2008).

Plage de vitesses (m/s) <0,001 0,001-0,01 0,01-0,1 0,1-1,0 >1,0
Puissance apportée = 1 HP
and vin = 1.9 m/s

TS = 0 20,8 0,5 43,1 33,1 2,5
TS = 2,5 % 20,8 0,5 43,4 32,8 2,5

Volume (%)
TS = 7,5 % 20,8 1,1 42,9 32,8 2,4
TS = 12,1 % 20,8 2,9 41,2 32,8 2,3

Puissance apportée = 2 HP
and vin = 3.8 m/s

TS = 0 20,8 0 1,2 61,0 17,0
TS = 2,5 % 20,8 0 1,7 61,0 16,5

Volume (%)
TS = 7,5 % 20,8 0,1 2,4 62,0 14,7
TS = 12,1 % 20,8 0,4 5,9 64,1 8,8

Puissance apportée = 3 HP
and vin = 5.7 m/s

TS = 0 20,8 0 0,1 50,3 28,8
TS = 2,5 % 20,8 0 0,2 50,5 28,5

Volume (%)
TS = 7,5 % 20,8 0 1,6 51,1 26,5
TS = 12,1 % 20,8 0,2 4,0 57,3 17,7

HP : Horse Power ; vin : vitesse d’injection (m/s)

augmente au-delà de 10 %, l’agitation n’est plus efficace.

En accord avec les deux publications précédentes, Terashima et al. (2009) ont montré, sur des

boues de STEP, que le TS a une importance sur l’homogénéité des réacteurs en établissant des

corrélations entre le rapport temps d’homogénéisation / temps de recirculation et la concentration

en boue. Ce rapport est apparu d’autant plus élevé que la concentration en boue est importante, ce

qui est à corréler à la viscosité du fluide qui augmente lorsque la concentration en boue augmente.

Sajjadi et al. (2016) ont, quant à eux, étudié non pas la zone morte, mais la caverne (c’est-

à-dire la zone agitée) formée par la recirculation dans un réacteur cylindrique. Ils ont mimé le

comportement non-newtonien de boues de STEP par des solutions de xanthane à 0,3 % et 0,4 %

w/w, les deux concentrations permettant l’obtention de TS différents. L’agitation a été réalisée

par une injection liquide au centre d’un réacteur cylindrique par un tube vertical.

Pour étudier les performances de mélange, ces auteurs ont couplé une étude expérimentale et

une étude de CFD. La présence d’une caverne bien agitée au milieu d’un fluide stagnant a été mise

en évidence et la taille de la caverne créée par la recirculation a été déterminée. La rhéologie de

la solution a été préalablement déterminée avec l’utilisation d’une loi puissance. L’étude experi-

mentale a été faite grâce à un colorant fluorescent injecté via l’alimentation ; la décoloration a été

suivie par une caméra. Le mélange a été caractérisé par Nt, temps caractéristique défini comme
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Figure 1.9 – Champs de vitesses obtenus par CFD à une fréquence d’agitation de la turbine de
600 rpm (Wu, 2010c).

Nt = Q
V

avec Q le débit d’injection liquide et V le volume total du réacteur. Trois régimes ont alors

été mis en évidence :

— Régime 1 : Une caverne sphérique est formée autour de laquelle le fluide n’est pas agité de

manière satisfaisante pour Nt ≤ 0, 8 et Nt ≤ 1 pour les solutions de xanthane à 0,3 % et

0,4 %, respectivement.

— Régime 2 : Pour des valeurs de Nt intermédiaires, l’extension de la caverne se fait de manière

horizontale.

— Régime 3 : L’extension de la caverne se fait de manière verticale pour Nt > 16, 1 et Nt > 20, 4

pour les solutions à 0,3 % et 0,4 %, respectivement.

Par ailleurs, le volume de la zone inactive dépend de la rhéologie du milieu. En effet, il a été
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montré que, plus la viscosité du liquide augmentait, plus la transition entre les 3 régimes se faisait

à grand Nt. En régime 1 et 2, les zones non actives sont deux fois plus grandes à 0,4 % qu’à 0,3

%, ce qui rejoint les résultats des publications précédemment citées concernant l’impact du TS sur

l’hydrodynamique des réacteurs. Il a aussi été montré que l’augmentation de la puissance apportée

par l’injection de liquide (2 à 8 W/m3) n’induisait pas forcément une diminution du volume de

la zone inactive. En effet, la puissance maximale était apportée par le plus fort débit d’injection

étudié, soit 2,6 L/min, alors que le volume de zone inactive minimal était obtenu pour un débit de

liquide injecté de 1,3 L/min. La raison serait reliée à la différence de régime d’écoulement générée

par les différents débits d’injection, les transitions entre les 3 régimes précédemment cités se faisant

à différents Nt .

L’ensemble de ces travaux s’accordent sur le fait que le TS a une importance capitale sur

l’homogénéisation du réacteur, quelle que soit la forme du réacteur.

1.3.3.2 Influence du design du réacteur sur l’homogénéité du fluide

D’autres études se sont, quant à elles, concentrées sur le nombre, la place et l’angle des ré-

injections de liquide. Karaeva et al. (2015) ont en effet travaillé sur l’impact de la place et du

nombre des ré-injections dans le réacteur. Leurs travaux ont été réalisés avec du lisier porcin à un

TS de 6 %. Deux configurations de réacteurs de 3 m3 fonctionnant dans des conditions thermophiles,

agités par recirculation liquide ont été comparés. Comme il est indiqué sur la figure 1.10, pour le

premier réacteur, l’injection et le soutirage se font par le côté du réacteur, respectivement dans la

partie inférieure, et dans la partie supérieure ; le deuxième réacteur a le même système d’injection

et de soutirage par le côté mais une autre injection a été ajoutée par le dessus du réacteur, au

centre. Ils ont montré que, dans le cas d’un système diphasique, les particules se concentrent près

des parois pour le réacteur 1 et au fond du réacteur 2. Les auteurs ont également comparé les temps

de mélange des 2 configurations. Ils ont constaté que le temps de mélange du réacteur 1 était de

83 min alors qu’il n’était que de 42 min avec le réacteur 2 dans les conditions optimales. Le temps

de mélange du réacteur 2 dépend aussi de la proportion hauteur/diamètre du réacteur, avec un

optimum pour un ratio entre 0,7 et 1. Le nombre de ré-injections a donc une grande importance
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Figure 1.10 – Réacteurs étudiés par Karaeva et al. (2015) (Réacteur 1 à gauche ; Réacteur 2 à
droite).

sur les performances de mélange.

Lopez-Jimenez et al. (2015) et Martinez Mendoza et al. (2011) ont étudié non pas le nombre

de ré-injections, mais l’impact de la direction d’injection des recirculations sur les performances

de mélange. Lopez-Jimenez et al. (2015) ont travaillé sur la simulation de l’agitation d’un réacteur

anaérobie contenant des boues de STEP et dont les recirculations sont étudiées, avec deux sou-

tirages au fond du réacteur et deux injecteurs en hauteur. Plusieurs simulations ont été réalisées

avec différentes directions d’injections (radiales et tangentielles) et différentes vitesses d’injection

comme présenté dans le tableau 1.4. Ces auteurs ont eux aussi divisé leur réacteur en zones selon

les valeurs de vitesses du fluide et ont étudié l’étendue des zones mortes. Martinez Mendoza et al.

(2011) ont quant à eux étudié les performances d’un réacteur industriel agité par réinjection de li-

quide, plus précisément l’effet de l’angle avec lequel l’injection est réalisée sur les profils de vitesses

dans le réacteur (Figure 1.11).

Lopez-Jimenez et al. (2015) ont pu montrer que plus l’injection de liquide était tangentielle,

plus la taille du volume mort diminuait. Martinez Mendoza et al. (2011) ont, eux, montré que le

profil de vitesses variait effectivement avec l’angle d’injection et que la taille de la zone morte (en

blanc sur la figure 1.12) devenait significative dans les cas d’injections non favorables. Dans tous

les cas, les vitesses ne sont pas homogènes dans l’ensemble du réacteur.

Ces deux publications complètent celle de Karaeva et al. (2015) et s’accordent sur le fait que
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Table 1.4 – Différentes géométries d’injection de liquide recirculé (Lopez-Jimenez et al. (2015)).

Cas Caractéristiques

Vue globale du réacteur
Injections radiales ;
soutirages tangentiels

Cas 1 Injections radiales

Cas 2.1
Injections tangeantielles
forcées

Cas 2.2 Injection tangentielles
forcées avec différents

angles et embouts pour
accélerer la vitesse

d’injection
Cas 2.3 Géométrie initiale avec une

augmentation du débit de
20 %

Cas 2.4 Géométrie initiale avec une
diminution du débit de 20

%
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Figure 1.11 – Configuration des 4 réacteurs simulés par Martinez Mendoza et al. (2011). a) Vue
côté droit ; b) Vue de dessus.

l’angle d’injection est un paramètre très important pour l’homogénéisation des digesteurs.

1.3.4 Simulation des digesteurs agités par recirculation gazeuse

L’agitation par recirculation gazeuse est un autre système de mélange étudié dans la littérature.

La plupart des travaux utilisant ce type d’agitation ont étudié l’effet du mode d’injection de gaz

sur les vitesses du fluide dans les réacteurs ainsi que l’étendue des zones mortes.

Hormis Latha et al. (2009) dont les travaux ont été réalisés avec une colonne à bulles, la plupart

des autres travaux (Varma and Al-Dahhan, 2007; Vesvikar and Al-Dahhan, 2005; Karim et al.,

2004, 2007; Wu, 2010a) ont utilisé une injection de gaz par un tube de recirculation à l’intérieur

du réacteur.

Latha et al. (2009) ont en effet injecté le gaz par un injecteur situé en fond d’une colonne à

bulles et comparé les vitesses en fluide newtoniens ou non-newtoniens (boues de STEP). Le temps

nécessaire pour atteindre le régime permanent était autour de 9-10 s en fluide non-newtonien alors

qu’il n’était que de 3 s en fluide newtonien. Ils ont ainsi montré que le volume des zones mortes

devenait important au-delà d’une viscosité de 0,1 Pa.s.

Karim et al. (2004) et Varma and Al-Dahhan (2007) ont étudié l’hydrodynamique de leurs

réacteurs à l’aide des mêmes techniques, à savoir le suivi automatisé de particules radioactives
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Figure 1.12 – Profils de vitesses obtenus par Martinez Mendoza et al. (2011) pour différentes
configurations d’injections (Figure 1.11) avec a),c), e), g) les vues de dessus du fond du réacteur
et b), d), f), h) les vues de coté.

(a) (b) 

(e) (f) 

(g) 
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(CARPT) et la tomographie assistée par ordinateur (CT).

Karim et al. (2004) ont travaillé dans un réacteur à fond plat avec une agitation assurée par

un ajout de gaz à 3 débits différents à l’intérieur d’un tube de recirculation. Même si le réacteur

semblait bien agité dans la partie haute, près du tube de recirculation, une zone stagnante était

présente au fond du réacteur quel que soit le débit de gaz injecté. Les modifications du débit de gaz

n’impactant pas la taille de la zone stagnante, ils ont conclu qu’il serait nécessaire de repenser le

design du réacteur, par exemple, modifier la forme du fond du réacteur, ou changer les dimensions

du tube de recirculation.

Varma and Al-Dahhan (2007) ont étudié la distribution du gaz, les vitesses du liquide et les

zones mortes à l’intérieur du réacteur, et ont comparé l’hydrodynamique de réacteurs contenant

du lisier bovin mélangés par l’injection de gaz via 2 types d’injecteur : un injecteur à mono-orifice

et un injecteur à multi-orifices placé dans un tube de recirculation. Par rapport à l’injecteur à

orifice simple, l’injection par l’injecteur à orifices multiples donnait une meilleure distribution de

gaz, augmentait la recirculation du liquide diminuant ainsi le volume de la zone morte.

En plus de l’étude du système d’injection de gaz, certains travaux tels que ceux de Vesvikar

and Al-Dahhan (2005) et Karim et al. (2007) ont étudié l’impact de la géométrie du réacteur, plus

précisément la géométrie du fond du réacteur et l’utilisation d’une contre-pale sur l’hydrodyna-

mique globale du réacteur.

Dans l’étude de Vesvikar and Al-Dahhan (2005), l’impact de 3 débits de gaz différents sur

l’hydrodynamique d’un réacteur en eau (donc un fluide newtonien) agité par une injection d’air

a été observé. Différentes configurations de fond de réacteurs ont également été étudiées (voir

Figure 1.13) et pour 3 diamètres de tube de recirculation différents (4,4, 10,16 et 14,22 cm). La

zone morte a été définie comme étant la zone pour laquelle les vitesses étaient inférieures à 5 %

de la vitesse maximale. La vitesse maximale a été obtenue à l’intérieur du tube et à l’extérieur

les vitesses étaient presque nulles. Pour une configuration de fond plat et pour un diamètre de

tube de 4,4 cm, le volume de la zone morte représentait alors 59,7 % du volume total du réacteur,

ce qui est très important étant donné le caractère newtonien et très peu visqueux de l’eau. A

la vue de ces résultats, le débit a alors été augmenté de 28,32 L/h à 56,64 L/h puis à 84,96
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Figure 1.13 – Géométrie des réacteurs étudiés par Vesvikar and Al-Dahhan (2005).

L/h. L’hydrodynamique obtenue est quasiment la même pour les trois débits, ce qui rejoint les

résultats de Karim et al. (2004). Lorsque le débit a été augmenté, les vitesses axiales sont apparues

de plus en plus importantes à l’intérieur du tube, mais toute la partie extérieure est restée à

l’arrêt, sans avoir modifié l’étendue de la zone morte. Karim et al. (2007) ont également étudié par

CFD l’intérêt d’un fond présentant une pente ainsi que l’utilité d’ajouter une contre-pale dans un

réacteur contenant de la boue, de comportement non-newtonien, agité par injection de gaz dans un

tube de recirculation. En accord avec l’étude de Vesvikar and Al-Dahhan (2005), les résultats ont

montré que l’inclinaison du fond du réacteur présentait un grand intérêt puisque la zone morte est

passée de 33,6 % à 31,9 % puis à 29,6 % du volume total du réacteur lorsque le fond du réacteur

est passé de plat à une pente de 25° puis à une pente de 45°. L’apport de contre-pales associées à

la configuration d’un fond de réacteur à 45° a permis de diminuer par 3 la taille de la zone morte

comparé à la configuration de fond plat sans contre-pale.

Wu (2010b) a étudié l’hydrodynamique d’un réacteur agité par recirculation gazeuse, le gaz

étant injecté de deux manières différentes : injection libre par le fond du réacteur ou injection

confinée par un tube au centre du réacteur. Il a montré que dans le cas de l’injection de gaz

confiné, l’intensité du mélange n’est pas impacté par le TS, alors que pour l’injection de gaz libre,

plus le TS augmentait, et plus l’intensité du mélange diminuait. Pour la même puissance injectée,

à TS = 0 % et TS = 2,4 % l’injection de gaz confiné était moins efficace que l’injection de gaz libre,
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Figure 1.14 – Configurations des réacteurs étudiés par Wu (2014). Gaz collecté par le haut du
réacteur et compressé puis injecté par a) deux diffuseurs placés à 50 cm du fond du réacteur et
espacés de 1 m ; b) un injecteur placé à la base d’un tube vertical central servant à guider le gaz,
l’extrémité inférieure où est placé l’injecteur étant à 50 cm du fond du réacteur ; c) deux lances
verticales espacées de 6 m et dont l’extrémité inférieure est placée à 1 m du fond du réacteur,
extrémité par laquelle arrive le gaz ; d) deux générateurs de bulles, chacun placé à la base d’un
tube vertical servant au guidage du gaz, les deux tubes étant espacés de 6 m, l’extrémité supérieure
des tubes étant placée à 1 m de la surface.

alors qu’à TS = 5,4 % l’injection libre était moins efficace que l’injection confinée. Ces résultats

sont en accord avec ceux de Wu (2014) qui a étudié le mélange par recirculation gazeuse d’un

fluide non-newtonien suivant une loi puissance de paramètres K = 0, 192 Pa.s0,562 et n = 0, 562 ,

correspondant à un TS à 5,4 %. Quatre configurations d’injection de gaz ont été étudiées comme

présentées en figure 1.14. L’injection de gaz par 2 colonnes génératrices de bulles a effectivement

semblé permettre une homogénéisation convenable du réacteur, ce qui ne semblait pas être le cas

pour l’injection libre par un simple diffuseur, configuration présentant des gradients de vitesses

importants (voir figure 1.15). Il faut cependant remarquer que le paramètre K = 0, 192 Pa.s0,562

traduit un caractère peu visqueux du fluide. Il est alors possible qu’avec un indice de consistance

plus élevé les résultats d’homogénéisation ne soient pas aussi bons.
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Figure 1.15 – Profils de vitesses obtenus dans les réacteurs simulés par Wu (2014).

Finalement, ces publications s’accordent sur différents points tels que l’inefficacité de l’augmenta-

tion du débit de réinjection de gaz sur l’étendue des zones mortes, sur l’efficacité de l’injection du

gaz dans un tube plutôt que par un simple diffuseur, et sur l’intérêt d’avoir un fond de réacteur

présentant un angle plutôt qu’un fond plat.

1.3.5 Agitation mécanique

La technologie la plus classique pour agiter les réacteurs est un système d’agitation mécanique.

Plusieurs publications présentent des travaux de CFD sur des digesteurs anaérobies agités mécaniquement.

Une agitation classique par une ou plusieurs turbines Rushton a été étudiée dans des travaux tels

que ceux de Wu (2010a) et Bridgeman (2012). Wu (2010a) a, en effet, étudié le temps de mélange

dans un réacteur de 2,5 L agité par une turbine Rushton en présence de contre-pales pour différents

TS. Il a noté que le temps de mélange dépend de la position de l’injection initiale et surtout du

TS. De manière attendue, le temps de mélange augmente avec TS même si ne devient plus vrai

lorsque tout le réacteur est en conditions turbulentes (Re > 20000) auquel cas le TS n’a alors plus

d’impact significatif sur le temps de mélange. Bridgeman (2012) a, lui, étudié l’hydrodynamique

d’un réacteur de boues de STEP agité par 2 turbines Rushton à 6 pales. Comme le montre la figure
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Figure 1.16 – Géométrie du réacteur étudié par Bridgeman (2012).

1.16, les 2 turbines sont sur le même axe vertical au milieu du réacteur. Les profils de vitesses pour

différents TS et différentes fréquences d’agitation ont été étudiés. Une zone morte a été définie

comme étant l’ensemble des zones dont la vitesse est inférieure à 5 % de la vitesse maximale dans

le réacteur. Bridgeman (2012) a constaté que, plus TS était important, plus les vitesses étaient

faibles, ce qui est en accord avec les résultats de Wu (2010a) puisque la diminution des vitesses

conduit à une augmentation du temps de mélange. Sur la figure 1.17 on peut voir que dès que

TS > 2, 5 %, la double turbine devient moins efficace. Par ailleurs, il a aussi été montré que, pour

un TS de 5,4 %, augmenter la vitesse d’agitation produit une diminution de l’étendue de la zone

morte. Le réacteur a pu être découpé en 3 zones : v < 0, 02 m/s ; 0, 02 < v < 0, 1 m/s ;v > 0, 1

m/s. A agitation constante, l’augmentation du TS a conduit à une augmentation de l’étendue de

la zone où v < 0, 02 m/s alors que la zone v > 0, 1 m/s est restée relativement stable (20 à 24 % du

volume du réacteur), la zone la plus agitée s’est trouvée à proximité de la turbine et son étendue

n’a pas varié de manière significative quand le TS a augmenté.

Une autre turbine classique souvent utilisée, et étudiée par Wu (2012b), est l’hélice à 3 pales

inclinées. Le mélange d’un digesteur anaérobie utilisant le lisier bovin à 5 % de matière organique

comme matière première a ainsi été étudié dans un réacteur agité par une hélice à 3 pales à

une fréquence de 500 rpm (figure 1.18). Les lois rhéologiques utilisées ont été calculées par les



CHAPITRE 1. ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE 70

Figure 1.17 – Profils de vitesses observés par Bridgeman (2012) à une fréquence d’agitation de
100 rpm pour des TS de a) 0 % (eau) b) 2,5 % c) 5,4 % d) 7,5 % e) 9,1 % d) 12,1 %.

corrélations établies par Achkari-Begdouri and Goodrich (1992). Les valeurs maximales de vitesses

du fluide sont de 0,5 m/s à proximité immédiate des pales. Par contre, en s’éloignant de celles-ci,

les vitesses du fluide diminuent jusqu’à devenir nulles dans la partie supérieure du réacteur (Figure

1.19). Ce système d’agitation ne semble donc pas adapté à l’homogénéisation d’un tel fluide.

D’après les résultats de ces deux dernières publications, l’utilisation de turbines classiques telles

que les turbines Rushton ou les hélices à pales inclinées ne semblent pas adaptées à l’agitation de

digesteurs ayant une matière première à fort TS.

Wu (2009) et Wu (2012a) ont, quant à eux, étudié l’influence du nombre et du placement des

turbines en réacteur sur la mise en mouvement du fluide. Wu (2009) a étudié (i) 2 turbines placées

chacune dans deux tubes d’aspiration externes (ii) deux turbines placées dans les coins supérieurs

du réacteur (iii) une turbine placée dans un tube d’aspiration au centre du réacteur (iv) une turbine

simple placée au centre du réacteur. A faible TS, l’agitation par une turbine simple au centre du
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Figure 1.18 – Géométrie du réacteur étudié par Wu (2012b) ; a) design de l’agitation b) maillage
3D du réacteur.

Figure 1.19 – Profil de vitesses obtenu dans le réacteur de Wu (2012b), agité par une turbine à
3 pales .
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réacteur semble optimale, alors qu’à plus fort TS (comportement non-newtonien), la présence de

plusieurs turbines semble nécessaire. Wu (2012a) a comparé des digesteurs cylindriques et des

digesteurs rectangulaires agités par des turbines situées à différents endroits dans le réacteur et

suivant différents angles. Les résultats ont montré que l’augmentation de l’inclinaison de la turbine

vers le fond du réacteur favorise la création d’un tourbillon et permet de prévenir la sédimentation

de particules au fond du réacteur. De plus, une étude de sensibilité a été effectuée dans le digesteur

cylindrique en plaçant plusieurs turbines en différents endroits, avec différents angles. Comme il

est montré sur la figure 1.20, le nombre de turbines et leur positionnement ont un fort impact sur

les profils de vitesses, sur la vitesse moyenne et sur l’homogénéité des vitesses dans le réacteur.

Ces deux publications s’accordent donc sur le fait que la multiplication des turbines permet une

meilleure homogénéité dans le réacteur qu’une turbine simple.

1.3.6 Synthèse

Trois modes de mélange sont utilisés pour l’homogénéisation des digesteurs anaérobies : recir-

culation gazeuse, recirculation liquide et agitation mécanique. L’efficacité du mélange dépend de

plusieurs paramètres dépendant soit du substrat utilisé, soit de la configuration du digesteur. Le

paramètre important à prendre en compte en ce qui concerne le substrat est le TS : plus le TS est

élevé, plus l’homogénéité du réacteur est difficile à obtenir. En ce qui concerne la configuration des

réacteurs, l’homogénéité dépend des positions des recirculations du liquide ou du gaz, des positions

et du nombre des agitateurs mécaniques ainsi que la forme du fond du réacteur.

L’ensemble des études précédemment citées ont montré que l’utilisation d’un agitateur clas-

sique pour mélanger ces fluides de rhéologie complexe ne permet pas une agitation satisfaisante de

l’ensemble du réacteur. Bertrand et al. (1999); Carreau et al. (1993); Dieulot et al. (2002) qui ont

intensivement étudié le mélange de fluides visqueux non-newtoniens sont arrivés à la conclusion que

les agitateurs de proximité (agitateur dont le diamètre est proche de celui du réacteur) permettent

un meilleur mélange des fluides visqueux que les turbines classiques. Le ruban hélicöıdal est par

exemple un agitateur qui permettrait une bonne homogénéisation de la phase liquide. Ce type

d’agitateur est aujourd’hui souvent rencontré dans les industries agro-alimentaires où les fluides
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Figure 1.20 – Profils de vitesses obtenus par Wu (2012a) pour différentes nombres de turbines et
différents angles d’inclinaison β et θ. A) 2 turbines ; B) 3 turbines ; C) 4 turbines ; D) 5 turbines.

y 

v = 0.094 mis v = 0.124 mis v =0. 153 mis 

D) 0.2 0.4 0.6 0.8 l.O(mis) 
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non-newtoniens sont très nombreux. Micheau et al. (1991) ont également utilisé ce type d’agita-

teur pour des cultures de bactéries produisant du scléroglucane, polymère donnant des propriétés

visqueuses au milieu de culture.

1.4 Impact de l’hydrodynamique du digesteur sur la

production de biogaz

L’analyse et la modélisation des capacités de mélange des digesteurs anaérobies sont certes

nécessaires mais ne sauraient finalement suffire sans leur couplage à des études cinétiques de pro-

duction de biogaz. Ce champ de recherche est généralement simplifié en une � étude de l’impact

de l’agitation �, cette dernière étant dans la grande majorité des travaux alors caractérisée globa-

lement par la fréquence d’agitation de l’agitateur mécanique ou par le débit de recirculation de la

phase liquide. Plus rares sont les études proposant une caractérisation locale de l’hydrodynamique

locale couplée à la quantification des performances du procédé.

Une des premières études à s’interroger sur l’impact de l’agitation sur la production de biogaz

est celle de Stafford (1982) qui a étudié la production de biogaz produit dans des réacteurs de 3

L de boues de STEP agités mécaniquement par des turbines de fréquences fixées entre 140 rpm

et 1000 rpm. Il a montré que l’augmentation de la vitesse d’agitation ne permet pas d’augmenter

le rendement en biogaz. Il a été également remarqué qu’aux plus hautes valeurs de fréquences

d’agitation, la production de biogaz diminuait légèrement par rapport à des fréquences d’agitation

plus faibles. Cette baisse a été attribuée aux forces de cisaillement qui sépareraient les bactéries

hydrolytiques de leurs substrats. Plus tard, Karim et al. (2005) ont étudié expérimentalement la

production de biogaz pour 6 réacteurs agités par recirculation de gaz dans différentes conditions

opératoires. Les paramètres testés étaient le débit de gaz recirculé et la hauteur du tube d’injection.

En accord avec l’étude de Stafford (1982), les résultats ont montré que le réacteur non agité

produit plus de méthane que les réacteurs avec recirculation de gaz. La hauteur du tube d’injection

n’a apparemment aucun impact sur la production de méthane. Ils ont constaté par ailleurs une

infiltration de 15 % d’O2 dans le biogaz dans les réacteurs à recirculation. Il est alors possible
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que la quantité de méthane produit avec recirculation soit inférieure à celle produit sans agitation

à cause de cette infiltration puisque l’O2 est létal pour les Archae méthanogènes. Dans le même

esprit, l’étude de Kaparaju et al. (2008) a également montré qu’une agitation intermittente permet

une augmentation de 7 % du rendement en méthane par rapport à une agitation continue. De plus,

ils ont montré que la vitesse d’agitation optimale dépend du rapport entre la quantité de substrat

et l’inoculum.

En revanche, les résultats de Hoffmann et al. (2008); Bridgeman (2012); Karim et al. (2005b,a)

ont montré qu’à faible TS, la fréquence d’agitation n’a pas d’impact sur la production de biogaz.

En effet, Karim et al. (2005b) et Karim et al. (2005a) ont étudié 4 modes d’agitation, à savoir

(i) aucune d’agitation, (ii) agitation par recirculation de biogaz, (iii) agitation par une turbine

mécanique, (iv) agitation par recirculation externe du fluide, avec différents TS maitrisés par le

taux de lisier apporté dans l’alimentation du réacteur. A faible TS, aucun impact de la nature de

l’agitateur n’a été observé sur la production de biogaz. Cela s’explique par le fait qu’à faible TS,

la convection induite par la formation de biogaz suffit à homogénéiser le réacteur. Cependant, à

plus fort TS (TS = 10%), les réacteurs agités par recirculation externe, par une turbine, et par

recirculation de biogaz produisent respectivement 29 %, 22 % et 15 % de biogaz de plus par rapport

au réacteur non agité. Dans les cas de milieux à fort TS, une agitation semble donc bénéfique à

la production de biogaz, ce qui est en contradiction avec les résultats obtenus par Stafford (1982),

Karim et al. (2005) et Kaparaju et al. (2008). Cependant, à fort TS, l’agitation par recirculation

de biogaz ne semble pas suffisante pour avoir un fort impact sur la production de biogaz.

Il a également été remarqué que l’agitation au début du procédé n’est pas bénéfique à cause de

l’apparition d’une baisse de pH, et donc d’une instabilité des performances qui induit un allonge-

ment de la phase de démarrage (Karim et al., 2005a). Il a été noté que le maintien d’une faible

agitation pendant cette période est tout de même souhaitable afin de minimiser la stratification

du milieu et l’accumulation de solides inertes. L’effet de l’agitation au démarrage du procédé a

également été étudié par Hoffmann et al. (2008) et les mêmes conclusions ont été tirées, mon-

trant qu’une agitation trop rapide au démarrage du procédé affecte négativement la production

de biogaz en augmentant la production d’acides gras volatiles. Ces auteurs ont également montré,
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par CFD et par expérimentation, en réacteur de 4,5 L agités entre 50 rpm et 1500 rpm, que la

fréquence d’agitation de la turbine n’a pas d’impact sur la quantité et la vitesse de production de

biogaz. La matière première utilisée ayant un TS relativement faible, ces résultats s’accordent avec

ceux des deux études précédemment citées. Dans l’étude de Bridgeman (2012), déjà citée dans la

partie concernant les simulations numériques, les auteurs ont complété leur étude par une étude

expérimentale en mode batch par observation de la production de biogaz avec un substrat à TS =

2,5 % et à des fréquences d’agitation de 20 rpm, 60 rpm et 100 rpm. Il est montré que la vitesse

de production de biogaz et la quantité de biogaz formée ne varient pas, quelle que soit la vitesse

d’agitation. Le TS utilisé dans cette dernière étude étant de 2,5 %, les résultats sont en accord

avec ceux de Karim et al. (2005b,a) et Hoffmann et al. (2008).

La grande majorité des études d’agitation sur la production de biogaz a été réalisée en réacteur

de laboratoire et peu de publications présentent l’effet de l’agitation sur la production de méthane

sur des digesteurs agricoles ou industriels. L’étude de Borole et al. (2006) présente tout de même

l’effet de l’agitation sur un réacteur pilote de 100 L fonctionnant avec du lisier bovin. Le mode

d’agitation choisi dans cette étude est une recirculation de gaz. Sur 70 jours d’étude, les perfor-

mances du digesteur privé d’agitation commencent à diminuer au bout de 30 à 50 jours, alors que

le réacteur agité produit convenablement pendant les 70 jours. A ce niveau d’échelle, l’agitation

est donc incontestablement nécessaire (Figure 1.21).

1.5 Diversité des populations microbiennes au sein d’un

digesteur anaérobie

Les espèces de microorganismes responsables de la production de biogaz en digesteurs anaérobies

sont très nombreuses et leur caractérisation fait actuellement l’objet d’un nombre croissant de pu-

blications.

Les quatre étapes de la dégradation des substrats jusqu’à la production du méthane sont

réalisées par des groupes de microorganismes différents. Les étapes d’hydrolyse, d’acidogénèse et

d’acétogénèse sont réalisées par des bactéries tandis que la méthanogénèse est réalisée par des



CHAPITRE 1. ETUDE BIBLIOGRAPHIQUE 77

Figure 1.21 – Influence de l’agitation sur la production de biogaz en réacteur pilote de 100 L
(Borole et al., 2006).

Archea anaérobies strictes. De nombreuses études des populations microbiennes ont été réalisées

dans le but de mieux comprendre le fonctionnement des digesteurs anaérobies et le rôle des bactéries

et Archae dans la dégradation des substrats.

Même si beaucoup de séquences de gènes trouvées dans les études de populations restent encore

inconnues (Nelson et al., 2011; Lee et al., 2012; Smith et al., 2014; Zakrzewski et al., 2012), les

études s’accordent sur le fait que le nombre et la diversité des bactéries sont bien supérieures à

ceux des Archae (Cardinali-Rezende et al., 2009; Ziganshin et al., 2011; Lu et al., 2013; Sundberg

et al., 2013) que ce soit dans les méthaniseurs utilisant des boues de STEP, des déchets agricoles

ou des déchets ménagers. Cardinali-Rezende et al. (2012) ont trouvé une proportion de 85 % de

bactéries pour 15 % d’Archae, Guo et al. (2015) ont, quant à eux, trouvé une proportion de 93 %

pour les bactéries contre 5,6 % pour les Archae.

Les Archae méthanogènes peuvent être classées en 2 grandes catégories : les Archae hydrogénotrophes

et les Archae acétotrophes, dont les voies métaboliques sont en figure 1.22. Les Archae hydrogénotophes

utilisent l’hydrogène et le CO2 pour former le 5-Methyl-THMPT, avant de synthétiser le méthane.

Par contre, les Archae acétotrophes utilisent l’acétate comme molécule de départ pour former le

même précurseur que celui des hydrogénotrophes, le 5-Methyl-THMPT, qui, de la même manière
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Figure 1.22 – Voies métaboliques présentes chez les Archae méthanogènes (Guo et al.,
2015). Voie des Archae méthanogènes acétotrophes en rouge ; Voie des Archae méthanogènes
hydrogénotrophes en bleu ; Voie des Archae méthanogènes méthylotrophes en vert ;
FdhA : glutathione-independent formaldehyde dehydrogenase ; EchA : hydrogenase subu-
nit A ; FmdA : formylmethanofuran dehydrogenase subunit A ; FTR : formylmethanofuran-
tetrahydromethanopterin N-formyltransferase ; MCH : methenyltetrahydromethanopterin cyclo-
hydrolase ; MTD : methylenetetrahydromethanopterin dehydrogenase ; MER : coenzyme F420-
dependent N5, N10-methenyltetrahydromethanopterin reductase ; MtrA : tetrahydromethanopte-
rin S-methyltransferase ; MtaA : [methyl-Co(III) methanol-speci fic corrinoid protein] : coenzyme
M methyltransferase ; McrA : methyl-coenzyme M reductase alpha subunit ; AckA : acetate ki-
nase ; ACSS : acetyl-CoA synthetase ; PTA : phosphate acetyltransferase ; HdrA : heterodisulfide
reductase subunit A ; CdhC : acetyl-CoA decarbonylase/synthase complex subunit beta

est transformé en méthane.

Les voies préférentielles des principales Archae trouvées en digesteur anaérobie sont récapitulées

dans le tableau 1.5. On constate que la diversité des Archae hydrogénotrophes est bien supérieure

à celle des acétotrophes.
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Table 1.5 – Voies métaboliques préférentielles pour les principaux ordres d’Archae rencontrés en
digestion anaérobie.

Ordre Genre Hydrogénotrophe Acétotrophe

Methanosarcinales
Methanosaeta x

Methanosarcina x x

Methanomicrobiales

Methanoculleus x
Methanoregula x

Methanospirillum x
Methanolintea x

Methanogenium x

Methanobacteriales
Methanobrevibacter x

Methanosphaera x

Les figures 1.23 et 1.24 présentent un exemple du degré de parenté des principales bactéries et

Archae majoritairement présentes en digesteur agricole (Jaenicke et al., 2011). La préférence des

Archae entre la voie acétotrophe et la voie hydrogénotrophe y est également représentée, ainsi que

leur proportions respectives. Le premier arbre phylogénétique regroupe les espèces responsables de

la dégradation des substrats ; le second regroupe les espèces responsables de l’acétogénèse et de

la méthanogénèse. Parmi les bactéries impliquées dans la dégradation des polysaccharides et dans

l’acétogénèse, les phylum majoritaires sont d’abord Firmicutes dont la classe Clostridia est la plus

importante, puis Proteobacteria, avec une majorité de Gammaproteobacteria. Parmi les Archae, la

classe des Methanomicrobia est majoritaire, avec une majorité de l’ordre des Methanomicrobiales.

Karakashev et al. (2005) ont également mis en évidence les principaux ordres et familles d’Ar-

chae présents en digesteur anaérobie en précisant leur température idéale de croissance et leur

substrat principal. Parmi eux, seul Methanosarcinales est acétotrophe (Figure 1.25), les autres

utilisent l’hydrogène et le dioxyde de carbone.

L’ensemble de ces microorganismes se développe en différentes proportions en fonction des

conditions opératoires, notamment du substrat et de la température.
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Figure 1.23 – Arbre phylogénétique des phylum de bactéries responsables de la dégradation des
polysaccharides en digesteurs anaérobies et leurs caractéristiques respectives (Jaenicke et al., 2011).
EGT’s : Environmental Gene Tags ; COG’s : Cluster of Orthologous Groups.

1.5.1 Impact du substrat sur les populations microbiennes

1.5.1.1 Cas des bactéries

De nombreuses espèces ont pu être mises en évidence comme en témoigne la figure 1.26 donnant

un exemple de la diversité bactérienne présente dans un digesteur alimenté par des boues de STEP.

Certaines études ont démontré l’impact du type de substrat sur le nombre et la diversité des

espèces présentes dans un digesteur (Li et al., 2014; Ziganshin et al., 2013). Ainsi, Lu et al. (2013)

ont comparé la diversité des espèces présentes dans des digesteurs alimentés par des boues de STEP,

déchets alimentaires, de la cellulose ou du xylane. Il a été montré que la diversité des bactéries

dans le digesteur suit l’ordre suivant : déchets alimentaires > STEP > cellulose > xylane.

Lorsque les substrats sont des lisiers, des déchets agricoles et des déchets ménagers, une

prédominance des phylum Firmicutes, Bacteroidetes et, bien que moins présent, Proteobacteria

a été constaté (Garcia et al., 2011; Cardinali-Rezende et al., 2009, 2012; Jaenicke et al., 2011;

Klocke et al., 2007; Xia et al., 2011; Kampmann et al., 2012; Li et al., 2014; Sun et al., 2013; Ros
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Figure 1.24 – Arbre phylogénétique des phylum de bactéries et Archae responsables de
l’acétogénèse et de la méthanogénèse en digesteurs anaérobies et leurs caractéristiques respec-
tives (Jaenicke et al., 2011). EGT’s : Environmental Gene Tags ; COG’s : Cluster of Orthologous
Groups.

et al., 2017). Par exemple pour un mélange de lisier de porc et de paille comme substrat, le phylum

Firmicutes représente 47,2 % de la population bactérienne et le phylum Bacteroidetes 19,7 % (Li

et al., 2014). Pour des déchets ménagers, la part de Firmicutes est de 68 % , celle de Proteobacteria

de 23,5 % et celle de Bacteroidetes de 6,5 % (Cardinali-Rezende et al., 2009). Le phylum Proteo-

bacteria devient souvent prédominant lorqu’il s’agit de digesteurs de boues de station d’épuration

ou plus généralement d’eaux usées (Werner et al., 2011; Lee et al., 2012; Guo et al., 2015), avec

69,5 % des séquences de l’ARN 16S du digesteur étudié par l’équipe de Chouari (Chouari et al.,

2010). Les Chloroflexi ont également été trouvés en quantité importante dans certains digesteurs

de substrats divers tels qu’un mélange de lisier bovin et de déchets huileux issus de conserverie

de poisson (St-Pierre and Wright, 2014) ou de boues de station d’épuration (Riviere et al., 2009)

avec des présences à 20 % et 32 % respectivement. Parmi le phylum des Firmicutes, la classe des

Clostridia apparait comme la plus présente dans de nombreux cas et joue un rôle important dans

l’hydrolyse des plantes fibreuses (St-Pierre and Wright, 2014). La classe des Clostridia joue par
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Figure 1.25 – Principaux ordres et familles des Archae présents en digesteurs anaérobies, princi-
paux substrats et températures de croissance (Karakashev et al., 2005).

exemple un rôle important dans la dégradation de la cellulose (Lu et al., 2013; Schluter et al.,

2008).

Les études concernant le lisier bovin comme unique substrat sont peu nombreuses. Ziganshin

et al. (2013) ont étudié le lisier bovin comme référence par rapport à l’ajout comme co-substrats

de différents autres éléments et dans différentes conditions opératoires. Les phylum Firmicutes et

Bacteroidetes sont les plus présents.

1.5.1.2 Cas des Archae

En ce qui concerne les Archae, comme pour les bactéries, les phylum prédominants dépendent

du type de substrat alimentant le digesteur. Karakashev et al. (2005) ont étudié d’une part les

populations présentes avec du lisier et d’autre part les populations présentes avec de la boue de

STEP. L’alimentation par du lisier conduit à un haut taux d’ammoniac et d’acides gras volatils

conduisant à la présence majoritaire de Methanocarcinaceae, alors qu’avec une alimentation par

des boues, les taux d’ammoniac et d’acides gras volatils sont beaucoup plus faibles, et Metha-
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Figure 1.26 – Affectations taxonomique des groupes présents dans des digesteurs de boues de
station d’épuration (A : Phylum ; B : Classe ; C : Ordre ; D : Famille ; E : Genre) (Guo et al.,
2015).
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nocaetaceae se retrouve prédominant. Methanomicrobiales et Methanobacteriales sont les ordres

prédominants trouvés par Bergmann et al. (2010) dans un mélange de lisier de porc et de mäıs

ensilé avec une proportion proche de 90 %. Avec une alimentation en lisier de vache seul ou en

lisier de vache mélangé à des déchets d’olives, Goberna et al. (2010) ont mis en évidence la présence

de Methanosarcina comme genre prédominant. Globalement, Methanosarcinales, Methanomicro-

biales et Methanobacteriales semblent les ordres les plus fréquement rencontrés (Liu et al., 2009;

Klocke et al., 2008; Nettmann et al., 2008; Zhu et al., 2011; Cardinali-Rezende et al., 2009; Krause

et al., 2008; Lucas et al., 2015) et les genres les plus fréquemment rencontrés sont Methanoculleus,

Methanosarcina et Methanocaeta (Cardinali-Rezende et al., 2012; Schluter et al., 2008).

1.5.2 Impact de la température du digesteur sur les populations

microbiennes

1.5.2.1 Impact de la température sur les populations bactériennes

Les résultats d’un prélèvement en conditions mésophiles et d’un prélèvement en conditions ther-

mophiles concernant la présence de bactéries dans du lisier seul sont en figure 1.27. Les phylum

Firmicutes et Bacteroidetes sont les plus présents en conditions mésophiles, avec une répartition

d’environ 10 % de Bacteroidetes non-classés, 10 % de Bacteroidales non-classés, 10 % de Fir-

micutes non-classés et 7 % de Clostridiales non-classés. La montée de 39 °C à 55 °C conduit à

l’augmentation de la proportion de Clostridiales non-classées (représentant alors 35 % environ de

l’ensemble des bactéries) et à une diminution de celle des Bacteroidetes. La température a donc

un impact important sur la nature des bactéries présentes dans le digesteur.

Ce phénomène a également été remarqué par Tian et al. (2015) sur un digesteur alimenté

par des boues de station d’épuration. Lors du passage de conditions mésophiles à thermophiles,

une attente de 20 jours était nécessaire avant d’avoir une population stable. Ce changement de

température a induit l’augmentation de la proportion des Fervidobacterium qui passe de 0 % à 28,5

% en 18 jours, compensée par une diminution nette des Bacteroidetes (Figure 1.28). La diminution

de la proportion des Bacteroidetes a été également observée par Lebuhn et al. (2014) montrant

une diminution de 36 % à 38°C à 18,2 % à 45°C et à 3,8 % à 55°C. Cette diminution est en faveur
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des Firmicutes dont la proportion augmente de 52 % à 38°C, à 78,2 % à 45°C et à 82,7 % à 55°C

pour un digesteur alimenté par de la paille.

Figure 1.27 – Etude métagénomique des bactéries présentes dans un digesteur contenant du lisier
bovin (Ziganshin et al., 2013). T1 : conditions mésophiles (39°C) ; T2 : conditions thermophiles
(55°C).

1.5.2.2 Impact de la température sur les populations Archae

La température joue également un rôle important dans le développement des Archae (Go-

berna et al., 2010; Ritari et al., 2012; Tian et al., 2015; Ziganshin et al., 2013). Goberna et al.

(2010) ont constaté avec du lisier de vache qu’en conditions mésophiles, le genre dominant était

Methanosarcina, alors qu’après un passage en conditions thermophiles, les genres Methanobac-

terium, Methanoculleus et Methanothermobacter prenaient l’avantage, Methanosarcina étant hy-

drogénotrophe ou acétotrophe alors que les 3 ordres majoritaires thermophiles sont des ordres hy-

drogénotrophes. Ce passage d’une population majoritairement acétotrophe à une majoritairement

hydrogénotrophe a également été remarqué par Ritari et al. (2012) constatant que Methanosarcina

était très abondant en conditions mésophiles alors que Methanobacteria devenait plus répandu en
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Figure 1.28 – Evolution des populations microbiennes lors du passage d’un digesteur de conditions
mésophiles à des conditions thermophiles (Tian et al., 2015).

conditions thermophiles. Dans l’étude de Ziganshin et al. (2013), la part des Archae appartenant

au genre Methanosarcina diminue de 89 % à 39°C à 54 % à 55°C, alors que dans le même temps, le

genre Methanoculleus, hydrogénotrophe également, voit sa population augmenter. On peut noter

également que l’étude de Tian et al. (2015) montre, en digesteur inoculé par des boues de STEP,

une augmentation du genre Methanosarcina au détriment de celui de Methanosaeta lors du pas-

sage de conditions mésophiles à des conditions thermophiles (Figure 1.28), le genre Methanosaeta

présentant à la fois des espèces acétotrophes et des espèces hydrogénotrophes, alors que, le genre

Methanosaeta ne présente que des espèces acétotrophes. Le genre Methanoculleus fait également

son apparition en conditions thermophiles. L’ensemble de ces études s’accordent sur le fait que le

passage de mésophile à thermophile engendre un développement plus important des populations

hydrogénotrophes.

En ce qui concerne plus spécifiquement les Archae présentes dans des digesteurs alimentés

par du lisier bovin seul, la grande majorité appartient au genre des Methanosarcina (Ziganshin

et al., 2013) (Figure 1.29). En passant en conditions thermophiles, la proportion de Methanosarcina
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Figure 1.29 – Diversité des Archae dans le lisier bovin (Ziganshin et al., 2013) T1 : Conditions
mésophiles (39°C) ; T2 : Conditions thermophiles (55°C).

diminue au profit de Methanoculleus.

1.5.3 Répartition entre Archae acétotrophes et d’Archae

hydrogénotrophes

Certaines études ont porté sur l’évolution des populations au cours du temps depuis le démarrage

d’une unité jusqu’à sa stabilisation. En milieu thermophile et à 30 % TS, Montero et al. (2008) ont

montré qu’au démarrage de l’unité, les Archae hydrogénotrophes sont plus présentes que les Archae

acétotrophes, avec un rapport de 11 pour 1. Ce rapport s’inverse pour atteindre 7 hydrogénotrophes

pour 32 acétotrophes lorsque le digesteur est stabilisé. Les Archae hydrogénotrophes plus présentes

initialement se font donc progressivement remplacer par les Archae acétotrophes.

En conditions mésophiles, toutes les études ne s’accordent pas sur le rapport entre la quantité

d’Archae hydrogénotrophes par rapport à celle d’acétotrophes. L’ensemble des Methanomicrobiales

et Methanobacteriales sont hydrogénotrophes, alors que le phylum des Methanosarcinales est divisé,

avec le genre des Methanosaeta acétotrophes uniquement, et le genre des Methanosarcina à la fois

hydrogénotrophes et acétotrophes. Les taux de présence de ces différents ordres étant variable d’une

étude à l’autre, le rapport entre le nombre d’hydrogénotrophes et le nombre d’acétotrophes varie

également. Ainsi, le tableau 1.6 reprend des exemples d’études constatant la présence majoritaire
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d’Archae hydrogénotrophes, alors que des études comme celles de Klocke et al. (2008); Garcia et al.

(2011); Riviere et al. (2009); Guo et al. (2015) ont montré la présence majoritaire de Methanosaeta,

acétotrophe (Figure 1.30).

Table 1.6 – Travaux constatant la présence majoritaire de phylum hydrogénotrophes

Auteur Substrat Phylum principal %

Bergmann et al. (2010)
Lisier de porc

+ mäıs ensilé
Methanomicrobiales 82-95

Krause et al. (2008)

Mäıs ensilé +

seigle + lisier de

poule

Methanomicrobiales

Nettmann et al. (2008)
Lisier de vache

+ mäıs ensilé
Methanomicrobiales 70

Zhu et al. (2011) Lisier de porc
Methanobacteriales et

Methanomicrobiales
57,7 et 34,2

Figure 1.30 – Répartition des archea méthanogènes dans un digesteur de boues de station

d’épuration (Guo et al., 2015).
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1.6 Intensification de la méthanisation par injection

d’hydrogène

L’injection de substrat gazeux dans un réacteur de méthanisation a fait l’objet de plusieurs

publications. Hormis l’étude de Kim et al. (2013), réalisée dans un réacteur de 100 L, à partir

d’un inoculum d’Archae hydrogénotrophes, la grande majorité des études a été réalisée dans des

réacteurs de faibles volumes (réacteur de laboratoire). Les gaz injectés proviennent de différentes

sources telles que l’hydrolyse de l’eau, la production gazeuse de bactéries ou des gaz de cokerie, sui-

vant les études. Tous ces gaz contiennent de l’hydrogène, gaz qui doit permettre l’augmentation du

taux de méthane par rapport à celui du dioxyde de carbone grâce à l’intensification de la réaction de

méthanation 4H2+CO2 →CH4+2H2O, catalysée par les Archae méthanogènes hydrogénotrophes.

Plusieurs paramètres influent sur l’efficacité de l’injection d’hydrogène, notamment la température

utilisée et le mode d’injection de l’hydrogène.

1.6.1 Étude des performances de production de méthane en

réacteurs agités

1.6.1.1 Influence de la température sur la méthanation biologique

Bassani et al. (2015) et Luo and Angelidaki (2012) ont étudié l’impact de la température sur les

performances de la méthanation biologique. Les deux études ont comparé les performances d’un

réacteur en conditions thermophiles à un réacteur en conditions mésophiles. Luo and Angelidaki

(2012) ont mesuré le potentiel de transformation de l’H2 et du CO2 en méthane, dans des bou-

teilles inoculées par des boues de STEP, au démarrage de l’enrichissement (premières injections

de mélange H2/CO2) et en fin d’enrichissement (après 1 mois de réaction), le gaz étant injecté par

un septum dans le ciel des bouteilles. Ils ont constaté une consommation totale de l’hydrogène

aux deux températures, en début et fin d’expérimentation. Par ailleurs, en fin d’expérimentation,

la consommation de l’hydrogène était plus rapide en conditions thermophiles qu’en conditions

mésophiles, ce qui n’était pas le cas au démarrage. Dans tous les cas, une augmentation de la vi-

tesse de consommation d’H2 et CO2 a été observée entre le début et la fin de l’expérimentation. En
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Table 1.7 – Influence de la température sur la composition du gaz de sortie suite à un apport en
hydrogène dans des méthaniseurs (Bassani et al., 2015).

Mésophile Thermophile

CH4 (%) 88,9 85,1
CO2 (%) 8,8 6,6
H2 (%) 2,3 8,3

revanche, Bassani et al. (2015) ont travaillé sur des réacteurs en continu, inoculés par du digestat

de déjections animales et de déchets d’industries alimentaires, et ont observé une consommation

de l’hydrogène plus importante en conditions mésophiles qu’en conditions thermophiles bien que

la consommation du CO2 soit plus faible (Tableau 1.7).

Ainsi, la différence de potentiel de consommation entre les conditions thermophiles et mésophiles

observée en batch ne semble pas être en accord avec les résultats observés en réacteur continu.

1.6.1.2 Transfert d’hydrogène en digesteur anaérobie

Le principal problème mis en évidence par Luo et al. (2012a), Luo and Angelidaki (2012),

Luo and Angelidaki (2013a) et Bassani et al. (2015) est un problème d’efficacité du transfert de

l’hydrogène dans le milieu réactionnel, conduisant à la présence d’hydrogène dans le biogaz. Ces

études utilisent pourtant des substrats différents (boues de STEP pour Luo and Angelidaki (2012),

lisier bovin pour Luo et al. (2012a) et Luo and Angelidaki (2013a)).

Le travail de Luo et al. (2012a) a été la première étude à clairement démontrer l’impact des

conditions opératoires sur l’efficacité de l’injection de l’hydrogène en modifiant la pression du

mélange H2/CO2 injecté dans le ciel du réacteur et la fréquence d’agitation des réacteurs (bou-

teille de 118 mL). Il a été constaté qu’à 100 rpm, la vitesse de consommation de l’H2 et celle de

production du méthane dépend de la pression d’H2, alors qu’à 300 rpm, la vitesse de consommation

d’H2 et celle de production du méthane sont indépendantes de la pression en H2 (Figure 1.31).

Cela signifie qu’à faible agitation, le transfert est limitant, ce qui n’est pas le cas à plus forte agita-

tion. L’hydrodynamique du réacteur a donc une importance capitale sur la quantité d’hydrogène

potentiellement transformable en méthane par les Archae.

Les études de Luo and Angelidaki (2012) et Luo and Angelidaki (2013a) confirment ceux de Luo
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Figure 1.31 – Variation de la quantité d’hydrogène résiduelle (a et c) et de méthane produit (b
et d) en fonction du temps, de la pression partielle en H2 imposée et de la fréquence d’agitation
(a et b : 300 rpm ; c et d : 100 rpm) (Luo et al., 2012a).

et al. (2012a) en observant l’impact des fréquences d’agitation, du type d’injecteur de gaz et des

débits d’injection sur la composition du biogaz en terme notamment de taux d’hydrogène (Tableau

1.8 et 1.9). Les résultats du tableau 1.8 montrent effectivement que le doublement du débit d’H2 de

6 à 12 L/L de réacteur/j, sans autre modification, conduit à une augmentation du taux d’H2 dans

le biogaz de 3,9 à 7,5 %, alors que l’augmentation de 500 à 800 rpm de la fréquence d’agitation, à

débit d’H2 fixé, permet une diminution de 7,5 à 3,9 % du taux d’H2 dans le biogaz. Par ailleurs,

les résultats du tableau 1.9 montrent qu’il est à la fois intéressant d’optimiser l’hydrodynamique

du réacteur et le système d’introduction du gaz. Ce dernier a un impact plus important que la
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Table 1.8 – Impact des conditions opératoires (débit de gaz et agitation) sur la composition du
biogaz en sortie d’un réacteur thermophile, et sur la vitesse de consommation de l’H2 injecté. (Luo
and Angelidaki, 2012).

Période (jour) 0-10
Phase I :

11-43
Phase II :

44-73
Phase III :

74-96
Phase IV :

97-135

Débit d’H2 injecté
(L/Lreacteur/j)

3 6 12 12 24

Fréquence d’agitation
(rpm)

500 500 500 800 800

CH4 dans le biogaz
(%)

93,5 95,4 89,9 94,2 90,8

H2 dans le biogaz (%) 2,3 3,9 7,5 3,9 7

Vitesse de
consommation d’H2

(L/Lliq/j)

2,9 5,9 11,3 11,6 22,8

Table 1.9 – Influence de la nature de l’injecteur d’H2 sur la composition du biogaz et la vitesse
de consommation de l’H2 (Luo and Angelidaki, 2013a).

Injecteur :
diffuseur colonne

(pores 0,5-1 mm) /
150 rpm

Injecteur :
diffuseur colonne

(pores 0,5-1 mm) /
300 rpm

Injecteur :
diffuseur céramique
(pores 14 - 40 µm)

/ 150 rpm

CH4 (%) 53 68 75
H2 (%) 34,0 23,2 18,4

CO2 (%) 13,0 8,8 6,6
Vitesse de

consommation
d’H2 (mL/L/j)

1214 1413 1482

kLa (h-1) 6,62 11,78 16,05

fréquence d’agitation sur la vitesse de transfert de l’hydrogène (kLa) mais aussi sur la vitesse de

consommation de l’hydrogène par les microorganismes, et donc sur le taux de méthane présent

dans le biogaz. En effet, l’augmentation de la fréquence d’agitation de 150 à 300 rpm permet la

diminution de 34,0 à 23,2 % du taux d’H2 dans le biogaz alors que le passage d’un diffuseur de

taille de pores de 0,5-1 mm à 14-40 µm permet la diminution de 34,0 à 18,4 % le taux d’H2 dans

le biogaz.

Enfin, Luo and Angelidaki (2012) ont montré que la quantité d’hydrogène dissous est très

petite devant la quantité d’hydrogène attendue par équilibre avec la quantité d’hydrogène en phase

gazeuse (Figure 1.32). En effet, pour la phase II (Injection d’H2 à 12 L/L de réacteur/j, agitation
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Figure 1.32 – Comparaison entre la quantité d’H2 dissous attendue et mesurée expérimentalement
en fonction du débit d’H2 et de l’agitation (Luo and Angelidaki, 2012). Phase I : Injection à 6 L/L
réacteur/j et agitation à 500 rpm ; Phase II : Injection à 12 L/L réacteur/j et agitation à 500 rpm ;
Phase III : Injection à 12 L/L réacteur/j et agitation à 800 rpm ; Phase IV : Injection à 24 L/L
réacteur/j et agitation à 500 rpm

à 500 rpm), la quantité d’H2 dissoute est d’environ 8 µmol/L alors que la quantité attendue est de

45 µmol, soit une différence de 82 %. L’écart entre ces deux valeurs met en évidence un problème

de transfert de gaz vers la phase liquide, lié à des conditions hydrodynamiques qui ne permettent

pas d’obtenir l’équilibre entre les deux phases.

Il ressort de ces différents travaux que des problèmes de transfert de l’H2 conduisent à la

présence d’hydrogène en quantité variable dans le biogaz, et donc à une perte d’efficacité.

1.6.1.3 Proposition de design de réacteur permettant l’amélioration de l’efficacité

de l’injection d’hydrogène

Afin d’améliorer le transfert d’hydrogène, deux possibilités ont été étudiées : la recirculation

du biogaz et l’injection de l’hydrogène par des membranes, afin d’éviter la formation de bulles.
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Figure 1.33 – Réacteurs étudiés par Kougias et al. (2017) : R1-R2 : Réacteurs colonnes en séries ;
R3 : Réacteur continu parfaitement agité ; R4 : Colonne à bulles.

Méthanation biologique par recirculation du biogaz

La solution proposé par Kougias et al. (2017) afin de diminuer au maximum la présence d’H2

en sortie est d’installer une recirculation du biogaz. Trois configurations de digesteurs et différents

débits de recirculation ont été comparés. Les réacteurs étudiés sont présentés sur la figure 1.33 et

consistent en i) deux réacteurs colonnes en série notés R1 et R2 (R2 étant alimenté par l’effluent de

R1) ; ii) un réacteur CSTR noté R3, agité par un agitateur magnétique à 300 rpm ; iii) une colonne

à bulles notée R4. Le gaz injecté dans les réacteurs R1, R3 et R4 par un diffuseur de pores 2 µm

est un mélange CH4/ CO2/ H2. Deux débits de recirculation sont comparés : 4,1 et 12 L/h. Les

meilleurs résultats ont été atteints avec le débit de recirculation le plus élevé et dans les réacteurs

R1+R2 atteignant une consommation de l’H2 jusqu’à 100 % et le R4, avec un taux de méthane

atteignant 98 %.
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Méthanation biologique par injection de gaz dans des membranes à fibres creuses

(HFM)

Afin de palier le problème de transfert d’hydrogène, Luo and Angelidaki (2013b), Wang et al.

(2013) et Dı́az et al. (2015) ont injecté le gaz (hydrogène seul ou hydrogène avec CO ou CO2) par des

membranes à fibres creuses permettant un apport par perméation. Les membranes utilisées par Luo

and Angelidaki (2013b) et Wang et al. (2013) sont des membranes non poreuses en polyuréthane,

alors que celle utilisée par Dı́az et al. (2015) est en PVDF (fluorure de polyvinylidène), il s’agit

donc d’une membrane poreuse (0,4 µm de diamètre de pore), conduisant à la fomation de petites

bulles.

Les résultats des deux études utilisant les membranes non poreuses s’accordent sur le fait que

l’hydrogène est entièrement consommé puisqu’il n’y a pas d’hydrogène dans le biogaz. Un problème

d’augmentation du pH, également constaté avec d’autres types d’injection (Luo et al., 2012a; Luo

and Angelidaki, 2013a; Szuhaj et al., 2016), conduisant à un ralentissement du processus a été

observé dans les deux études, fixant à 8 le pH maximum pour maintenir la production de biogaz.

Par ailleurs, le développement d’un biofilm à la surface de la membrane a été observé dans les deux

études (biofilm également observé dans l’étude de Ju et al. (2008) utilisant un milieu synthétique).

Luo and Angelidaki (2013b) ont constaté que cette présence étant gênante, car elle conduisait à

une diminution du débit d’hydrogène. La consommation de l’hydrogène par ce biofilm a été estimée

entre 22 et 36 % de la consommation totale de l’hydrogène du réacteur, la structure de ce biofilm

dépendant des conditions hydrodynamiques.

Ces deux publications obtiennent des taux de méthane supérieurs à 96 % dans le biogaz, ce qui

montre bien l’efficacité d’une injection par perméation.

L’étude de Dı́az et al. (2015) montre également une très bonne efficacité de la consommation

de l’hydrogène, avec une efficacité d’utilisation supérieure à 95 %. L’expérience, réalisée sur 140

jours en réacteur de 31 L en milieu synthétique, permet la consommation de 40 m3
H2/m3

réacteur/j,

avec une surface spécifique de 30 m2/m3. Ces résultats démontrent bien l’importance des capacités

de consommation d’hydrogène par les Archae. Par ailleurs, il a été constaté dans cette étude, que

sur les 9 premiers jours de digestion, une large partie de l’hydrogène injecté était utilisé pour la
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croissance de la biomasse, et non pour la production de méthane. En outre, aucun biofilm n’a été

observé dans ce cas, certainement en raison du caractère poreux de la membrane.

1.6.1.4 Injection de gaz par perméation en bioréacteur

Quelques travaux ont donc montré l’intérêt de la perméation pour accroitre l’efficacité de

l’utilisation de l’H2 lors de son injection dans un procédé de méthanisation. L’injection de gaz par

perméation dans un liquide a été très étudié dans le domaine des bioréacteurs, particulièrement

pour l’aération de cellules animales. Il s’agit généralement d’une injection d’oxygène dans des

milieu aqueux, peu visqueux.

Intérêt de l’aération par perméation Un premier avantage de ce système est l’aération sans

formation de bulle, limitant ainsi la formation de mousse et permettant un contrôle précis du

débit d’oxygène apporté (Luttman et al., 1994). Par ailleurs, l’injection de gaz classique et donc

la présence de bulles, induit un taux de cisaillement relativement important qui peut être néfaste

pour certaines cellules au sein du réacteur. Ainsi, l’injection de gaz par perméation permet la

diminution de ce taux de cisaillement et ainsi la préservation de l’intégrité des cellules (Henzler

and Kauling, 1993; Beeton et al., 1991).

Différents matériaux peuvent être utilisés pour ce type de perméation. Le silicone, souvent sous

la forme du polydiméthylsiloxane (PDMS), est souvent utilisé car il est très perméable aux gaz et

relativement bon marché (Nguyen, 2011; Henzler and Kauling, 1993; Luttman et al., 1994). Il s’agit

d’une membrane dense : le gaz se dissous dans le polymère pour diffuser et traverser la membrane.

D’autres matériaux tel que le polypropylène peuvent également être utilisés (Piehl et al., 1988;

Beeton et al., 1991), il s’agit alors de membrane poreuse.

Caractérisation du transfert gazeux La caractérisation du transfert gazeux est primordial

afin de s’assurer de la disponibilité du gaz dissous pour les bactéries dans l’ensemble du réacteur.

Le transfert de gaz est caractérisé par des coefficients de transfert, coefficient de transfert en

phase gazeuse kG, coefficient de transfert dans la membrane kM et coefficient de transfert dans la

phase liquide kL (Henzler and Kauling, 1993).
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— Transfert en phase gazeuse

La résistance au transfert en phase gazeuse est souvent considéré comme négligeable dans des

systèmes de perméation transférant un gaz dans un liquide à travers une membrane (Beeton et al.,

1991).

— Transfert membranaire

Le coefficient de transfert dans la membrane est dépendant de la perméabilité du gaz dans le

matériau dont est constitué la membrane. Une détermination expérimentale de la perméabilité

permet donc la détermination du coefficient de transfert (Nguyen, 2011).

— Transfert en phase liquide

Le coefficient de transfert en phase liquide peut être déterminé de plusieurs façons :

— Il peut être déterminé par des corrélations telle que celle de Henzler and Kauling (1993)

utilisée particulièrement pour de la perméation membranaire :

Sh = (7, 8 + 0, 0021 ·Re1,2) · Sc1/6 (1.7)

valable pour 250 < Re < 6000 et 200 < Sc < 500 , avec Sh = kL·dext/Diff, le nombre de Sherwood,

Re = ρ·u.dext
µ

le nombre de Reynolds et Sc = µ
ρ·Diff le nombre de Schmidt, avec Diff la diffusivité

du gaz, dext le diamètre externe du tube de perméation, et u la vitesse du fluide.

— Il peut également être déterminé par l’intermédiaire du produit kLa, a étant la surface

d’échange spécifique. Dans les études de transfert de gaz classique, kLa peut être écrit

comme une fonction de la puissance volumique P/V (W/m3) (Tecante and Choplin, 1993).

Certaines études se sont attardées sur le lien entre le coefficient de transfert kLa et le débit de

perméation. C’est le cas de l’étude de Wyffels et al. (2004) qui ont établi un lien de linéarité entre

ces deux paramètres (Figure 1.34).

Ordre de grandeur des kLa obtenus par perméation membranaire

Les valeurs des coefficients de transfert dans les cas de perméation membranaires sont variables

suivant les conditions opératoires telles que :

— L’hydrodynamique du réacteur, liée à la géométrie de l’agitateur et à la fréquence d’agitation

(Figure 1.35).
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Figure 1.34 – Relation entre le débit d’aération (air) et le coefficient de transfert kLa déterminée

pour ○ : eaux usées ; 1 : eau distillée (Wyffels et al., 2004).

Figure 1.35 – Evolution du coefficient de transfert de matière suivant les conditions hydrodyna-
miques appliquées (perméation d’air dans l’eau distillée) (Beeton et al., 1991).

— Les propriétés de la phase fluide (notamment viscosité et solubilité du gaz dans le fluide).

— Le débit de gaz injecté.

Les valeurs de kLa varient de 4 à 33 h-1 pour 23 m2/m3 de réacteur (Wyffels et al., 2004) à plus

de 600 h-1 pour une membrane de 98 m2/m3 de réacteur (Beeton et al., 1991).
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Table 1.10 – Bilan des conséquences de l’apport d’H2 sur la composition du biogaz produit.

Composition biogaz % max CH4 % CO2 % H2 Conclusions

Luo et al. (2012a) 65 15 20 L’agitation a une importance
capitale sur la consommation

d’H2 et donc sur la production
de CH4.

Luo and Angelidaki (2012) 95,4 0,7 3,9 Présence d’H2 dans le biogaz de
sortie, H2 très peu dissous dans
le réacteur par rapport à l’H2

présent dans le ciel gazeux.
Luo and Angelidaki (2013a) 75 6,6 18,4 Le système d’agitation et le

design de l’injecteur de gaz ont
une importance sur la
consommation de H2.

Luo and Angelidaki (2013b) 96,1 3,9 0 Présence d’un biofilm non
souhaité sur la membrane

d’injection.
Wang et al. (2013) 98,8 0,3 0 Fort taux de CH4 avec utilisation

d’une membrane non poreuse.
Bassani et al. (2015) 88,9 8,8 2,3 Présence de H2 dans le biogaz de

sortie ; le réacteur thermophile
donne de meilleurs résultats que

le réacteur mésophile.
Kougias et al. (2017) 98 2 0 La limitation du transfert

gaz/liquide d’H2 en CSTR peut
être levée en changeant de

configuration de réacteur et avec
un débit de recirculation de

biogaz adapté.

1.6.1.5 Bilan

Le tableau 1.10 résume les résultats des publications précédemment citées concernant l’apport

d’hydrogène en digesteur, utilisant du lisier bovin comme substrat, en termes de composition de

biogaz produit, en considérant les conditions dans lesquelles le taux de méthane est maximal et

les conclusions que l’on peut en tirer.

L’ensemble de ces résultats concordent sur le fait que l’injection d’hydrogène dans un méthaniseur

augmente de manière conséquente le taux de méthane dans le biogaz. Il apparait que l’utilisation

d’une membrane est le meilleur moyen d’injecter de l’hydrogène en CSTR pour qu’il n’apparaisse

pas dans le biogaz en sortie. Deux problèmes se posent alors pour optimiser l’utilisation de l’H2
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par les Archae : la répartition de l’hydrogène dans le réacteur ; et la limitation du développement

d’un biofilm sur la membrane.

1.6.2 Impact de l’injection d’hydrogène sur les populations

microbiennes en digestion anaérobie

Les études de populations microbiennes en digesteur anaérobie dans lequel un ajout d’hydrogène

a été effectué sont peu nombreuses. Globalement, une diminution de la diversité des espèces après

l’injection d’hydrogène a été constatée (Bassani et al., 2015).

1.6.2.1 Evolution de la population bactérienne

L’espèce bactérienne la plus abondamment trouvée par Kougias et al. (2017), après un ajout

d’H2, appartient à un ordre non-identifié de la classe des Clostridia (phylum Firmicutes). L’étude

de Wang et al. (2013) constate, quant à elle, l’augmentation du phylum Spirochaetes de 6 à 28 %

dans la phase fluide, avec le développement, en particulier, du genre Treponema dont la proportion

passe de 3,5 %, avant l’injection, à 18,4 % après. L’injection d’H2 étant réalisée par perméation

membranaire, une étude métagénomique a également été réalisée sur le biofilm formé à la surface

de la membrane. Le phylum Spirochaetes représente 14,4 % de la population bactérienne dans

ce biofilm, et le genre Treponema 10,7 %. Treponema est un genre homoacétogène, utilisant l’H2

et le CO2 pour former de l’acétate. La localisation de ces bactéries sur la membrane est donc en

cohérence avec l’injection d’hydrogène.

1.6.2.2 Evolution de la population des Archae dans la phase liquide

En ce qui concerne l’évolution des Archae au sein de la phase fluide, après injection d’hydrogène,

le phylum Methanobacteriales est majoritairement observé par Luo and Angelidaki (2012), en

réacteur inoculé par des boues de STEP, avec le développement de Methanobacterium sp., Metha-

nobacterium petrolearium et des Methanobacteriales inconnues ; Methanothermobacter a également

été observé par Luo and Angelidaki (2013a) et Kougias et al. (2017), dans des digesteurs inoculés

par du lisier bovin. L’augmentation de la présence de Methanoculleus a été observée dans plu-
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sieurs travaux (Wang et al., 2013; Bassani et al., 2015; Kougias et al., 2017). Cette augmentation

a été quantifiée chez Wang et al. (2013) de 0,4 à 45,9 % , au détriment de Methanosarcinale lar-

gement prédominant avant l’injection d’hydrogène, et dont la proportion passe de 81 % à 37,7

% ; le genre Methanosaeta passant de 46 à 12,7 %. Dans l’étude de Bassani et al. (2015), dont

les réacteurs ont été inoculés par du digestat de déjections animales et des déchets d’industries

alimentaires, la population de Methanoculleus a également été augmentée de 17 à 24 % suite

à l’ajout d’H2. Dans ces conditions, la proportion de Methanoregulaceae a également crû. Ces

deux genres sont des méthanogènes hydrogénotrophes, l’augmentation de leur population est donc

cohérente avec l’injection d’hydrogène. Globalement, une diminution des bactéries fermentatives

et hydrolytiques et des méthanogènes acétoclastes combinée à l’augmentation des méthanogènes

hydrogénotrophes et bactéries syntrophiques (productrices d’H2 si celui-ci ne s’accumule pas et est

rapidement consommé) est cohérent avec le développement théorique de la voie des méthanogènes

hydrogénotrophes, et donc la diminution du taux de CO2 dans le biogaz.

1.6.2.3 Evolution de la population des Archae au sein des biofilms

L’étude des Archae présentes dans le biofilm formé sur les injecteurs de gaz (membrane de

perméation ou diffuseur poreux) a permis de mettre en évidence la présence de Methanothermo-

bacter thermautotrophicus et du genre Methanosaeta (Wang et al., 2013; Kougias et al., 2017).

Methanosaeta, une Archae méthanogène acétoclaste, peut représenter jusqu’à 40 % des Archae

présentes à la surface d’une membrane (Wang et al., 2013). Le développement dans le biofilm à la

fois d’une bactérie homoacétogène utilisant l’hydrogène pour former de l’acétate (Treponema) et

d’un genre d’Archae utilisant l’acétate (Methanosaeta) parait cohérent.

1.6.2.4 Synthèse

L’ensemble de ces publications s’accordent sur le développement particulier de Methanocul-

leus, Archae méthanogène hydrogénotrophe, dans la phase liquide des digesteurs anaérobies. Il

est intéressant de noter également la possibilité de mise en place de châınes trophiques, telles

que celle observée par Wang et al. (2013), associant des bactéries homoacétogènes et des Archae
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méthanogènes acétoclastes.

Conclusion

A l’issue de cette étude bibliographique, il semble que l’élément limitant pour la méthanation

biologique soit le transfert gaz/liquide de l’hydrogène, qu’il est donc essentiel de maximiser afin

d’optimiser le procédé. Ce transfert met en jeu l’hydrodynamique du digesteur de par son système

d’agitation et de par le système d’introduction de l’hydrogène.

L’étude de la rhéologie des phases liquides utilisées en digestion anaérobie montre un com-

portement très visqueux et rhéofluidifiant, comportement surtout observé à fort TS. Les études

expérimentales et de CFD du mélange dans les digesteurs, existant à ce jour, montrent une

hétérogénéité des réacteurs induisant généralement la présence de zones mortes. Cette hétérogénéité

est présente avec différents modes de mélange, surtout en cas de forts TS, ceci étant dû à la viscosité

de la phase fluide. Le type d’agitateur à utiliser pour palier ce problème est donc l’un des premiers

verrous scientifiques et technologiques à lever si une intensification du procédé est visée. De plus,

l’étude bibliographique réalisée montrent qu’il est difficile d’établir un consensus sur l’impact de

l’agitation sur la production de biogaz car, les écoulements n’ayant pas été caractérisés locale-

ment, il est difficile d’identifier les phénomènes et mécanismes fondamentaux réellement impliqués

(contrainte de cisaillement moyenne ou maximale, circulations, zones mortes, etc...).

Par ailleurs, l’étude des populations microbiennes en digesteur anaérobie a montré une très

grande diversité des espèces, certaines espèces se développant particulièrement en présence d’hy-

drogène.

Du fait de la très faible solubilité de l’hydrogène, l’injection d’hydrogène par des technologies

de bullage classiques conduit à la présence d’hydrogène dans le biogaz, et donc à une mauvaise

efficacité de l’injection. Une solution pour palier ce problème semble l’injection de l’hydrogène par

perméation membranaire.

La conception et l’utilisation du pilote de 100 L destiné à la méthanation biologique, ayant pour

substrat du lisier bovin, doit donc être précédées d’un ensemble d’études préliminaires permettant

d’optimiser son design afin de répondre à l’ensemble des problèmes précédemment soulevés.
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2.1 Etude rhéologique

2.1.1 Matériel et matières premières utilisés

Les lois rhéologiques des fluides complexes sont généralement déterminées avec des rhéomètres

classiques, tels que les rhéomètres de Couette, dans une cuve de petit volume (une dizaine de mL)

agitée par un cylindre. Le lisier de vache est a priori un fluide complexe non homogène, contenant

notamment de la paille et des grains de mäıs qui rendent impossible l’utilisation d’un tel matériel.

Il a effectivement été préliminairement noté que la présence de macro-solides au sein du lisier im-

pactait négativement la qualité des mesures du fait du blocage de la rotation de l’agitateur par la

présence de morceaux de solides se coinçant entre le bord de la cuve et l’agitateur ou de l’enroule-

ment de la paille sur l’axe. Différents prétraitements (filtrations à plusieurs tailles) ont été étudiés

pour déterminer l’impact de celui-ci sur le comportement rhéologique du milieu. Par ailleurs, il

peut aussi y avoir un intérêt à ajouter une étape de broyage pour augmenter les performances du

procédé de méthanisation car, par la réduction de la taille des particules, une augmentation de

la vitesse d’hydrolyse peut être espérée. De plus, le comportement rhéologique du contenu d’un

méthaniseur évolue au cours du procédé de méthanisation. En effet, la réaction d’hydrolyse des

polymères du substrat permet une fluidification du milieu. Ainsi, en régime permanent, le fluide

présent dans le méthaniseur se rapproche du digestat récupéré en sortie, plus fluide que le lisier

avec lequel le méthaniseur est alimenté. Ainsi, il est important de caractériser à la fois la rhéologie

du lisier qui alimente le méthaniseur mais aussi le digestat, présent dans le digesteur. Finalement,

les mesures ont été réalisées sur le lisier broyé et le digestat broyé, le broyage ayant été réalisé avec

un broyeur à couteaux.

Modélisation de la matière première La littérature indique que de tels fluides peuvent être

représentés par des modèles de type Herschel-Bulkley ou loi puissance. Nous décidons ici de tra-

vailler avec un modèle loi puissance de la forme de l’équation 2.1 :

µ = Kγ̇n−1 (2.1)
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Où µ est la viscosité en Pa.s, γ̇ est le taux de cisaillement en s-1, K est l’indice de consistance

en Pa.sn et n est l’indice d’écoulement, sans unité ; K et n sont 2 paramètres ajustables qui doivent

être déterminés expérimentalement.

La rhéologie du digestat et du lisier bovin a été étudiée dans une cuve cylindrique de 785 mL

dont les dimensions sont les suivantes : hauteur utile H = 10 cm et diamètre D = 10 cm. Cette cuve

est chauffée grâce à un manteau chauffant permettant le maintien d’une température constante au

sein de la cuve de 40°C. Par ailleurs, l’étude bibliographique a permis de choisir un type d’agitateur

particulier permettant d’appliquer un taux de cisaillement relativement homogène au sein de la

cuve au contraire des mobiles de type turbine. L’agitateur permettant la détermination de la loi

rhéologique de ces substrats est donc un double ruban hélicöıdal de hauteur 10 cm et de diamètre

9,8 cm, la largeur du ruban est de 1 cm et son pas de 10 cm. Cet agitateur est relié à un viscosimètre

RM200 (Lamy Rhéology, Lyon, France) composé d’un moteur rotatif à fréquence de rotation N

imposée et d’un couple-mètre qui fournit le couple nécessaire pour faire tourner le mobile dans le

fluide à une fréquence d’agitation donnée. L’ensemble de l’installation pour l’étude de rhéologie

est reportée en figure 2.1.
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Figure 2.1 – Montage utilisé pour l’étude de rhéologie : Ruban hélicöıdal (à gauche) et montage

avec viscosimètre (à droite).

Ce système cuve/agitateur n’étant pas répertorié dans la littérature, il est nécessaire de com-

mencer par le caractériser, et notamment de déterminer sa courbe de puissance et sa constante

Kp comme il est détaillé dans la suite de ce manuscrit. Cette courbe de puissance est essentielle

pour la conduite du digesteur puisqu’elle permet de relier la puissance transmise à la fréquence de

rotation de l’agitateur.

2.1.2 Caractérisation du mélange de fluides complexes

Le mélange de fluides non-newtoniens visqueux relève un certain nombre de défis aussi bien

technologiques que scientifiques. En effet, du fait de l’impact significatif du taux de cisaillement sur

la viscosité de la phase liquide, la viscosité ne peut être supposée homogène au sein de la cuve ce

qui, pour des technologies d’agitation mal adaptées, peut entrâıner des défauts de fonctionnement
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importants (zones mortes, cavités, points chauds). Pour dimensionner et conduire de manière

optimale ces procédés de mélange, des méthodologies issues du génie des procédés (Otto-Metzner)

ou de la mécanique des fluides numérique (CFD) peuvent être utilisées.

D’un point de vue du génie des procédés, la puissance volumique au sein du réacteur est liée

au nombre de puissance (équation 2.2) :

Np =
P

ρN3D5
(2.2)

Où P est la puissance (W), N est la vitesse d’agitation (tr/s), D est le diamètre de l’agitateur (m)

et ρ est la masse volumique (kg/m3).

Du fait des fortes viscosités escomptées pour le digestat, un écoulement laminaire devrait être

obtenu. Pour ce régime, NP est inversement proportionnel au nombre de Reynolds, ce qui implique

l’équation 2.3.

Np =
Kp

Re
=

Kpµ

ρND2
(2.3)

Où Kp est la constante caractéristique de l’agitateur (-) à déterminer, µ est la viscosité (Pa.s)

et Re est le nombre de Reynolds (-).

La courbe de puissance peut être obtenue par la mesure du couple d’agitation de fluides

newtoniens visqueux pour différentes fréquences d’agitation en traçant Np = f(Re), reportée

généralement en coordonnées logarithmiques. Le régime laminaire est identifiable par la portion

de droite formée dans ces coordonnées. Afin de tracer cette courbe, du glycérol pur ainsi que des

solutions à 85 et 75 % (v/v) et de l’eau seule ont été utilisés afin d’avoir une gamme de Re suffi-

samment étendue. La constante Kp de l’agitateur a alors été déterminée en traçant Np = f(1/Re),

en régime laminaire.

Dans le cas de fluides non-newtoniens, la détermination de la viscosité µ et donc du nombre

de Reynolds est toujours sujette à débat. De manière conventionnelle, on définit une viscosité

apparente µa, celle-ci est déterminée au taux de cisaillement moyen au sein de la cuve (équation

2.4).

µa = K ˙< γ >n−1 =
P

KpN2D3
(2.4)

Le cisaillement moyen étant donné par l’équation 2.5

˙< γ > =
1

V

˚
γ̇(x, y, z)dx.dy.dz (2.5)
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Pour approximer celui-ci, le concept d’Otto-Metzner (1957) peut être utilisé en régime laminaire

(équation 2.6).

˙< γ > = ks ·N (2.6)

La détermination de la constante ks (constante d’Otto-Metzner) de l’agitateur permet alors d’es-

timer la puissance dissipée au sein de la cuve et donc l’obtention de règles de dimensionnement

robustes. La méthodologie expérimentale consiste alors en le suivi de la puissance mécanique trans-

mise en fonction de la fréquence d’agitation. Ainsi, connaissant la loi rhéologique d’un fluide, le

cisaillement moyen peut être approximé par l’équation 2.7.

˙< γ > h
(µa
K

)n−1

=

(
P

KpN2D3

1

K

)n−1

(2.7)

2.1.2.1 Détermination de la constante d’Otto-Metzner kS

ks a été déterminé par deux méthodes. La première est une méthode expérimentale qui consiste

à utiliser une solution non-newtonienne de loi rhéologique connue, la seconde est une méthode

théorique appelée méthode d’analogie de Couette Ait-Kadi et al. (2002).

— Méthode par utilisation d’une solution de rhéologie connue

Une solution non-newtonienne de gomme de guar à 4 g/L est utilisée. Les paramètres K et n

de cette solution sont déterminés en utilisant un système cuve/agitateur de constantes ks et Kp

connues. Ce système (MS-C Chocolat Lamy Rheology) est cuve cylindrique de 20 ml muni d’un

cylindre d’agitation coaxial, qui nécessite l’utilisation d’un fluide bien homogène, ce qui est le cas de

la solution de gomme de guar utilisée. La mesure a été réalisée sur une gamme de cisaillements allant

de 0 à 70 s-1 ce qui permet d’obtenir K et n pour cette solution. Une fois ces paramètres déterminés,

cette solution est placée dans le système cuve/ruban. Une rampe de fréquence d’agitation est

appliquée pour déterminer la gamme de couples correspondants. Grâce aux équations 2.6 et 2.7

on peut alors identifier le coefficient ks du système.

— Méthode d’analogie de Couette (Ait-Kadi et al., 2002)

La constante ks peut également être déterminée par la méthode d’analogie de Couette. Cette

méthode consiste à modéliser notre réacteur par un réacteur de Couette dont le diamètre du
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cylindre est déterminé tel que pour un N commun, le même couple avec les 2 réacteurs (réacteur

de Couette et notre réacteur particulier) soit obtenu. Cette méthode est détaillée dans les travaux

de Ait-Kadi et al. (2002).

2.1.2.2 Détermination de la loi rhéologique des fluides étudiés

La viscosité peut être reliée au taux de cisaillement par différents modèles. Celui qui a été choisi

est la loi puissance (voir équation 2.1).

Connaissant la valeur de ks, γ̇ est relié à N par l’équation 2.6 ; Utilisant la valeur de Kp, µ est

obtenu connaissant N et la puissance mécanique (équation 2.8) :

µ =
P

KpN2D3
=

2πC

KpND3
(2.8)

Ainsi, les paramètres K et n peuvent être déterminés pour les fluides de rhéologies inconnues.

2.1.2.3 Résumé de la méthodologie utilisée pour l’étude de rhéologie

La méthodologie de cette étude de rhéologie est résumée sur le schéma en figure 2.2

Figure 2.2 – Méthodologie de caractérisation rhéologique d’un fluide dans un système d’agitation

de caractéristiques inconnues.
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2.2 Etude de l’impact de l’agitation sur la vitesse de

production du biogaz : description et caractérisation

de méthaniseurs de 2 L.

Ces montages expérimentaux ont été dimensionnés, construits et instrumentés afin de déterminer

si :

— le mobile d’agitation a un impact sur la vitesse de production du biogaz,

— la fréquence d’agitation a un impact sur la vitesse de production du biogaz.

Pour cela, deux types d’agitations sont comparées : une agitation par un agitateur classique (turbine

Rushton) et une agitation par un agitateur de proximité (double ruban hélicöıdal). Pour chaque

agitateur, différentes fréquences d’agitation ont été appliquées.

2.2.1 Montage expérimental

L’étude expérimentale de l’impact du système d’agitation sur la vitesse de production du biogaz

a été réalisée en réacteurs de volumes de 2 L utiles. Le premier réacteur était agité par un ruban

hélicöıdal de dimensions : hauteur 130 mm ; pas : 130 mm ; largeur de ruban : 11,6 mm. ; diamètre

externe : D = 116 mm. Le second était agité par une turbine Rushton classique à 6 pales droites

de dimensions 12 mm x 12 mm et de diamètre total D = 45 mm.

Les fréquences de rotation du ruban ont été fixées à 10, 50 et 90 rpm ; celles avec la turbine

Rushton à 22, 66 et 110 rpm.

Ainsi, connaissant les constantes ks et Kp déterminées dans la partie précédente, les puissances

fournies par le ruban à ces vitesses d’agitation ont été calculées grâce à la formule 2.9.

P = µ ·KP ·N2 ·D3 (2.9)

avec µ = K · (ks ·N)n−1 .

Les valeur de KP et ks pour la turbine Rushton proviennent de la littérature (Delaplace and

Guerin, 2006; Metzner et al., 1961), KPRushton
= 75 et ksRushton

= 11, 5 ; les puissances ont alors

également pu être obtenues avec cet agitateur.
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Les deux réacteurs sont suivis en pH, régulés en température à 40 °C par une double enveloppe et

munis d’une sortie de biogaz, condensée à 10 °C. Les sorties sont reliées à un micro-chromatographe

en phase gazeuse en ligne qui analyse le gaz (cf paragraphe sur la détermination de la composi-

tion du biogaz du présent chapitre) suivi d’un volumètre MGC-1 (Ritter, Bochum, Allemagne)

permettant le suivi en ligne du volume de gaz produit au cours du temps.

2.2.2 Conditions opératoires et critères de comparaison des

agitateurs

La détermination de la vitesse de production de biogaz a été effectuée sur des réacteurs initia-

lement inoculés avec 2 L de digestat de lisier de vache, et dans lesquels 14 g de cellulose ont été

ajoutés régulièrement. Une fois le réacteur rempli de digestat, l’arrêt de la production de biogaz

par épuisement des substrats initialement introduits a été attendu. 14 g de cellulose ont alors ra-

pidement été ajoutés. Lorsque la cellulose a été entièrement consommée (débit de production de

biogaz inférieur à 30 mL/h), l’ajout de cellulose suivant a été réalisé (Figure 2.3). Les conditions

d’agitations testées pour chaque type d’agitateur sont données dans le tableau 2.1.

Table 2.1 – Fréquences d’agitation et puissances mécaniques associées, expérimentées pour chaque

type d’agitateur.

Fréquence d’agitation (rpm) Puissance (W)

Ruban hélicöıdal

10 0,022

30 0,185

50 0,402

Turbine Rushton

22 0,002

66 0,008

110 0,016
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Figure 2.3 – Schéma de principe d’introduction de cellulose.

Le temps de démarrage, correspondant au temps entre le moment où la cellulose a été ajoutée

dans le réacteur et le moment où la production de biogaz a commencé, a également été déterminé.

L’acquisition des données sur la quantité de biogaz produit a été réalisée toutes les 10 min et

l’analyse sur le contenu du biogaz a été réalisée une fois par jour pour chaque réacteur. Le débit

de biogaz moyen a été déterminé entre chaque ajout de cellulose pour les 2 réacteurs.

2.3 Injection d’H2 par perméation membranaire

Afin d’éviter la présence d’hydrogène dans le biogaz en sortie du réacteur, qui obligerait à

mettre en place une recirculation du biogaz, l’injection d’hydrogène n’est pas réalisée par un

sparger classique mais par perméation dans un tube en silicone mis sous pression par fermeture de

celui-ci à une extrémité et enroulé autour d’un support cylindrique.

Le tube en silicone testé est une membrane de 0,3 mm d’épaisseur et de 2 mm de diamètre

interne (Witeg, Wertheim, Allemagne). La longueur de tube utilisée dans le réacteur de 2 L est

de 2 m, donnant une surface d’échange totale de 0,0126 m², soit une surface spécifique de 6,3

m2/m3de réacteur.

Pour des raisons de sécurité, du fait du caractère ATEX qui doit être mis en place pour l’uti-

lisation d’hydrogène, nous avons utilisé l’oxygène comme premier gaz de travail pour les mesures

de perméation en réacteur de 2 L, puis l’hydrogène a été utilisé en réacteur pilote de 100 L.
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2.3.1 Méthode expérimentale de mesure de la perméation de l’O2 en

réacteur de 2 L

Les expérimentations réalisées ont pour but de caractériser le transfert de gaz à travers la

membrane. Cette caractérisation passe par la mesure de débits de perméation Q et la détermination

de coefficients de transfert kLa ainsi que par l’identification de l’étape limitante du transfert global

pour différentes conditions opératoires (pression membranaire et fréquence d’agitation). Dans un

premier temps, les mesures ont été réalisées dans un milieu newtonien, l’eau afin d’avoir une

première idée du comportement du transfert gaz/liquide avant de passer au transfert dans le

digestat.

Ces premières mesures en eau ont été réalisées grâce au montage schématisé en figure 2.4.

Figure 2.4 – Schéma de principe de mesure de perméation membranaire en réacteur de 2 L.

Les expériences sont réalisées dans un réacteur de 2 L agité par un double ruban hélicöıdal

dans une gamme de vitesses comprises entre 10 et 95 rpm et pour une pression à l’intérieur du

tube membranaire entre 0,4 et 1,2 bar relatif. Deux designs de support du tube membranaire sont

testés, de diamètre 37 mm et 73 mm. Pour l’utilisation du support de plus grand diamètre, une
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vis d’Archimède est ajoutée sur l’axe de l’agitateur afin d’augmenter l’agitation à l’intérieur du

support (Figure 2.5).

Figure 2.5 – Ruban muni d’une vis d’archimède sur l’axe

Le principe de la mesure est le suivant : la pression à l’intérieur du tube est fixée avec la

platine de réglage de pression et par lecture sur le manomètre ; le gaz arrive dans la membrane

et la traverse pour, d’une part se dissoudre en phase liquide, et d’autre part ressortir dans le

ciel gazeux. Le débit de perméation traversant la membrane est lu sur le débitmètre massique, la

quantité de gaz dissous est lue à la sonde, et la quantité non dissoute et sortant du réacteur est

lue au débitmètre volumique.

Les mesures réalisées par la suite dans le digestat ont utilisé le même montage en enlevant

cependant la sonde à oxygène dissous qui ne donnait pas de mesures fiables dans un tel milieu.

2.3.2 Méthode expérimentale de mesure de perméation d’H2 en

réacteur de 100 L

Les débits d’hydrogène et les coefficients de transfert gaz-liquide sont ici déterminés. A la

différence des mesures réalisées en réacteur de 2 L, les mesures de transfert de gaz en réacteur de
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100 L ont pour principe de fixer le débit de perméation à l’entrée de la membrane (par un débitmètre

régulateur Brooks) et de mesurer la pression à l’intérieur du tube membranaire (transmetteur de

pression 1, Keller, Suisse). Par ailleurs, du fait de l’utilisation de l’H2 et non de l’O2, aucune sonde

de gaz dissous n’est placée dans le réacteur, les bilans étant réalisés par différence entre le débit

de gaz injecté (fixé par le débitmètre régulateur) et le débit de gaz sortant du réacteur (mesuré

au volumètre Ritter TG-05). La sortie gaz du réacteur étant un capillaire d’1,2 mm de diamètre

interne, la pression dans le réacteur est légèrement supérieure à la pression atmosphérique. Pour

prendre en compte cette augmentation dans les bilans, un transmetteur de pression (PR23RD,

Burkert, France) est également fixé sur le couvercle du réacteur. Le schéma du montage est en

figure 2.6.

Figure 2.6 – Schéma de principe de caractérisation du transfert de l’H2 en réacteur de 100 L.
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2.4 Simulation numérique de l’hydrodynamique et des

transferts dans le digesteur

2.4.1 Généralités et équations de transport

La simulation numérique de l’hydrodynamique du digesteur par CFD (Computational Fluid

Dynamics) permet d’observer l’efficacité de l’agitation en décrivant notamment l’évolution de la

viscosité et des vitesses du fluide à l’intérieur du réacteur, mais aussi les éventuels transferts de

matière et réactions chimiques qui s’y déroulent. Le logiciel commercial utilisé ici est ANSYS

Fluent 16.0.

Trois étapes successives sont nécessaires pour simuler un écoulement par CFD : la première

consiste à définir et dessiner la géométrie du système ; la deuxième à mailler le système, c’est-à-dire

à discrétiser l’espace en milliers de cellules de calculs ; la troisième à résoudre les écoulements dans

chaque cellule du maillage.

Les écoulements au sein de deux réacteurs ont tout d’abord été simulés afin d’identifier l’agi-

tateur le plus efficace pour le fuide considéré, entre une turbine Rushton classique et un double

ruban hélicöıdal. Les fréquences d’agitation choisies sont respectivement 10, 50 et 90 rpm pour le

ruban hélicöıdal et 22, 66 et 110 rpm pour la turbine Rushton. Puis le transfert de l’hydrogène

dans le liquide a été étudié dans le réacteur agité par le ruban hélicöıdal.

Les équations de Navier-Stokes ont été résolues en régime transitoire afin de capter la dynamique

complète du mélange. Une loi-puissance (équation 2.1) modélise le comportement rhéologique des

fluides considérés et un écoulement laminaire est supposé.

Les deux agitateurs étudiés et comparés ont les caractéristiques suivantes : une turbine Rushton

à 6 pales droites de dimensions 12 x 12 mm et de diamètre total 45 mm et un double ruban hélicöıdal

de hauteur 130 mm, de pas 130 mm et de largeur de pale 11,6 mm dans deux réacteurs identiques

de 3 L dont 2 L utiles. Les géométries ont été dessinées sur Design Modeler, puis maillées sur

ANSYS Meshing.

En écoulement laminaire, incompressible et monophasique, les équations de transport sont les

suivantes :
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Equation de continuité :

∇ · u = 0 (2.10)

Conservation de la quantité de mouvement :

ρ
∂u

∂t
+ ρ∇ · (u.u) = −∇p+∇τ + ρg (2.11)

Tenseur des contraintes visqueuses :

τ = µ(∇u +∇uT ) (2.12)

Avec une viscosité µ (Pa.s) dépendant du taux de cisaillement local selon la loi rhéologique

déterminée expérimentalement, u la vitesse du fluide (m/s) et ρ la masse volumique (kg/m3).

Le taux de cisaillement γ̇ est donné par le tenseur des taux de déformation D (équations 2.13 et

2.14 )

γ̇ =

√
1

2
DD (2.13)

D =

(
∂uj
∂xi

+
∂ui
∂xj

)
(2.14)

2.4.2 Préparation de la simulation : géométrie et maillage

Le dessin de la cuve et de l’agitateur sont réalisés sous ANSYS DesignModeler. La cuve est

scindée en deux parties. Pour le dessin du réacteur à ruban, une partie est fixe, correspondant

à une couronne du diamètre externe celui de la cuve et de diamètre interne le diamètre externe

du ruban, l’autre, mobile correspond au reste de la cuve où est fixée la vitesse de rotation de

l’agitateur. Ce dernier est creusé dans le cylindre représentant la partie mobile. Pour le dessin du

réacteur à turbine Rushton, la zone mobile correspond à l’espace proche de la turbine, le reste de

la cuve correspond à la zone fixe.

Le maillage est réalisé en utilisant ANSYS Meshing. Chaque domaine de calcul comporte en-

viron 278 000 et 283 500 mailles tétraédriques pour le réacteur à ruban et le réacteur à turbine

Rushton respectivement ; Ce maillage est non-structuré.
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2.4.3 Simulation de l’hydrodynamique sous ANSYS Fluent

La rotation de l’agitateur est modélisée par une approche par maillage glissant (Sliding Mesh),

c’est-à-dire en faisant tourner l’agitateur à l’intérieur de la cuve.

La résolution des équations de pression et de vitesse est réalisée à l’aide de l’algorithme SIMPLE

et un schéma numérique UPWIND du 2nd ordre est utilisé pour la discrétisation des équations de

quantité de mouvement et de transport d’espèces.

Une fois la simulation configurée, l’initialisation du calcul est réalisée avant son démarrage. Le

pas de temps fixé est de 0,01 s, avec un maximum de 20 itérations par pas de temps.

2.4.4 Post-traitement des résultats de simulations

d’hydrodynamiques

Outre les champs de vitesses moyennes (moyenne des vitesses obtenues pour un tour d’agita-

teur par cellule de calcul) et de viscosités instantanées observées, trois grandeurs macroscopiques

de l’écoulement ont été déterminées : la puissance dissipée volumique, le temps de mélange et

l’énergie nécessaire pour atteindre l’homogénéisation du réacteur afin de quantifier et de comparer

les performances de mélange de ces deux configurations de digesteurs.

Détermination des champs de vitesses moyens Afin d’obtenir un champ de vitesses moyenné

par rapport au temps sur un tour d’agitateur, les vitesses en x, y et z sont enregistrées toutes les

0,1 s pendant un tour d’agitateur.

A la fin du calcul, trois fonctions (CFF : Custom Field Function) sont créées permettant

d’obtenir la vitesse moyenne de chaque cellule de calcul pour chaque direction x, y et z sur un tour

d’agitateur (équations 2.15).

CFF1 = UDM0 + Vx/k (2.15)

avec k le nombre total de vitesses enregistrées par cellule pendant un tour d’agitateur, Vx la

vitesse selon l’axe x et UDM0 (User Define Memory) défini de la manière suivante : UDM0 est

initialement patchée comme étant la vitesse initiale en x , initialement égale à une première valeur
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de CFF1 , puis pour chaque pas de temps, une nouvelle valeur de CFF1 est enregistrée avec

l’addition d’une nouvelle valeur de Vx et patchée comme nouvelle valeur de UDM0.

Deux équations similaires sont créées pour les vitesses en y et en z.

La quatrième fonction permet de calculer la vitesse globale dans chaque cellule sur un tour

d’agitateur (équation 2.16).

CFF4 =
√
CFF 2

1 + CFF 2
2 + CFF 2

3 (2.16)

Puissance volumique La puissance volumique est la puissance transmise par l’agitateur et

dissipée par les frottements visqueux, prédominants en l’absence de turbulence et du fait de la

forte viscosité du liquide. La puissance transmise est déterminée à l’aide du couple calculé sur

l’agitateur.

P = 2πNC (2.17)

Avec C (N.m) le couple sur l’agitateur pouvant être déterminé expérimentalement grâce au

KP et au ks de l’agitateur ou bien déterminé numériquement lors de la simulation, et P (W) la

puissance.

Temps de mélange L’obtention d’un temps de mélange court est très important dans le cas

de réacteur continu. En effet, le substrat apporté quotidiennement doit être, a priori, réparti de

manière homogène dans le réacteur, sans quoi seule une fraction des bactéries y auront accès

de manière optimale. Par ailleurs, un temps de mélange trop long induit aussi des gradients de

température, de pH, de concentration en gaz dissous etc. Ce paramètre est donc primordial pour

la bonne conduite des réacteurs. Le temps de mélange tM est déterminé par l’utilisation de la

méthode d’Allonneau et al. (2015). Une sphère de traceur inerte est initialisée au sein du domaine

de calcul puis dispersée par convection et diffusion dans le digesteur. La concentration en traceur

est relevée en un point de sonde. Le temps de mélange à x % est le temps à partir duquel les

fluctuations de concentrations ne dépassent plus x % autour de la valeur d’équilibre (ou valeur

moyenne).
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La dispersion convective et diffusive du traceur dans la phase liquide est déterminée par

l’équation suivante :

ρ
∂Y

∂t
+∇ · (ρuY ) = −∇ · J (2.18)

Avec Y la fraction massique locale de traceur et J le transport de masse par diffusion donné

par la loi de Fick (équation 2.19) :

J = −ρDiff∇Y (2.19)

En écoulement laminaire, seule la diffusivité moléculaire Diff est considérée. Elle est ici fixée

à 10-15 m2/s.

En pratique, une sphère de traceur de 5 mm de diamètre est placée dans chaque réacteur

avant l’initialisation du calcul à 1,6 cm de la surface et à 3 cm de l’axe central. Le traceur a des

propriétés rhéologiques identiques au digestat. Il est considéré comme un composé dissous. Une

sonde est placée au niveau de la paroi latérale à 6,4 cm du fond du réacteur comme précisé sur le

schéma de la figure 2.7. La concentration du traceur à la sonde en fonction du temps dans chaque

réacteur est alors suivie.

Figure 2.7 – Schéma de principe de détermination du temps de mélange.
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Consommation énergétique La quantité d’énergie nécessaire pour obtenir l’homogénéisation

est comparée pour les deux configurations. Elle est déterminée par :

Ehomogeneity = PCFD � tM (2.20)

avec PCFD la puissance calculée grâce au couple déterminé par le calcul numérique (équation

2.17).

2.4.5 Simulation de l’injection d’hydrogène par une membrane

Une fois l’hydrodynamique simulé et l’agitateur choisi, il est possible de simuler l’injection et

le transfert d’hydrogène au sein de réacteurs. Deux réacteurs de 2 L utile (hauteur utile : 136 mm

et diamètre : 136 mm) différents par le design du support de membrane sont comparés. Comme

décrit sur la figure 2.8, les deux réacteurs simulés ont les mêmes caractéristiques géométriques que

ceux utilisés pour les expérimentations (cf section 2.3.1), les dessins des supports de membrane

étant rajoutés à la géométrie du réacteur.

Figure 2.8 – Réacteur à support de membrane de petit diamètre (à gauche) et à support de grand
diamètre (à droite).

L’hydrogène est créé au niveau de la membrane par une réaction de surface (wall surface

reaction) pour former de l’hydrogène dissout qui est ensuite transporté dans le réacteur par diffusion

et convection (équations 2.18 et 2.19).. Le débit d’hydrogène voulu dans le réacteur de 2 L est de

2.8 · 10−7 kg/s. Le facteur pré-exponentiel intervenant dans l’équation de vitesse de réaction est

alors fixé de façon à atteindre ce débit.
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2.4.6 Simulation de la transformation de l’hydrogène dissous en

hydrogène gazeux

Le transfert liquide/gaz de l’hydrogène dissout sous forme gaz est ajouté dans un second temps.

Ce transfert a lieu à saturation locale. La saturation de l’hydrogène dans le digestat est considérée

comme étant proche de celle dans l’eau, soit 0,00138 g d’H2/L à 40 °C. A cette concentration, le

transfert en phase gazeuse est régi par l’équation 2.21 avec ṁ le flux d’hydrogène transféré et kLa

le coefficient de transfert.

ṁ = kLa · (CH2,dissous − CH2,sat) (2.21)

La saturation de l’hydrogène en phase aqueuse à 40 °C est de 0,00138 g d’H2/L d’eau. Ainsi,

lors de l’ajout de l’hydrogène par la membrane dans l’étape précédente :

— Si la concentration en H2 est inférieure à la concentration de saturation, l’hydrogène reste

dissous et se répartit dans le réacteur.

— Lorsque localement la concentration en H2 dépasse la concentration de saturation, l’hy-

drogène passe sous forme gazeux. Pour modéliser cette transformation, une approche di-

phasique est utilisée. Le modèle choisi est un modèle eulérien avec une taille de bulle fixée

à 10-5 m.

Pour le modèle eulérien diphasique, la phase 1 est la phase liquide composée d’un mélange de

digestat et d’hydrogène dissous et la phase 2 est une phase gazeuse, contenant uniquement l’hy-

drogène gazeux. Les interactions entre les phases sont décrites par le modèle de Grace en ce qui

concerne la trainée, avec une tension de surface fixée à 0,072 N/m. Le transfert de masse se fait

entre l’hydrogène dissous en phase liquide et l’hydrogène gazeux composant la phase gazeuse avec

un comportement décrit par une UDF dans laquelle est inscrit le calcul de la quantité à transférer :

— Si CH2dissous ≤ CH2sat alors l’hydrogène reste sous forme dissoute.

— Si CH2dissous > CH2sat la quantité d’hydrogène transférée de la phase gazeuse à la phase

liquide est déterminée par l’équation 2.21.

Les conditions limites à la surface libre sont modifiées pour permettre le dégazage de l’hydrogène
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2.5 Suivi et analyses des performances de méthanisation

en digesteur de 100 L

Afin de contrôler le bon déroulement du processus de digestion anaérobie et de quantifier les

performances en terme de production de méthane, plusieurs paramètres sont suivis durant les 152

jours d’expérimentation.

2.5.1 Suivi de la matière entrante et du digestat soutiré

Les potentiels méthanogènes du digestat soutiré et du lisier d’alimentation sont suivis régulièrement

(1 fois par mois).

Le protocole de mesure du pouvoir méthanogène est le suivant :

— Préparation des inoculums avec 215 g de digestat provenant du méthaniseur de 400 m3 de

la ferme de la Bouzule à 40°C dans des bouteilles d’un litre pendant 5 jours avec dégazage

quotidien.

— Ajout du substrat correspondant à 3 g de MO et dilution avec 535 mL d’eau.

— Mise à l’étuve à 40 °C jusqu’à épuisement des substrats.

— Les bouteilles sont dégazées tous les jours par piquage d’une aiguille sur le septum qui

ferme la bouteille. Le volume de gaz produit est alors mesuré par un volumètre Ritter et sa

composition est déterminée par une analyse infrarouge.

Pour chaque substrat, 3 réplicats sont réalisés, ainsi que 4 bouteilles témoins : 2 témoins positifs

correspondant à 3 g de cellulose et 2 témoins négatifs correspondant à aucun ajout de substrat. La

production des témoins négatifs est retranchée de la production des bouteilles de substrats testés.

La validation du bon fonctionnement du test BMP est vérifiée sur les bouteilles de témoins

positifs. En effet, à l’épuisement des substrats, les bouteilles de témoins positifs doivent avoir

produit au moins 90 % de 374 mL de CH4/g de cellulose. Si cette valeur n’est pas atteinte, un

défaut de l’inoculum est suspecté, ce qui invalide l’ensemble du test.

Par ailleurs le taux de matière sèche (MS) et de matière organique (MO) du lisier d’alimentation

et du digestat sont suivis. L’analyse du lisier permet de surveiller l’apport en charge organique
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dans l’alimentation ; l’analyse du digestat permet de contrôler le taux de dégradation de la matière

organique lors du process. Pour obtenir le taux de MS, le fluide est chauffé à l’étuve à 105°C

pendant 24 h. Le taux de MO est obtenu à partir de la matière sèche broyée et chauffée à 550°C

pendant 2 h dans un four à mouffles, réduisant la matière sèche en cendres correspondant à la

matière minérale. La quantité de matière organique correspond à la différence entre la quantité de

matière sèche et celle de matière minérale.

2.5.2 Mesure du pouvoir tampon

La mesure du rapport AGV/TAC permet de déterminer le ratio entre la quantité d’acides gras

Volatils (AGV) et le pouvoir tampon (TAC : leTitre Alcalimétrique Complet) par un titrateur

potentiométrique (TitraLab AT 1000 Series HACH, Lognes, France).

Cette méthode consiste en un suivi du pH lors d’une double titration acide par de l’acide

sulfurique à 0,05 mol/L sur du digestat dilué 10 fois. La première titration acidifie le milieu jusqu’à

un pH de 5,5, correspondant au dosage du TAC ; la seconde acifie le milieu jusqu’à un pH de 4,

correspondant au dosage des AGV.

Le rapport AGV/TAC doit être compris entre 0,2 et 0,4. Si la valeur de 0,4 est dépassée, cela

signifie que le taux d’AGV est trop important par rapport au pouvoir tampon du milieu, indiquant

un risque d’acidose, ce qui nécessite une réduction de la charge organique. La vitesse des étapes

d’hydrolyse et d’acidogenèse, et donc la vitesse de formation des AGV étant supérieure à celle de

l’acétogenèse qui les dégradent, ils s’accumulent et acidifient le milieu. En dessous d’une valeur de

0,3, l’alimentation en matière organique peut par contre être augmentée.

2.5.3 Mesure de la teneur en carbone, azote et hydrogène

Le suivi des teneurs en carbone, azote et hydrogène est réalisé sur de la matière sèche broyée,

issue de prélèvements de digestat afin d’obtenir une poudre homogène et prélevé chaque semaine.

Il est réalisé sur 2 mg d’échantillon ainsi préparé. L’appareil utilisé (Flash EA 1112 Thermo Fisher)

réalise une pyrolyse flash de l’échantillon, suivi d’une analyse chromatographique en phase gazeuse.
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2.5.4 Dosage et caractérisation des acides gras volatils

Différents AGV sont formés lors de l’étape d’acidogénèse. Le dosage de ces AGV et leur identi-

fication en phase liquide permet la compréhension des phénomènes et prévient également le risque

d’acidose. Les AGV en phase liquide sont extraits puis dosés par chromatographie en phase gazeuse

couplée à un détecteur à ionisation de flamme (Delsi Nermag, Argenteuil, France).

2.5.4.1 Extraction des AGV

L’extraction des AGV est réalisée suivant le protocole suivant :

— Le digestat est centrifugé à 10 000 rpm pendant 20 minutes à 4 °C.

— Le surnageant est dilué à 50 % avec de l’eau ultrapure.

— La solution obtenue est acidifiée à l’acide phosphorique à 40 % pour faire floculer la matière

organique (obtention d’un pH < 2).

— Un standard interne (le 4-méthyl valérate) est ajouté à la solution précédente puis agité sur

un agitateur vortex pendant 30 s.

— La solution obtenue est centrifugée à 4000 rpm pendant 10 minutes à 4°C.

— Le surnageant est filtré sur un filtre 0,2 µm avant d’être analysé.

2.5.4.2 Dosage par chromatographie

La colonne chromatographique est une CP-Wax 58 (FFAP) CB (CP 7614, Varian) de 25 m

de long et 0,53 mm de diamètre interne. La phase stationnaire est un film de polyethylène glycol

modifié par un acide nitroterephtalique. Le gaz vecteur utilisé est l’hélium. Les AGV dosés sont

l’acide acétique, l’acide propionique, l’acide butyrique, l’acide isobutyrique, l’acide valérique et

l’acide isovalérique.

2.5.5 Détermination de la composition du biogaz

Le biogaz est analysé en ligne par chromatographie en phase gazeuse (microGC SRA, Lyon,

France). L’appareil est composé de 2 modules contenant chacun une éventuelle pré-colonne, une

colonne et un détecteur à conductivité termique (TCD).
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Le premier module est équipé d’une pré-colonne divinyl-benzene-ethylene-glycol-dimethylacrylate,

appelé commercialement PoraplotU (PPU), et d’une colonne MS-5A (tamis moléculaire) permet-

tant de séparer H2, N2, O2 et CH4. La pré-colonne est nécessaire pour éviter l’entrée du CO2 et de

l’H2S dans le tamis moléculaire, encrassant la colonne, dans la mesure où leur temps de rétention

est extrêmement élevé. La pré-colonne associée à un système de backflush va permettre de stopper

l’injection de l’échantillon dans la colonne après la sortie du CH4 de la précolonne. Ce premier

module fonctionne donc de la manière suivante : le gaz échantillon est injecté et entre dans la PPU

avec le gaz vecteur. Les composés H2, N2, O2 et CH4 sortent mélangés en premier, le reste du gaz

contenant notamment CO2 étant retenu plus longtemps. Une fois que le mélange contenant H2

est sorti de la pré-colonne, le gaz vecteur circule en sens inverse faisant ressortir par l’entrée de la

pré-colonne, tout les composés qui auraient dû sortir après le méthane. Seuls les composés H2, N2,

O2 et CH4 seront ainsi envoyés dans le tamis moléculaire et être séparés. Le schéma 2.9 illustre

le fonctionnement de ces colonnes. Le gaz vecteur utilisé pour ce module est de l’argon et non de

l’hélium utilisé plus classiquement en chromatographie gazeuse du fait de la présence d’hydrogène

dans le mélange. Effectivement, la conductivité thermique de l’hydrogène est très proche de celle

de l’hélium, ce qui pose problème puisque le détecteur utilisé est un TCD.

Figure 2.9 – Système d’analyse du biogaz, premier module.

Le second module n’a pas de pré-colonne, et la colonne est une Poraplot U faisant apparaitre

un pic mélangeant tous les composés séparés dans le module 1, puis séparant le CO2 et l’H2S. Le
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gaz vecteur utilisé est de l’hélium.

Le logiciel commercial utilisé est Soprane, vendu par la société SRA. Il permet d’obtenir le

chromatogramme et les pourcentages volumiques de composition du gaz injecté en direct.

2.5.6 Etude de la membrane et du biofilm par microscopie

électronique à balayage (MEB)

L’étude de la membrane et du biofilm formé après les 152 jours de digestion réalisée par MEB

a deux objectifs :

— Le premier a été de savoir si la membrane avait subi une dégradation dans le temps, au

contact avec le digestat. Pour cela, la membrane a été observée avant la mise en contact du

digestat et après les 152 jours de digestion.

— Le deuxième a été d’étudier la composition et la structure du biofilm formé.

2.5.6.1 Principe de l’observation en MEB

Le principe de la microscopie électronique à balayage est la visualisation à haute résolution et

fort agrandissement de la surface d’un échantillon placé dans une chambre sous vide intense et

soumis à un faisceau d’électrons. L’émission d’électrons secondaires, ou rétro-diffusés, résultant de

l’interaction du faisceau primaire avec la surface de l’échantillon est collectée et interprétée par

des détecteurs spécifiques (chaine numérique) et permet la visualisation à haute résolution de la

surface investiguée.

2.5.6.2 Principe de la micro-analyse X en MEB

Sous le faisceau primaire, l’interaction avec les atomes composant la matière (surface de l’échantillon)

produit, après ionisation et désexcitation, des transitions électroniques au niveau de l’atome ir-

radié qui se traduisent par des émissions de rayons X spécifiques en énergie et longueur d’onde

de chaque transition. Une mesure par spectrométrie en énergie (EDS) ou longueur d’onde (WDS)

couplée au MEB permet de qualifier (composition qualitative minérale) la matière irradiée par le
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faisceau primaire et d’envisager d’acquérir une composition quantitative dans certaines conditions

strictes de conditionnement de la surface de l’échantillon.

2.5.6.3 Prétraitement des échantillons

Avant leur observation, les échantillons ont été pré-traités (séchage et métallisation) afin d’as-

surer la conductivité de l’échantillon au courant de faisceau (quelques pA) et la tenue sous vide

secondaire. Après séchage les échantillons ont été revêtus d’une couche (1 nm) de platine sous

plasma d’argon (métalliseur : Leica EM ACE600, Wetzlar, Allemagne ).

2.5.6.4 Matériel de microscopie électronique utilisé

Les observations et micro-analyses X au MEB ont été réalisées à partir d’un microscope

électronique SIGMA|HD VP (ZEISS, Oberkochen, Allemagne) équipé de différents détecteurs pour

réaliser les observations et numériser les images :

— Le détecteur SE2 permet, grâce à la collecte de l’ensemble des émissions d’électrons secon-

daires, d’observer la proche surface de l’échantillon à fort agrandissement.

— Le détecteur d’électrons secondaires Inlens placé dans la colonne permet d’observer la même

surface à très haute résolution (3 nm) (filtrage d’électrons secondaires parasites).

Le microscope est aussi équipé d’un spectromètre de micro-analyse EDS (spectromètre en sélection

d’énergie SDD 80mm² ; OXFORD INSTRUMENTS ; ENGLAND) qui a permis de réaliser des

micro-analyses X minérales à l’échelle des observations et produire des cartographies élémentaires

de la composition chimique minérale des surfaces .
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Introduction

Comme évoqué précédemment dans ce document, la recherche de conditions opératoires d’agi-

tation adaptées visées pour le réacteur pilote de 100 L passe notamment par le choix d’un système

d’agitation adapté. En effet, au regard de la littérature et d’autres procédés similaires, il est es-

compté que les performances de transfert gaz-liquide du digesteur soient fortement couplées aux

performances de transfert de matière côté liquide et donc à l’agitation imposée. Rappelons que

parmi les objectifs fixés dans ce travail de thèse, de forts rendements en transfert gaz-liquide (c’est

à dire l’absence d’hydrogène en sortie du bioréacteur) mais également de bonnes capacités d’ho-

mogénéisation du gaz dissous dans le volume du bioréacteur sont a priori recherchés pour optimiser

la production de biogaz. La matière première utilisée étant un milieu complexe et visqueux (Chen,

1986), une homogénéisation efficace de celle-ci ne repose que sur l’utilisation d’agitateurs soigneuse-

ment adaptés. Comme développé dans l’étude bibliographique de ce document, différentes solutions

technologiques permettent le mélange des digesteurs actuels, par recirculation de la phase liquide

grâce à une pompe, par ré-injection du biogaz ou par un simple agitateur mécanique. Compte-

tenu de l’expertise de l’équipe sur le mélange au sein des bioréacteurs, c’est cette dernière solution

qui a été choisie. Même si son application aux procédés de méthanisation est nouvelle, ce type

de questionnement n’est pas nouveau en génie des procédés. En effet, dans les industries alimen-

taires, notamment, l’agitation de ce type de fluides, rhéofluidifiants, a fait l’objet de nombreuses

études dont celle de Carreau et al. (1993), qui préconise l’utilisation d’un agitateur de proximité

(agitateur dont le diamètre est proche de celui du réacteur, tel qu’un ruban hélicöıdal) pour ce

type de milieu. Cependant, il est important de noter ici que la seule étude des capacités d’ho-

mogénéisation d’un digesteur ou de la rhéologie du lisier ne saurait être suffisante pour préconiser

une géométrie d’agitateur ou les conditions opératoires associées. En effet, la méthanisation étant

un processus complexe mettant en œuvre un réseau microbien dont au moins l’une des espèces

pourrait être impactée positivement ou négativement par l’une des grandeurs hydrodynamiques

découlant de l’agitation (mélange et gradients de concentration, contrainte de cisaillement maxi-

male ou moyenne, vitesse de cisaillement). Il est donc nécessaire de précisément étudier au préalable

l’impact d’une augmentation de l’agitation sur le processus de digestion anaérobie.
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Ainsi, le présent chapitre qui a fait l’objet d’une publication (Lebranchu et al., 2017) per-

met, après une étude de rhéologie du lisier bovin utilisé comme matière première, de comparer

les performances expérimentales de production de biogaz pour 2 types d’agitateurs, à savoir un

double ruban hélicöıdal et une turbine Rushton classique. Différentes fréquences d’agitation sont

également étudiées afin d’observer l’impact de ces variations sur la productivité en biogaz. Les per-

formances d’homogénéisation sont ensuite comparées par simulation numérique des écoulements

(détermination des profils de vitesses et de viscosité, détermination des temps de mélange, des

taux de cisaillement et des contraintes maximales) afin de comprendre les résultats expérimentaux

et vérifier les performances d’homogénéisation du ruban hélicöıdal dans un tel milieu.

Les résultats de production de méthane et les performances d’homogénéisation ont alors permis

de choisir l’agitateur qui semblait le plus adapté à la conduite de la méthanation biologique.
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Abstract

Today, intensification of anaerobic digestion is still a scientific and technical challenge. The

present study proposed combined experimental and computational fluid dynamics simulations to

characterize the impact of shear stress and impeller design on the biogas production after sequential

additions of substrate. Liquid phase (cattle manure digestate) rheological law was experimentally

determined and input in numerical simulations. The results showed that the original use of a double

helical ribbon in digester allowed a significantly faster dispersion of fresh substrate than the use of

a classical Rushton turbine, leading to a 50 % higher methane production rate. However, with both

impellers, too high agitation rates entailed a clear slow-down of production rate and a decrease

in CH4 content. To avoid this loss of productivity, it was shown that the maximal value of shear

stress, determined by numerical simulations, was a consistent parameter to set the upper agitation

conditions in digesters.

3.1 Introduction

Anaerobic digestion of wastes or substrates is a complex bioenergy production process as the

involved biochemical and physical mechanisms are not yet clearly understood, making bioreactor

design, set-up and control still not fully optimized. For instance, the rheology of the substrates,

such as cattle manure, is generally considered as non-newtonian which addresses the real mixing

performance of the digesters today available, a fortiori of large-scale systems. Indeed, an inadequate

mixing may promote temperature or concentration gradients (pH, substrates, and dissolved gases)

within the digester that may possibly impact biological reactions, substrate availability, dissolved

gases stripping, the spatial distribution of microbial populations and in fine the performance of

biogas production (composition, flow rate). Therefore, the characterization of mixing in digesters

is of key importance to establish reliable and robust relationships between mixing performance

and the efficiency of biogas microbial synthesis.

Several studies dealing with the impact of mixing on the biogas production rate have been publi-

shed these last years, using various designs of impellers and vessels or process scales. Nevertheless,
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as the different results obtained in these articles do not systematically agree one with each other,

it remains difficult to draw generalizable trends regarding this impact. For instance, Hoffmann

et al. (2008) used a 4.5 L digester equipped with an axial flow impeller. They showed that a

high agitation, obtained by increasing the agitation rate only, had no effect on biogas production

in steady-state regime, while intense mixing (1500 rpm) had a negative impact on the digester

performance during initial startup. Lastly, Kaparaju et al. (2008) used a 3.6 L digester equipped

with impellers whose geometry was not specified and also demonstrated that minimal intermittent

mixing of liquid phase (10 min mixing prior to feeding) enabled a higher biogas production than

a continuous mixing.

Rheological behavior and bioreactor hydrodynamics are key parameters to characterize when

mixing effects are studied. Cattle manure, which is the substrate used in the present study, is a

relatively viscous feedstock which is often used for anaerobic digestion, especially in farm faci-

lities. This fluid is known to reveal a complex rheological behavior (Chen, 1986) entailing that

dramatic viscosity gradients are likely to occur in digester if the shear rate distribution is not suffi-

ciently homogeneous. Rheology of cattle manure is non-newtonian, with a shear-thinning behavior

(Achkari-Begdouri and Goodrich, 1992; Chen, 1986; El-Mashad et al., 2005). To model cattle ma-

nure rheology, a power-law model (µ = K · γ̇n−1) relating the liquid viscosity μ (Pa s), the shear

rate γ̇ (s-1), the flow index n (-) and the consistency index K (Pa sn) is thus often used. In parallel

to the determination of the liquid phase rheology, it is also necessary to develop and use robust ap-

proaches allowing the prediction of the spatial distribution of velocity gradients and thus viscosities

and shear stresses. Mixing and hydrodynamics characterization of anaerobic digesters and more

generally of bioreactors operating with non-newtonian fluids have been previously studied using

Computational Fluid Dynamics (CFD) simulations. This approach relies on the 3D simulation of

the liquid velocity fields with possible complex rheology, homogenized by moving parts or not. In

most of the anaerobic digesters involving cattle manure or sludge digestion, a mechanical agitation

is generally preferred. One or several propellers can be used to stir the liquid phase at different

frequencies (Bridgeman, 2012; Wu, 2012a,b). With this choice of stirrers, caverns may also be ob-

served around it due to stress gradients (Low et al., 2012), which entail the formation of dead-zone
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whose volume could reach almost 50 % of total volume (Bridgeman, 2012). All these studies have

thus suggested that classical stirrers, such as Rushton turbine or even axial flow impellers, may

probably not be the best choice to obtain an adequate mixing of the broth.

Finally, it is noticeable that studies describing biogas production performance in characterized

digester hydrodynamics are still seldom in literature as these two approaches were generally used

separately. In the present study, anaerobic digestions were performed to (i) highlight the impact

of mixing on the biogas production using cattle manure as bacterial consortium and cellulose as

substrate, (ii) to determine the transient behavior of the digester after substrate feeding. For this

purpose, the biogas productions (total gas flow rate and composition) obtained after sequential

additions of cellulose were measured in a 2 L digester mixed either by a Rushton turbine or a

double helical ribbon and compared. To get further insight the differences obtained between both

systems, the rheological behavior of the cattle manure and digestate were determined and CFD

simulations were conducted to finely characterize the liquid phase hydrodynamics.

3.2 Material and methods

3.2.1 Biogas production

Two 2 L digesters (liquid height : 130 mm ; total height : 200 mm ; diameter : 136 mm) were

designed and built to compare biogas production with different mixing devices (experimental set-

up is described in Figure 3.1). The first one is mixed with a non-standard double helical ribbon

(height 130 mm / step 130 mm / width 11.6 mm) equipped with two scrapers at its bottom.

The second digester was mixed by a standard 6-bladed Rushton turbine with height and width

of the blades : 12x12 mm and total diameter D of 45 mm. These reactors were equipped with a

pH-rH probe (Mettler, Ohio, USA) and a manometer (Leo Keller-druck, Winterthur, Schweiss) to

measure the reactor pressure. The gas exit was equipped with a condenser to remove water vapor,

a gas-counter for the measurement of total biogas production (Ritter, Bochum, Germany) and

an online micro-gas-chromatography (SRA, Lyon, France) containing 2 modules with 2 columns

and 2 thermal conductivity detectors (TCD). The first column is a molecular sieve preceded by
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a divinyl benzene ethylene glycol-dimethylacrylate polymer column (poraplotU) with a backflush

system avoiding the introduction of CO2 in the molecular sieve. This first module determined H2,

O2, N2, CH4 concentrations while the second one is a single poraplotU measuring CO2 and H2S

concentrations.

Figure 3.1 – Experimental setup. Digester equipped with the helical ribbon (on the left) and with

the Rushton turbine (on the right). M : Motor ; GC : Gas chromatography ; V : Gas Counter.

During the biogas production, the temperature was regulated at 40 °C by a heated jacket. The

broth was mixed at agitation rates of 10, 50 or 90 rpm for the helical ribbon and 22, 66 or 110 rpm

for the Rushton turbine to independently study, for each agitator, the impact of this parameter on

biogas production. The raw matter was composed of 2 L of digestate from cattle manure digestion

obtained from the ‘La Bouzule’ farm (Laneuvelotte, France). After grinding, the TS content of the

digestate was 8.8 %. A mass of 14 g of cellulose was also regularly added each time the biogas

flowrate became lower than 30 mL h-1. During the culture and for each cellulose addition, several

parameters were measured : the delay time τ between addition time and the beginning of the

induced biogas production, the production duration, the maximal production flowrate and biogas

composition. The time-averaged biogas flowrate between two additions of cellulose Q̄ and the total
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volume of biogas produced V were also determined.

3.2.2 Rheological study

The rotational rheometer used during this work consisted in a helical ribbon placed in a cylin-

drical vessel with a volume of 785 mL (height : 100 mm ; diameter : 100 mm) made in Plexiglas.

The ribbon was connected to a motor with a rotation frequency (Lamy Rheology, Lyon, France).

The helical ribbon used had the following dimensions : height 100 mm ; diameter 980 mm ; width

of ribbon 10 mm and step 100 mm. The first step of the rheological study was to determine the

stirrer characteristics (power dissipation and shear rate). In laminar regime (approximately Re <

10-100), power dissipation is given by the following relation, linking the Reynolds number Re and

the power number NP :

Np =
P

ρ ·N3 ·D5
=
Kp

Re
(3.1)

with

Re =
ρ ·N ·D2

µ
(3.2)

With N (s-1) the agitation rate, ρ (kg m-3) the density of fluid, µ (Pa s) the liquid viscosity,

D (m) the diameter of the stirrer, and P (W) the experimental power obtained with the equation

3.3.

P = 2 · π ·N · C (3.3)

With C (N m) the experimental torque obtained on the stirrer.

The value of the KP constant depends on the design of the impeller. Whereas for the Rushton

turbine, the value KP = 75 could be taken from literature data (Rushton, 1950), the value of the

constant for the non-standard helical ribbon used in the present study had to be experimentally

determined. To do this, newtonian solutions of glycerol at different concentrations (100 %, 85 %, 75

% w/v) and water were used and the torque was measured at various agitation frequencies imposed

by the rheometer to obtain the power curve Np = f(Re). The KP value was then determined by

modelling the laminar part of this curve.
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Secondly, as the digestate may show a shear-thinning rheology, it is also necessary to determine

the apparent viscosity µa and thus the apparent shear rate γ̇a within the digester. To calculate

this mean shear rate, the Otto-Metzner method (Metzner and Otto, 1957), that supposes a linear

relationships between γ̇a and N in laminar regime, was applied :

γ̇a = ks ·N (3.4)

The Otto-Metzner constant ks mainly depends on impeller geometry. For the Rushton turbine,ks =

11.5 was obtained from literature data (Metzner et al., 1961) while the constant for the helical

ribbon was obtained from the Couette analogy (Ait-Kadi et al., 2002). The apparent viscosity µa

is defined as the viscosity calculated at the apparent shear rate γ̇a :

µa = K · γ̇an−1 (3.5)

The apparent Reynolds numberRea is determined considering the preceding apparent viscosity :

Rea =
ρ ·N ·D2

µa
(3.6)

Following the Otto-Metzner approach, Rea could be experimentally determined by analogy with

Newtonian fluids mixing, substituting Re by Rea in equation 3.1. Once the values of constants

KP and ks obtained, rheology study was performed on grinded digestate. The temperature in the

rheometer was regulated at 40 °C using a heated jacket. From the measured torque at a given

rotating frequency the consistency K and flow index n of grinded digestate could be determined.

3.2.3 CFD simulations of digester hydrodynamics

In this work, CFD simulations were performed using the commercial CFD software ANSYS

Fluent 16.0. The geometry of the digester was sketched using ANSYS Design Modeler and ANSYS

Meshing was used to divide the geometry into calculations cells, allowing the discretization of the

transport equations. The mesh was non-conformal and was composed of 277,748 and 283,474 tetra-

hedral cells for the digesters equipped with the helical ribbon and the Rushton turbine respectively.

The hydrodynamics of each agitation condition used experimentally was numerically simulated.
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3.2.3.1 Transport equations

Navier-Stokes transport equations were solved in transient regime. The rotation of the impeller

was modelled using a Sliding Mesh approach, which offers intrinsically a better precision than

Multiple Reference Frame in the case of slowly-rotating impellers. As mentioned before, a power-law

was used to model the rheological behavior of digestate and, considering the value of the Reynolds

numbers (Table 3.1A and Figure 3.2), laminar flow was supposed. Thus transport equations stated

as follows :

Continuity equation

∇ · u = 0 (3.7)

Momentum equation

ρ
∂u

∂t
+ ρ∇ · (u · u) = −∇p+∇ · σ + ρg (3.8)

The viscous stress tensor σv was given by :

σ = µ(∇u+∇uT ) (3.9)

µ (Pa s) is the local viscosity determined at the local shear rate γ̇, u the liquid velocity (m s-1),

σ is the shear stress (Pa) and ρ was set to 1000 kg m-3.
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Figure 3.2 – Experimental (open symbols) and numerical (closed symbols) determination of power

curves Np = f(Re) in the digester equipped with the Rushton turbine ( ) and the helical ribbon

(P).

3.2.3.2 Volume-averaged quantities

The volume-averaged velocity magnitudes and dynamic viscosities over the total liquid volume

VL were respectively obtained by :

〈‖u‖〉 =
1

VL

˚
VL

‖u‖ (V )dV (3.10)

〈µ〉 =
1

VL

˚
VL

µ(V )dV (3.11)

〈σ〉 =
1

VL

˚
VL

µ(V ) ˙γ(V )dV (3.12)
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3.2.3.3 Determination of mechanical power

In order to quantify and compare performances of mixing with helical ribbon and Rushton

turbine, power dissipation and mixing times have been determined for each experiment. Power

dissipation quantifies the power transferred by the stirrer to the liquid phase, further dissipated by

viscous friction, which prevails in laminar regime. The mechanical power transferred to the liquid

phase was calculated by :

PCFD = 2 · π ·N · CCFD (3.13)

With PCFD (W) the power transmitted by the impeller to the fluid, N (s-1) the agitation rate

and CCFD(N m) the calculated torque on the stirrer.

3.2.3.4 Mixing time

The mixing time tM was determined by the method previously described by Allonneau et al.

(2015). A sphere (radius r = 5 mm) of inert tracer with properties identical to liquid phase was

initially patched in the computational domain ; its convective-diffusive dispersion was calculated

using :

ρ
∂Y

∂t
= ∇ · (ρuY ) = −∇ · J (3.14)

With Y the local mass a fraction of tracer, and J the diffusive mass transport given by the

Fick’s law :

J = −ρDiff∇Y (3.15)

The molecular diffusivity Diff was set to 10-15 m2 s-1. After the injection, the tracer concen-

tration was numerically recorded at a point located near the lateral wall of reactor at 4 mm

from the bottom of the reactor. The 95 % mixing time was determined by identifying the time

beyond which the concentration c at the probe point remained in the range [0.95 〈c〉 ; 1.05 〈c〉] with

〈c〉 = M0

VL
= 9 × 10−3 g L-1 is the volume-averaged concentration based on the mass of tracer

M0 initially introduced in the digester. The energy required to obtain homogeneity in the reactor

Ehomogeneity was also determined by the equation 3.16.

Ehomogeneity = PCFD · tM (3.16)
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3.2.3.5 Numerical solving parameters

The time step used for the simulations was set at a value of 0.01 s, which corresponded to angular

displacements of the impeller between 0.6 and 6.6 degrees. This value allowed the convergence of

transport equations solving within less than 20 iterations at each time step. Pressure-velocity

coupling was solved using a SIMPLE algorithm and 2nd order UPWIND numerical schemes were

used for the discretization of the momentum and species transport equations. The time-averaged

velocity distributions were obtained by time-averaging instantaneous velocities over a sufficiently

long time, characterized by stabilized mean local velocities over time.
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3.3 Results and discussion

3.3.1 Biogas production

The successive additions of cellulose in the two digesters provided the biogas production given

in Figure 3.3A while the applied steps of agitation rate are given in Figure 3.3B. The values of

agitation rate chosen for each step were a priori chosen to obtain comparable values for mean and

maximal shear stresses for each configuration, allowing a more robust comparison of both systems.

Each addition was followed by a transient peak of biogas production. These results clearly showed

that, in some cases, the stirrer design and the agitation rates had an impact on biogas production

rate. Indeed, the averaged values of biogas flowrate between two additions ranged from 123 to 175

mL h-1 for the digester equipped with the helical ribbon while these values were only around 82

mL h-1 for the digester equipped with the Rushton turbine (Table 3.1A). Considering the same

total process duration of 1440 h approximately, the total volume of biogas produced in the digester

mixed by the ribbon was finally 50 % higher than in the digester with the Rushton turbine (159

L for the ribbon ; 106 L for the Rushton). The performance differences observed between the two

devices could be explained by the lag between each addition of cellulose and the start-up of biogas

production peak. Indeed, as shown in Figure 3.4 and Table 3.1A, production begun after a longer

time (approximately 70 h) when the Rushton turbine was used in comparison with the digester

using the helical ribbon (approximately 10 h). However, it is also important to note that, in the

range of agitation rates studied, while this onset time was weakly dependent of agitation rate for

the helical ribbon, no impact could be identified for the Rushton impeller (Table 3.1A).
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(A)

(B)

(C)

Figure 3.3 – Temporal changes in biogas flowrate (A), agitation rate (B) and pH (C) for the

helical ribbon (continuous line) and the Rushton turbine (dotted line).
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(A) (B)

(C) (D)

Figure 3.4 – Focus on pH (continuous line) and biogas flowrate (dotted line) time variations for

the helical ribbon at an agitation rate of 10 rpm (A) and 90 rpm (C)) and for the Rushton turbine

at an agitation rate of 22 rpm (B) and 110 rpm (D). Vertical arrows indicate cellulose addition in

the digester.

Moreover, when considering the digester involving the helical ribbon, it could be noticed that

the lower the mixing frequency, the higher and the thinner the peak of flowrate and the lower

the biogas flowrate is (Table 3.1A). When analyzing the composition of biogas at the end of each
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production peak, it can also be noted that for the bioreactor mixed by the helical ribbon, the

agitation rates of 50 and 90 rpm entailed a significant decrease of CH4 content from 64 (value

measured at 10 rpm) to 57 %. For the bioreactor using the Rushton turbine a similar decrease

from 64 % (value measured at 22 and 66 rpm) to 59 % was observed at an agitation rate of

110 rpm (Table 3.1A). The negative effects of agitation rate on biogas production were also in

agreement with the results of Kaparaju et al. (2008) who showed higher biogas production with

intermittent mixing than with strong continuous mixing. It is however important to note that a

change of impeller design may significantly impact these effects and no data concerning the design

of the impellers used were provided by Kaparaju et al. (2008). To explain this, one hypothesis

would be the impact of liquid-gas mass transfer. From a theoretical point of view, the gas-liquid

mass transfer coefficient kLa is independent of the gas considered. Thus it could be stated that an

increase of agitation rate and thus of the kLa value might promote the stripping of all dissolved

gases, whatever their nature. Consequently, the direct impact of kLa increase would have been

an increase of total biogas flowrate. This seems to indicate that liquid-gas mass transfer was not

responsible for the biogas flowrate variation.

pH on-line monitoring, which can bring valuable information regarding microbial kinetics and

gas transfers in the digester, were also reported in Figure 3.3C for both agitation devices. A focus

on combined production of biogas and pH variations is also proposed for a 200 h process duration

for remarkable agitation conditions (Figure 3.4). First, a transitory increase in pH was measured

when the cellulose was added ; this increase was more pronounced in the case of the helical ribbon.

As the addition needed the opening of the digester and thus suddenly modified the gas-liquid

equilibrium in the digester, this increase could probably be explained by a CO2 stripping from the

liquid phase. As mixing was expected more efficient in the digester mixed by the helical ribbon, the

liquid-gas mass transfer coefficient was also probably improved, leading to more pronounced and

more sudden stripping of CO2 and thus to the pH variations observed. After this small increase,

a sudden decrease of approximately 0.3 pH unit was observed in both digesters ; this decrease

was concomitant with the onset of the biogas production peak. Minimal values of pH were also

concomitant with the maximal values of biogas flowrate (Figure 3.4). This decrease could be related
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to an accumulation of acids produced by acidogenesis and acetogenesis reaction steps. Finally, the

progressive exhaustion of these acids explained the increase in pH up to a value close to the initial

one, before next cellulose addition.

An important result is that noticeable differences were measured in pH variations according

to the mixing frequency applied. Indeed, for the highest agitation rates (namely 50 and 90 rpm

for the helical ribbon and 110 rpm for the Rushton turbine), a significantly more progressive pH

increase was observed during the production peak (Figure 3.4C and 3.4D). Moreover, the profiles

obtained at low agitation rates (10 rpm for helical ribbon, 22 and 66 rpm for the Rushton turbine)

were similar one from each other and characterized by rapid increase of pH back to its initial value,

before cellulose addition (Figure 3.4A and 3.4B). Muhammad Nasir et al. (2017) showed too that

increasing the Reynolds number leads to a decrease in biogas production rate in an oscillatory flow

anaerobic reactor. A Reynolds number around 100 and 300 give high biogas performance compare

with no agitation or agitation at Reynolds number of 500. They explain the higher performance

by improving the concentration in volatiles fatty acids in a safe range and explain the inhibition at

too high Reynolds number by disruption of syntrophic relationship between microorganisms. The

increase in volatiles fatty acids concentrations is not in accordance with the results in figure 3.3B

showing that pH minimum values are higher at high mixing frequencies. However the present results

are closer with those of Lindmark et al. (2014) who found similar or higher VFA concentrations

at lower mixing intensities.

To get further insight into the physical mechanisms implied in the phenomena observed and

described previously, it is thus necessary to characterize more finely the digester hydrodynamics.

3.3.2 Digester hydrodynamics characterization

3.3.2.1 Rheological behavior of cattle manure digestate

The experimental measurements of cattle manure digestate rheology have confirmed its shear-

thinning behavior of this liquid phase. The best fit of experimental data was obtained with a power

law model and the following values for consistency and flow index were obtained :

µ = 4.90 · γ̇−0.68 (3.17)
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The comparison of these results with the equations of Achkari-Begdouri and Goodrich (1992)

showed significant discrepancies for the flow consistency (K = 0.74 Pa s0.4) and flow index

(n = 0.4). These differences may be explained by the liquid phase pretreatment. Indeed, whe-

reas Achkari-Begdouri and Goodrich (1992) used sieved manure, cattle manure was grinded in the

present study. No yield stress or viscoelastic behavior were also put into evidence by rheological

measurements on the digestate, on the contrary to the measurements of Baudez et al. (2013) but

these authors did not consider any substrate pretreatment. These two comparisons reminded the

impact of pretreatments on broth rheology, and thus mixing performance of the digester, and

confirmed the limits of generalizing literature data for liquid phase rheology.

First, laminar regime was verified for each agitation conditions using impeller power curves

(Figure 3.2) and the a posteriori determination of Rea values (Table 3.1A). These values remained

respectively lower than 10 and 100 for the Rushton turbine and the helical ribbon. From the

experimental measurements obtained, the impeller constant Kp was found to be Kp = 383 for

the helical ribbon used in this study (Figure 3.2) and the value provided by the Couette analogy

for the Otto-Metzner constant was ks = 42. These values were close to the values for relatively

similar helical ribbons (Kp = 273 (Ho and Kwong, 1973) and ks = 30 (Nagata et al., 1971)) ; the

differences observed between both values may be explained by the bottom scrapers added to the

ribbon used in the present study.

3.3.2.2 Numerical simulation of digester hydrodynamics

Numerical simulations were first validated by comparing the power numbers determined by

numerical simulations and rheology experiments (Figure 3.2). It can be noted that the agreement

between both determinations was quite satisfactory for all the agitation conditions studied, which

confirmed the robustness of the numerical approach. The mean velocity and viscosity fields are also

presented on Figure 3.5 for the six agitation conditions while global mixing characteristics obtai-

ned by CFD, namely, volume averaged velocity magnitude, volume averaged dynamic viscosities,

mixing time and total energy to obtained homogenization are given in Table 3.1B.
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(A)

(B)

(C)

(D)

Figure 3.5 – CFD simulations of the impact of agitation rate on the mean velocity fields (m s-1)

(A, B) and the viscosity fields (Pa s) (C, D) simulated by CFD in the digester equipped with the

Rushton turbine (A, C) and the helical ribbon (B, D).

Hydrodynamics simulations of the digester equipped with the Rushton turbine revealed a large

unmixed zone, whatever the agitation rate, characterized by near-zero velocities and viscosities

reaching the zero-shear viscosity (approximately 10 Pa s). At an agitation rate of 110 rpm, this
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zone, also generally called ‘cavern’, existed for radial coordinates r > 1.5 cm from the blades

extremity and spread to the wall of the reactor. This flow behavior was already experimentally

observed by Low et al. (2012) in a vessel mixing a fluid mimicking sludge rheology using a Rushton

turbine. In the zone surrounding the impeller (i.e r < 1.5 cm from the blades), higher shear rates

were encountered, which resulted in a significant decrease in broth viscosity till 0.22 Pa s and

increase of liquid velocities till 0.2 m s-1. The volume-averaged velocity determined in the whole

digester volume was 〈u〉 = 0.0041 m s-1. A brief outlook to the CFD results obtained for the

bioreactor equipped with the helical ribbon operating at an agitation rate of 10 rpm revealed

dramatic changes in the homogenization performances (Table 3.1B and Figure 3.5). Indeed, the

maximal and volume-averaged velocities were found equal to 0.034 m s-1 and 0.02 m s-1 respectively,

which corresponded to a 5 times increase in comparison with the Rushton turbine operating at 110

rpm. Thanks to a better homogeneity of the velocity field, the volume-averaged viscosity at the

preceding agitation rates was significantly lower for this digester design (〈µ〉 = 5.2 Pa s) than for

the design involving Rushton turbine (〈µ〉 = 9.3 Pa s). To compare both systems, the definition of

‘dead zones’ proposed by Bridgeman (2012) may also be used. This author proposed to reference

as dead the zones in which velocities remained lower than 5 % of the highest velocity. Considering

this definition, the critical values of liquid velocities were found to be 0.001 m s-1 and 0.0017 m s-1

for the bioreactors respectively equipped with the Rushton turbine rotating at an agitation rate

of 110 rpm and the helical ribbon rotating at an agitation rate of 10 rpm. Using these values, it

could be shown that 91 % of the volume of the reactor equipped with Rushton were dead zones,

while this value dramatically dropped to less than 1 % in the case of the digester using the helical

ribbon. Till now, the use of helical ribbons in a digester was not referenced in literature. However,

the results obtained clearly showed that it could limit the fraction of dead zones in comparison

with digesters whose hydrodynamics was described in the literature, for instance the ones mixed

by gas recirculation (Karim et al., 2004; Vesvikar and Al-Dahhan, 2005; Latha et al., 2009), by

liquid recirculation (Wu and Chen, 2008), or mechanically mixed by Rushton turbine (Low et al.,

2012). Lastly, in the case of digestate showing yield stresses, the use of helical ribbon should also

be recommended (Paul et al., 2004) and its benefits on liquid homogenization performance would



CHAPITRE 3. IMPACT DE LA CONTRAINTE DE CISAILLEMENT ET DU DESIGN DE
L’AGITATEUR SUR LA PRODUCTION DE BIOGAZ 159

probably be amplified in comparison with turbines or propellers, thanks to a limitation in cavern

occurrence. Using the simulated velocity fields, the mixing time was numerically determined for

each of the six digester configurations. For both stirrers and as expected, mixing time decreased

with the increase in agitation rates with values between 20 s and 190 s in the vessel mixed by

the ribbon and between 2,800 s and 11,700 s for bioreactor mixed by the Rushton turbine (Table

3.1B). It could be also noticed that a constant (N · tM ) product (dimensionless mixing time) with

values of 34 and 4600 approximately for the ribbon the Rushton turbine respectively were obtained

for all configurations, which should be classically obtained in mixing vessels. It is also important

to note that, for the two configurations showing a similar power dissipation (helical ribbon at 10

rpm and Rushton turbine at 110 rpm) the ratio (t(M,ribbon)⁄t(M,turbine) ) reached a value of 15. This

difference could be explained by the zero-velocities in the region of cellulose addition, restricting

mass transport to diffusive mass transport only.

Lastly, the results showed that the total energy required to obtain liquid homogenization

Ehomogeneity was systematically lower with the ribbon than with the Rushton turbine (Table 3.1B),

even for similar power dissipation. This clearly showed the great potential of helical ribbons use

in digesters, both from the minimization of homogenization times and consumed energy points of

view.

3.3.3 Impact of hydromechanical stress on biogas production

The numerical characterization of bioreactor hydrodynamics can be used to discuss the varia-

bilities of biogas production and composition observed experimentally from one configuration to

each other. Indeed, the delayed onset of biogas production observed experimentally after each cel-

lulose addition in the bioreactor equipped with the Rushton turbine could probably be related to

the higher mixing times determined by CFD simulations. Considering that the homogenization of

cellulose was significantly slower with the Rushton turbine, its availability for the micro-organisms

was also slower, entailing the delay of biogas production. In particular, while the experimental

ratios of production delay times τturbine⁄τribbon were found equal to 7 approximately, the ratio of

mixing times was of the same order of magnitude (approximately 15). However, it is also important
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to note that, quantitatively, the delay times of biogas production were two orders of magnitude

higher than the mixing times, indicating that homogenization performance was probably not the

sole phenomenon explaining the difference in biogas production profiles. First, this difference could

be explained by the fact that the numerical tracer added in the CFD study was considered as li-

quid. Thus the determination of mixing time did not consider a possible solubilization duration,

expected experimentally. Moreover, microbial cellulose hydrolysis and consumption could probably

begin before its complete homogenization in the bioreactor, imposing a third characteristic time

in the system. Indeed, the kinetic constant of cellulose degradation was found to be about 1.25 d-1

(Noike et al., 1985) leading to a characteristic degradation time of about 1/1.25 = 0.8 day, which

was significantly higher than the mixing time numerically determined. This suggested that, once

the cellulose was dispersed, biogas production followed cellulose degradation and thus promoted

similar biogas production rate for all configuration with the Rushton turbines. Hoffmann et al.

(2008) and Karim et al. (2005a) showed that mixing at high intensity had negative effects during

the initial startup, which may seem not in total agreement with the present results. However, it

was also showed that mixing should rather be considered in terms of homogenization capacities

rather on mixing intensity or only power dissipation. Indeed, these mixing properties should be

carefully used in the case of bioreactors operating with caverns and important dead zones, na-

mely with turbines or propellers, due to significant viscosity gradients. Our results showed that

high mixing performances were necessary to begin the biogas production earlier and so to increase

biogas production performances.

Despite the positive impact of helical ribbon use for production onset, a clear negative impact of

agitation rate was also observed on the organic acids consumption as shown by the slower increase

of pH, spreader peak of biogas production and lower CH4 content at the highest agitation rates of

50 and 90 rpm (Figure 3.4, Table 3.1A). In anaerobic digesters, pH variations mainly result from

the accumulation and the consumption of the organic acids synthesized during acidogenesis and

acetogenesis and consumed during methanogenesis.

Following conclusions of Dolfing (1992); Conrad et al. (1985); Whitmore et al. (1987); Hoff-

mann et al. (2008) explained the negative effects of agitation rate on the biogas flowrate by the
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disruption of microbial flocs, which disadvantaged syntrophic relationships. Using metagenomic

analysis,Yang et al. (2017) demonstrated that shearing had a noticeable effect on microbial po-

pulation, by improving diversity and evenness at intermediate shearing. However, these authors

also showed that high level of shearing decreased microbial diversity in the digester. In a fluidized

bed, Kundu et al. (2014) showed that microbial community structure was negatively impacted by

hydrodynamic shear for liquid vertical velocities higher than 6 m h-1. If this assumption of possible

floc disruption is made here, this break-up phenomenon should be mainly related to the shear stress

encountered in the bioreactor. The CFD simulation results provided values of the volume-averaged

shear stress 〈σ〉 = 5.4, 9.1 and 11 Pa (equation 3.12) for the helical ribbon operating respectively

at agitation rates of 10, 50 and 90 rpm while 〈σ〉 was only 1.3 and 1.6 Pa for the Rushton turbine

rotating at 66 and 110 pm respectively. Considering the maximal values of shear stress, which is

also commonly used to characterize floc breakage (Henzler et al., 2000), the values obtained were

roughly σmax= 26, 46 and 52 Pa for the helical ribbon rotating at 10, 50 and 90 rpm and σmax =

25 and 29 Pa for the Rushton turbine at 66 and 110 rpm respectively. Thus, the process conditions

that promoted similar pH and biogas production peaks (helical ribbon rotating at 10 rpm and

Rushton turbine rotating at 66 rpm) were also conditions for which the maximal shear stress were

close (26 vs 25 Pa). For higher maximal shear stresses (σmax > 30 Pa), a slower acid consumption

and lower CH4 contents were measured. This suggests that, regarding the physical mechanisms

characterized by CFD simulations, floc disruption or at least an impact of shear stresses on biogas

production is consistent with the present results. Generalizing the maximal shear stress of 30 Pa

approximately as a critical value impacting biogas production rate would be speculative. Similarly,

in wastewater treatment process, Jiang et al. (2016) have recently shown that an increase in shear

rate above 5 s-1 provoked an abrasion of the anaerobic sludge granules and, as a consequence, a

decrease of biogas flowrate and CH4 content. Thus, it could be clearly advised to firstly estimate

the value of shear stress before designing anaerobic digesters, especially the impeller type and

rotation frequency.
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Conclusion

Combined experimental and CFD numerical approaches were used to characterize the impact

of shear stress and impeller design on biogas production. These results demonstrated that the use

of helical ribbon in digesters, which is original in literature, was particularly adapted when rapid

dispersion of fresh substrates was looked for. The helical ribbon allowed a 50 % higher methane

production rate than the Rushton turbine with less energy consumption for substrate dispersion. It

has been also demonstrated that maximal shear stress was a robust parameter for digester design

to avoid the slow-down of methane production rate, observed at highest agitation rates.
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Conclusion

L’agitation d’un milieu complexe tel que le lisier bovin nécessite une attention particulière car

son comportement rhéologique rhéofluidifiant et les fortes viscosités mesurées à faible cisaillement

rendent difficile son homogénéisation. Pour identifier l’impact de l’agitation sur la production de

biogaz, deux designs de bioréacteurs de méthanisation ont été comparés, l’un muni d’un agitateur

classique, type turbine Rushton, l’autre agité par un double-ruban hélicöıdal, plus généralement

utilisé pour agiter les fluides visqueux complexes. La production expérimentale de biogaz a été me-

surée dans des réacteurs de 2 L, initialement inoculés avec du digestat provenant de lisier bovin,

et alimentés régulièrement par de la cellulose, chaque ajout de cellulose conduisant à une produc-

tion de biogaz de quelques jours. Des créneaux de fréquences d’agitation ont été appliqués pour

chaque configuration et les écoulements escomptés dans chacun de ces 2 réacteurs ont été simulés

numériquement par utilisation du logiciel ANSYS Fluent, afin de mieux décrire les phénomènes

fondamentaux impliqués, notamment par la détermination de champs de vitesses, de viscosités, les

temps de mélange et les contraintes de cisaillement.

Ainsi, le présent travail a permis, grâce à la combinaison des résultats expérimentaux et des

simulations numériques, de mettre en évidence l’impact des performances de mélange sur la vi-

tesse de production du biogaz. L’utilisation d’un agitateur de proximité tel que le double-ruban

hélicöıdal a, au final, permis une augmentation expérimentale de la vitesse de production du bio-

gaz de 50 %. Ce phénomène a pu être expliqué par les résultats de simulations numériques qui

montrent avec l’utilisation du ruban, une diminution considérable du temps de mélange, une aug-

mentation des vitesses moyennes et une diminution des viscosités locales et moyennes, l’ampleur

de ces phénomènes variant suivant la fréquence d’agitation appliquée.

Tout ces éléments permettent une dispersion beaucoup plus rapide des substrats apportés

quotidiennement, par rapport à l’utilisation d’une turbine de pompage classique. Ceci conduit

alors à une consommation du substrat par les bactéries, démarrant beaucoup plus rapidement,

augmentant ainsi la productivité. Suivant une préconisation de similitude géométrique, le pilote

de 100 L sera donc agité par un double-ruban hélicöıdal, ce qui permettra d’une part une bonne

répartition du lisier ajouté quotidiennement, mais également une bonne dispersion du gaz injecté
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en continu.

Par ailleurs, il a été montré que la fréquence d’agitation avait un impact sur la productivité en

biogaz dans la mesure où son augmentation conduisait à une baisse globale du débit de production.

Ce résultat, corrélé au suivi en ligne du pH, a été relié à l’augmentation du taux de cisaillement et

donc à la contrainte maximale obtenue dans le réacteur. Une augmentation de ces paramètres peut

effectivement conduire à la destruction des flocs microbiens, diminuant les relations synthrophiques

entre les différentes familles de microorganismes et ralentissant alors la production du biogaz. L’un

des résultats majeurs de ce chapitre est que, malgré les différences importantes entre les écoulements

macroscopiques engendrés par les deux configurations d’agitation, une contrainte maximale unique

et égale à 30 Pa environ a été identifiée pour ces deux systèmes, contrainte au-delà de laquelle les

performances de production de biogaz ont été négativement impactées. L’agitation du pilote de

100 L doit donc intégrer ces préconisations. Ainsi, appliquer une similitude sur les contraintes des

cisaillements entre les deux échelles d’étude est équivalent à appliquer une fréquence d’agitation

similaire entre l’échelle de 2 et 100 L (en régime laminaire γ̇ ∝ N).
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Introduction

Un méthaniseur innovant...

Les procédés de méthanisation � industrielles � reposent sur l’utilisation de bioréacteurs de

très grande taille et constituent, en soi, parmi les plus grandes échelles de bioréacteur actuellement

rencontrées (on pourra citer également, entre autres, les bassins de traitement biologique des

eaux résiduaires). Ainsi, tandis que les méthaniseurs agricoles présentent des volumes de l’ordre

de 500 à 1000 m3, les plus grands méthaniseurs atteignent des volumes de l’ordre de 10 000

m3. De manière générale, ceci pose la problématique de la montée en échelle de ces systèmes

de production et notamment l’apparition progressive d’hétérogénéités spatiales, que ce soit de la

phase liquide (champs de concentration), solide (distributions volumiques) ou de la phase biologique

(états physiologiques, compartimentation biologique). Ce constat pose de facto la question de la

représentativité des expériences menées à petite échelle (quelques litres) et de la pertinence des

méthodologies ou des critères d’extrapolation utilisés pour réaliser la montée en échelle du procédé.

Même si ce travail de thèse n’a pas pour objectif de proposer, d’étudier ou de valider ces critères

d’extrapolation, le choix d’une échelle d’étude techniquement et économiquement envisageable

mais suffisamment grande pour appréhender certaines des questions précédemment énoncées a été

très tôt discuté lors de ce travail de thèse. Les premières constatations ont permis d’identifier un

certain nombre d’éléments indispensables à insérer dans le cahier des charges tels que :

— La définition d’une technologie nouvelle d’ajout d’hydrogène et d’agitation par ruban hélicöıdal

non disponible sur le marché des fournisseurs de bioréacteurs.

— La nécessité de suivre et, dans une moindre mesure, de contrôler un certain nombre de

paramètres opératoires du procédé (T, pH, débits de gaz injectés et en sortie, composition

des gaz produits).

— Disposer d’un volume de travail suffisant pour réaliser des suivis cinétiques en continu

robustes et s’affranchir d’éventuelles hétérogénéités des substrats.

— La possibilité d’alimenter de manière journalière le digesteur sans une logistique trop com-

plexe. Cette alimentation ne doit par ailleurs pas perturber le fonctionnement du digesteur
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du fait d’une modification sensible de la composition des gaz dans le ciel du bioréacteur,

par exemple.

Ce cahier des charges induit lui-même des contraintes sur :

— L’emplacement géographique du digesteur dont le choix doit trancher entre la proximité de

la source de lisier bovin (induisant plutôt une installation à la ferme) et la facilité de suivi

des installations (induisant plutôt une installation dans les locaux du laboratoire).

— Le design du bioréacteur permettant d’intégrer les technologies spécifiques.

— La nécessité d’externaliser une partie de la conception de la cuve et l’identification d’un

fournisseur ou d’un chaudronnier capable de répondre aux exigences du cahier des charges,

notamment pour les normes ATEX.

— L’environnement du digesteur en termes de sécurité et d’impact environnemental (biogaz,

déchets).

— L’instrumentation du bioréacteur à mettre en œuvre.

...dans un nouvel environnement

L’utilisation de gaz similaires aux gaz de cockeries (fortes teneurs en hydrogène, présence de

CO) et la production de biogaz contenant un minimum de 55 % de méthane impose de placer le

digesteur dans un environnement sécurisé vis-à-vis des risques d’explosivité (ATEX). L’absence de

zones ATEX existantes ou adaptables au sein du LRGP a impliqué la mise en place de cette zone,

à la ferme de la Bouzule, dans une salle initialement non prévue à cet effet. Cette mise en œuvre

a été dictée par un cahier des charges rédigé par le bureau extérieur Veritas (dont le rapport est

fourni en annexe). Cette mise en sécurité a concerné l’ensemble des zones situées à moins de 50

cm du bioréacteur ou de tout raccord situé sur les canalisations d’hydrogène.

Au final, la conception, la construction, l’instrumentation et l’implémentation du digesteur de

100 L a constitué une part importante de ces travaux de thèse et une originalité technologique.

Ce travail a impliqué plusieurs services du laboratoire (atelier, électronique/instrumentation,

informatique), de l’ENSAIA (services techniques) ou extérieurs à l’université, que ce soit des

prestataires (ER Ingenierie) ou des fournisseurs.
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Ce quatrième chapitre se propose de détailler les caractéristiques et spécificités du bioréacteur

(agitation, double-enveloppe), de l’injection de gaz, des organes de sécurité ainsi que de son pilotage,

réalisable à distance.

Figure 4.1 – Contraintes à respecter pour la construction du pilote.

En outre, la difficulté majeure dans la conception d’un réacteur de méthanation biologique est le

design du système d’injection de gaz pour optimiser le transfert d’hydrogène (Luo and Angelidaki,

2012). L’utilisation d’un sparger classique (type anneau perforé) pour l’injection d’un gaz dans

un milieu rhéologiquement complexe tel que le digestat (Chen, 1986) risquerait de conduire à la

formation de bulles qui s’échapperaient du réacteur avant leur dissolution complète et conduirait à

une perte de rendement. C’est pourquoi nous avons choisi d’injecter l’hydrogène par un système de

membrane de perméation. Une étude de la perméation membranaire, préalable à la conception du

pilote, a donc due être réalisée en réacteur de 2 L, afin de caractériser les débits et les performances

de transfert gaz/liquide, dans le but de concevoir l’ensemble du système d’injection de gaz qui sera

implémenté au pilote de 100 L. Ainsi, la première partie de ce chapitre concerne l’étude du transfert

de gaz membranaire.
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4.1 Etude préliminaire de la perméation membranaire en

réacteur de 2 L

L’injection efficace d’un gaz comme l’hydrogène dans un milieu aqueux est une opération

délicate dans la mesure où la solubilité de l’hydrogène dans l’eau est très faible, de l’ordre de

0,0014 g/L à 40 °C. La membrane qui a été choisie est un tube en silicone, le silicone étant bon

marché et perméable à la grande majorité des gaz. Il s’agit d’une membrane dense, dont une

photo de la coupe transversale du tube a été réalisée au MEB (Figure 4.2). Le tube est immergé

dans le réacteur et, pour optimiser la surface d’échange, il est enroulé sur un support cylindrique

métallique. L’hydrogène traverse alors la membrane grâce à la différence de pression entre l’intérieur

du tube et l’intérieur du réacteur, à pression atmosphérique.

L’agitateur utilisé dans cette étude est le double ruban hélicöıdal qui a été choisi suite à l’étude

de l’hydrodynamique en digesteur anaérobie constituant le chapitre 3. En effet, nous avons mis

en évidence l’efficacité d’un double ruban hélicöıdal en ce qui concerne les performances d’ho-

mogénéisation. Or, la répartition du gaz dans le réacteur est primordiale pour sa consommation

par les micro-organismes ; un agitateur efficace dans ce type de milieu particulièrement complexe

est donc nécessaire.

La quantité d’H2 nécessaire à l’alimentation des bactéries méthanogènes hydrogénotrophes

étant connue (déterminée d’après la quantité de CO2 naturellement formé par le processus de

digestion), le travail présenté dans la première partie de ce chapitre a pour but de caractériser

la membrane utilisée en terme de capacité de débit de transfert et de déterminer les conditions

opératoires permettant une alimentation optimale en hydrogène. Le réacteur de 2 L utilisé pour

cette étude n’étant pas dans un environnement ATEX comme l’exige l’injection d’hydrogène, cette

étude de perméation a été réalisée avec de l’oxygène, des analogies de transfert pouvant être faites

rapidement entre les deux gaz.

La première étape de l’étude a été de déterminer la perméabilité de la membrane en sili-

cone, avant d’étudier l’effet de différentes conditions opératoires sur l’efficacité de la perméation,

quantifiée non seulement par des mesures de débits, mais également par l’étude du coefficient de
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transfert en phase liquide kLa.

Figure 4.2 – Coupe transversale de la membrane observée au MEB.

4.1.1 Détermination de la perméabilité de la membrane à l’oxygène

4.1.1.1 Théorie

La perméabilité de la membrane à l’oxygène a été déterminée en évaluant, pour un gradient de

pression donné entre l’intérieur et l’extérieur du tube, le débit massique d’oxygène traversant la

membrane en l’absence de phase liquide. La perméabilité est alors déterminée grâce à un débitmètre

massique mesureur (Brooks, Hatfield, USA) et à un manomètre Leo (Keller, Winterthur, Suisse)

par la relation de Darcy.

℘ =
Q · e
A · 4P

(4.1)

avec ℘ la perméabilité (m3.m/(sec.m².Pa)), Q le débit volumique (m3/s), e l’épaisseur de la

membrane (m), A la surface d’échange (m²) et 4P la différence de pression de part et d’autre de

la membrane (Pa).

4.1.1.2 Résultats

La perméabilité du tube silicone à l’oxygène a été déterminée dans les conditions décrites dans la

partie précédente en se plaçant à 1,2 bar relatif dans le tube membranaire. Un débit de 1,1 mL/min

a été mesuré pour une longueur de tube de 2 m, soit une surface de 0,013 m². La perméabilité

de la membrane à l’O2 est alors de ℘ = 3, 6 · 10−15 m3.m/(sec.m².Pa) (équation 4.1), valeur en
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MÉTHANATION BIOLOGIQUE DE 100 L 174

accord avec les différentes valeurs de la littérature : ℘ = 4, 7 · 10−15 m3.m/(sec.m2.Pa) pour Robb

(1968), ℘ = 3, 7 · 10−15 m3.m/(sec.m2.Pa) pour Barrer and Chio (1965) à 0°C et ℘ = 5, 9 · 10−15

m3.m/(sec.m2.Pa) pour Lee et al. (1988) à 30 °C.

4.1.2 Etude du transfert gaz/liquide en réacteur de 2 L

Le montage et les conditions expérimentales utilisées pour les expérimentations réalisées dans

cette partie sont détaillées en section 2.3.1.

4.1.2.1 Mesures de kLa dans l’eau

Méthode de détermination des coefficients de transfert kLa expérimentaux

Lorsque le temps de mélange est négligeable devant le temps de transfert gaz/liquide, l’évolution

de la concentration en oxygène dans la phase liquide s’écrit sous la forme de l’équation 4.2.

d [O2]

dt
= kLa · ([O∗2]− [O2]) (4.2)

avec [O2] et [O∗2] respectivement la concentration en oxygène en phase liquide et la concentration

en oxygène à saturation (mol/L), et t le temps (s).

En intégrant l’équation 4.2, l’équation 4.3 est obtenue. Le coefficient volumique de transfert

d’O2 kLa est ensuite déterminé en tracant ln

(
[O∗2]

[O∗2]−[O2]

)
en fonction du temps.

ln

(
[O∗2]

[O∗2]− [O2]

)
= kLa · t (4.3)

Dépendance des kLa aux conditions opératoires - Théorie

Plusieurs modèles de la littérature permettent la détermination des coefficients de transfert

kLa. Deux modèles vont être utilisés ici pour comparer leurs estimations aux valeurs déterminées

expérimentalement.

Modèle n°1 Dans les études classiques de transfert de gaz en présence de bulles, le kLa est

souvent exprimé en fonction de la puissance volumique P/V et de la vitesse du gaz uG selon

l’équation 4.4, avec A, α et β des constantes dépendant de la géométrie du réacteur et de la

composition de la phase liquide : (Tecante and Choplin, 1993).
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kLa = A · (P
V

)α · uβG (4.4)

Dans le cas du transfert de gaz membranaire, la vitesse de gaz peut probablement être substitué

par le gradient de pression transmembranaire. :

kLa = A · (P
V

)α ·∆P β (4.5)

Dans cette optique, l’impact relatif de la puissance volumique (de part la fixation de différentes

fréquences d’agitation) et de la différence de pression membranaire sur les valeurs de kLa peut être

étudié. La puissance volumique est alors déterminée par l’équation 2.9 et dépend de la fréquence

d’agitation N , des caractéristiques de l’agitateur et de la viscosité du fluide.

Modèle n°2 Certaines études de transfert par perméation ont établi des corrélations telles que

celle de Henzler and Kauling (1993), permettant la détermination du coefficient de transfert kL

dans le cas de transfert par perméation membranaire à partir des conditions hydrodynamiques

(relation 4.6).

Sh = (7, 8 + 0, 0021 ·Re1,2) · Sc1/6 (4.6)

valable pour 250 < Re < 6000 et 200 < Sc < 500 ,

Avec

— Sh = kL·dext
D le nombre de Sherwood et D (m2/s) la diffusivité du gaz dans le liquide, kL

(m/s) le coefficient de transfert en phase liquide et dext (m) le diamètre externe du tube de

perméation.

— Re = ρ·N ·D·dext
µ

le nombre de Reynolds et µ (Pa.s) la viscosité, ρ (kg/m3) la masse volumique,

N (tr/s) la fréquence d’agitation, D (m) le diamètre de l’agitateur et dext (m) le diamètre

externe du tube de perméation.

— Sc = µ
ρ·D le nombre de Schmidt.

La diffusivité de l’oxygène dans l’eau à 40 °Cest prise à 3, 25 ·10−5 cm2/s. Connaissant le coefficient

kL et la surface spécifique de la membrane a, il est alors possible de déterminer le kLa.
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Détermination des kLa expérimentaux - Résultats

Le suivi de la concentration en oxygène au cours de la perméation conduit à l’obtention de

courbes brutes telles que sur la figure 4.3 montrant la répartition de l’oxygène injecté entre sa

fraction solubilisée, mesurée à la sonde immergée et sa partie non solubilisée mesurée au volumètre

en sortie du réacteur. Au départ, la solubilisation est majoritaire avec un débit de solubilisation

non nul, ce débit diminue au cours du temps au profit du débit mesuré au volumètre. Lorsque le

débit de solubilisation devient nul, le débit de sortie au volumètre devient logiquement égal au

débit injecté indiquant que la saturation du liquide est alors atteinte. La courbe de solubilisation

obtenue grâce à la sonde permet de tracer la courbe de la figure 4.4 qui, par linéarisation entre 0

et 30 min, permet de déterminer le kLa. La non-linéarité obtenue après 30 min met en évidence

une limite du système : la linéarité est théoriquement obtenue lorsque le temps de mélange est

très petit devant le temps de transfert. Le cas présent semble indiquer que le temps de mélange

du système n’est pas négligeable devant le temps de transfert du gaz, même avec une agitation à

50 rpm.

La mesure de la vitesse de dissolution de l’oxygène dans l’eau pour différentes fréquences d’agi-

tation à 1,2 bar relatif dans le tube membranaire, en parallèle de la détermination de la puissance

volumique fixée par la fréquence d’agitation, permet d’obtenir les kLa expérimentaux de la figure

4.5.
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Figure 4.3 – Suivi de la répartition de l’O2 injecté dans l’eau au cours de l’expérience à 1,2 bars

dans la membrane et une agitation à 50 rpm. # : Non solubilisé ; # : Injecté ; : Solubilisé.
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Figure 4.4 – Détermination du kLa à 1,2 bars dans la membrane et à une fréquence d’agitation

de 50 rpm.

Pour l’étude à 1,2 bar, les fréquences d’agitation étudiées sont de 10, 30, 50, 80 et 90 rpm,

conduisant à des puissances volumiques respectives de 0,005, 0,049, 0,135, 0,345 et 0,487 W/m3.

Pour chaque autre pression membranaire étudiée (0,4, 0,8, 1 bar) les fréquences d’agitation sont

de 10, 50 et 90 rpm. Ainsi, l’ensemble des points obtenus permet, par la méthode de minimisation

des moindres carrés, de déterminer les paramètres A, α et β de l’équation 4.5.

Le modèle alors obtenu est donné par l’équation 4.7.

kLa = 2, 22 · 10−4 ·
(
P

V

)0,25

· (∆P )0,72 (4.7)

Les résultats obtenus sont reportés en figure 4.5. Les valeurs obtenues par le modèle (équation

4.7) sont très proches des valeurs expérimentales (erreur relative moyenne de 9,9 %), le modèle est

donc validé et l’analogie entre la vitesse du gaz et la différence de pression transmembranaire peut

effectivement être faite.

Concernant les kLa obtenus par le modèle de Sherwood, seuls 3 points ont pu être obtenus, les
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autres étant en dehors de la gamme de Reynolds pour laquelle la corrélation est donnée. Ces trois

points sont relativement proches des valeurs expérimentales (écart relatif inférieur à 30 %). Cette

corrélation peut donc être effectivement validée pour notre système de perméation.

Figure 4.5 – Comparaison des kLa expérimentaux, modélisés par l’équation 4.7 (`) et

théoriquement obtenus par l’équation 4.6 (0).

Les corrélations obtenues particulièrement avec des systèmes d’agitation à ruban hélicöıdal

dans la littérature montrent des exposants en P/V différents. Kamen et al. (1992) ont en effet

trouvé une relation linéaire entre kLa et P/V en utilisant un double ruban hélicöıdal ainsi que

des chicanes de surface dans des cuves de 3 L et 11 L remplies d’eau distillée. En revanche, la

corrélation établie par Tecante and Choplin (1993) présente un exposant autour de 0,2, ce qui se

rapproche beaucoup plus de nos résultats. Ainsi, malgré la différence dans le système d’injection

de gaz et le fluide utilisé entre l’étude de Tecante and Choplin (1993) (sparger classique utilisé avec

des solutions de xanthane et de CMC) et la présente étude, les valeurs obtenues pour l’exposant

de P/V restent proches. L’exposant correspondant à ∆P n’est cependant pas comparable à celui

trouvé dans l’étude de Tecante and Choplin (1993) à une valeur de 0,37 par rapport à la vitesse

du gaz. Le système d’injection de gaz étant bien différent et la corrélation déterminée dans cette
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étude étant basée sur une analogie, cette différence est attendue.

En ce qui concerne les valeurs de kLa obtenues, elles sont bien inférieures à celles trouvées

dans la littérature, celles trouvées par Beeton et al. (1991) et Wyffels et al. (2004) dépassant les

5 h-1. Cette différence est certainement due à la différence de surface membranaire qui est bien

supérieure dans ces études que dans le cas présent : 6,3 m2/m3 dans cette étude, alors qu’elle est

de 23 m2/m3 dans le cas de Wyffels et al. (2004), soit un ration d’environ 4.

4.1.2.2 Calcul des débits de perméation dans l’eau

Le montage utilisé pour déterminer les débits de perméation est le même que celui utilisé pour les

mesures de kLa.

Détermination des débits de permation dans l’eau - Méthodologie

Les capacités de transfert d’oxygène au sein de la phase liquide sont déterminées en écrivant la

conservation de la matière entre l’entrée et la sortie du méthaniseur (équation 4.8).

ṅin = ṅout + ṅgl (4.8)

ṅin (mol.s-1) est le débit molaire d’oxygène en entrée mesuré par le débitmètre massique (Brooks,

Hatfield, USA) ; ṅout (mol.s-1) est le débit molaire d’oxygène en sortie mesuré par un débitmètre

volumique (Ritter, Bochum, Allemagne) ; ṅgl (mol.s-1) est le débit molaire d’oxygène transféré à la

phase liquide, déterminé par la mesure de la concentration en gaz dissous (sonde O2 Mettler-Toledo,

Greifensee, Suisse).

Détermination des débits de perméation - Résultats

Outre le kLa, le débit de perméation global est également un point important de l’étude du

transfert de gaz.

Les débits de perméation obtenus dans l’eau à différentes fréquences d’agitation (10, 50 et 90

rpm) et pour différentes pressions membranaires (0,4, 0,8, 1 et 1,2 bar) ont été comparés aux débits

théoriquement obtenus lorsque la membrane n’est pas immergée, avec la valeur de la perméabilité

obtenue expérimentalement (℘ = 3, 6 · 10−6 m3.m/(sec.m².Pa)109 ). Les résultats sont reportés sur

la figure 4.6.
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Il peut être remarqué qu’à pression fixée, l’agitation n’a pas d’effet significatif sur le débit de

perméation et que les débits de perméation dans l’eau sont proches du débit théorique obtenu par

le calcul de la loi de Darcy dans l’air. En effet, l’écart relatif entre les points expérimentaux et les

points théoriques reste toujours inférieur à 15 % sauf dans le cas des mesures à 0,4 bar où l’écart

relatif est d’environ 40 % pour toutes les fréquences d’agitation et le cas à 0,8 bar à 90 rpm où

l’écart est de 28 %. Dans les cas où la mesure expérimentale dans l’eau est supérieure à la mesure

théorique dans l’air, ainsi que les cas où l’écart est inférieur à 15 %, la précision de la mesure

expérimentale peut être incriminée. Dans le cas particuliers à 0,4 bar, même si l’écart relatif est

très important, il peut également être imputé à l’imprécision de la mesure également. En effet,

le maintien de la pression à une valeur stable était difficile avec le système de régulation utilisé,

celle-ci diminuant de manière faible mais continue. Cette déviation a un impact plus significatif à

0,4 bar qu’à des valeurs de pressions supérieures et induit une diminution du débit de perméation.

Ainsi, le débit de perméation ne semble pas différer entre la perméation dans l’air et la perméation

dans l’eau. Il semblerait donc que, dans les conditions opératoires testées, la limitation

au transfert se situe dans la membrane et non dans la phase liquide.

La fréquence d’agitation n’a donc pas d’impact significatif sur le débit global de

perméation et lorsque la membrane est immergée, le débit global est similaire au débit

global obtenu quand la membrane est dans l’air.

4.1.2.3 Etude de la perméation de l’oxygène dans le digestat

La mesure du kLa par la sonde n’a pu être réalisée dans le digestat à cause de la formation

d’un dépôt sur le capteur, empêchant la mesure. La quantité d’O2 dissout au cours du temps a

donc été déduite de l’équation 4.8.

Des mesures de perméation d’oxygène ont été réalisées en digesteur de 2 L (montage détaillé

dans la section 2.3.1), avec une inhibition continue du digestat par des nitrites afin de bloquer la

production de biogaz (qui aurait faussé les bilans gazeux). Le suivi des débits pour une fréquence

d’agitation à 10 rpm et 3 pressions membranaires différentes sont reportés en figure 4.7. On constate

que, pour les 3 conditions de pression étudiées, le débit de gaz mesuré en sortie du réacteur reste
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Figure 4.6 – Comparaison des débit d’O2 théoriques et expérimentaux dans l’eau. # : 10 rpm ;
○ : 50 rpm ; 0 : 90 rpm ; -- : +/- 15 %.

faible. Il est effectivement probablement consommé par les microorganismes aérobies présents dans

le digestat. Ceci est positif dans la mesure où nous visons une injection d’hydrogène sans que

celui-ci ne ressorte du digesteur, en étant consommé au maximum par les microorganismes. Plus

précisément, il faut noter qu’à 0,8 bars, aucun débit de gaz n’est mesuré en sortie du réacteur. En

revanche, lorsque la pression est augmentée à 1 puis 1,2 bar, le débit de gaz mesuré au volumètre

augmente légèrement. Il sera primordial dans le réacteur pilote de 100 L d’adapter le débit d’injec-

tion de l’hydrogène pour limiter sa sortie dans le biogaz. Les pic verticaux visibles sur la figure 4.7

au niveau du débit de gaz injecté correspondent à des réajustements du détendeur pour maintenir

la pression voulue.
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Figure 4.7 – Débit d’oxygène mesuré à l’entrée et en sortie du réacteur pour différentes pressions

appliquées dans le tube membranaire et pour une fréquence d’agitation à 10 rpm.# : Non solubilisé

à 0,8 bar ; # : Non solubilisé à 1 bar ; - : Non solubilisé à 1,2 bars ; # : Injecté à 0,8 bars ; # :

Injecté à 1,2 bars ; - : Injecté à 1,2 bars.

Les résultats reportés sur la figure 4.8 comparent les débits de perméation mesurés dans le

digestat avec ceux déterminés théoriquement grâce à la perméabilité de la membrane (équation

4.1). Un écart important est constaté pour toutes les pressions étudiées et pour toutes les fréquences

d’agitation, avec des écarts relatifs compris entre 33 et 47 % à 10 et 50 rpm respectivement pour

les débits les plus élevés. Ces écarts semblent traduire une résistance importante au transfert dans

la phase liquide. Une première hypothèse permettant d’expliquer ces tendances serait la formation

d’un biofilm sur la membrane mais ceci semble peu probable compte tenu des faibles durées des

expériences. Une seconde hypothèse serait alors un colmatage rapide de la membrane.
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Figure 4.8 – Comparaison des débits de perméation théorique et dans le digestat pour différentes

fréquences d’agitation. # : 10 rpm ; 0 : 50 rpm ; – : +/- 15 %.

Pour étayer cette hypothèse, la membrane a été observée au démontage du réacteur. Deux

photos sont présentes en figure 4.9 où il est visible que la partie externe de la membrane semble en

bon état, alors que la partie de la membrane située à l’intérieur du support semble effectivement

être colmatée. Ceci s’explique par l’existence probable de zones mortes ou insuffisamment agitées au

centre du réacteur du fait de la présence du module support. La diminution du débit de perméation

entre l’injection dans l’eau et l’injection dans le digestat semble pouvoir être expliquée par ce

phénomène.
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a b

Figure 4.9 – Membrane sur son support en sortie du réacteur. a) vue extérieure du support ; b)

vue intérieure du support.

Détermination des besoins en hydrogène du réacteur de 100 L

Le pouvoir méthanogène du lisier est de 15 L de CH4 /L de lisier pour un temps de séjour de

28 jours, soit 0,54 L de CH4 / (L de lisier . jour). Ainsi, pour un réacteur de 100 L, et pour un

biogaz composé en moyenne de 60 % de CH4 et 40 % de CO2, la production représente 89 L de

biogaz / jour, réparti en : 53,6 L de CH4 et 35,7 L de CO2.

Etant donné la réaction-bilan de production de méthane par les Archae méthanogènes hy-

drogénotrophes (relation 4.9), la conversion de la totalité du CO2 produit nécessiterait : 4×35, 7 =

142, 9 L de H2 / jour, soit 6,0 L / h.

CO2+4H2 →CH4+2H2O (4.9)

La figure 4.8 montre un débit de perméation maximal de 0,002 mol/h, soit 45 mL/h. Étant

donné le débit théorique d’hydrogène dont ont besoin les Archae pour transformer l’ensemble du

CO2 (6,0 L/h en réacteur de 100 L, soit 120 mL/h dans un réacteur de 2 L), le débit obtenu

expérimentalement semble encore insuffisant.

Pour augmenter la capacité de perméation, plusieurs solutions peuvent alors être envisagées :

— Diminuer l’épaisseur de la membrane. Ceci est techniquement impossible car cette mem-

brane d’une épaisseur de 0,3 mm n’est commercialement pas disponible à des épaisseurs
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plus fines.

— Augmenter la pression dans le tube membranaire. Cependant le tube ne supporte pas une

pression de plus de 1,5 bar relatif.

— Augmenter la surface d’échange, c’est-à-dire la longueur du tube membranaire.

Ceci semble possible, notamment par l’augmentation du diamètre du support membranaire. Ceci

permettrait alors à la fois d’augmenter la surface d’échange et à la fois de libérer de l’espace pour

l’ajout d’une vis d’agitation sur l’axe central retardant l’encrassement de la membrane à l’intérieur

du support.

4.1.3 Design du support du tube membranaire

Afin de déterminer les dimensions optimales du support de membrane, le transfert de gaz a été

simulé par CFD dans le réacteur avec le support initial, ainsi que dans le même réacteur mais avec

un support de diamètre plus important. La méthodologie utilisée est présentée dans les paragraphes

2.4.5 et 2.4.6.

4.1.3.1 Simulation de la distribution de l’hydrogène dissout et de son passage sous

forme gazeux à saturation locale

La répartition de l’hydrogène dissout dans le réacteur de 2 L a pu être établie avec les ca-

ractéristiques géométriques du réacteur utilisé expérimentalement, c’est-à-dire dans un premier

temps avec un support de membrane de diamètre 37 mm.

L’injection d’H2 a été simulée en régime transitoire. Les profils de concentrations d’hydrogène

dissout en fonction du temps sont reportés en figure 4.11 sur la première ligne, où le débit d’injection

a été fixé à 8,5.10-5 mol/min (débit théorique d’H2 dont auraient besoin les Archae pour transformer

l’ensemble du CO2 en CH4). Les profils montrent une répartition non homogène de l’hydrogène dans

le réacteur et une concentration de celui-ci au centre du support membranaire. Fort de ce constat,

du constat préalable expérimental de la nécessité d’augmenter la longueur d’enroulement du tube

de perméation, ainsi que du constat de l’encrassement expérimental de l’intérieur du support, une

deuxième simulation a été réalisée en augmentant le diamètre du support à un valeur de 73 mm.
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Le but est alors, d’une part d’augmenter la longueur du tube et, d’autre part, en ajoutant une

vis d’agitation sur l’axe central, de créer un mouvement à l’intérieur du support évitant ainsi son

encrassement et favorisant le transfert. La géométrie des réacteurs simulés est donnée en figure

4.10. Les résultats ainsi obtenus sur la ligne inférieure de la figure 4.11 montrent une répartition de

l’hydrogène bien plus homogène que dans le cas précédent pour le même débit global d’hydrogène.

a b

Figure 4.10 – Géométries des 2 configurations de réacteur. a) avec le support de membrane

de petit diamètre ; b) avec le support de membrane de grand diamètre et une vis d’Archimède

additionnelle.
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Figure 4.11 – Répartition de l’hydrogène en réacteur de 2 L pour 2 formes de support de membrane

de perméation. Ligne 1 : support de petit diamètre ; Ligne 2 : support de grand diamètre.

Ces constations visuelles sont confirmées par les profils simulés par CFD des concentrations

moyennes et maximales en H2 dans chaque réacteur en fonction du temps, visibles sur la figure 4.12.

Pour une même durée d’hydrogénation, on constate une différence notable entre la concentration

maximale et la concentration moyenne dans le réacteur avec le support de faible diamètre, alors

que la différence entre les concentrations moyennes et maximales sont très faibles avec le nouveau

support de plus grand diamètre. Cette configuration semble donc favoriser un meilleur accès de

l’H2 aux bactéries.
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Figure 4.12 – Simulation CFD des évolutions des concentrations moyennes d’hydrogène dissous

( ,#), des concentrations maximales d’hydrogène dissous (a,1), et des fractions volumiques d’hy-

drogène gazeux (P,0) dans les réacteurs, différents de part le diamètre du support de membrane.

Les symboles pleins sont utilisés pour les résultats obtenus avec le support de petit diamètre et les

symboles vides pour ceux obtenus avec le support de grand diamètre.

Le modèle de simulation numérique prévoit que, si CH2,dissous > CH2,sat, une désorption sous

forme de bulles de gaz est attendue, ce qui n’est pas souhaitable puisqu’il ne sera pas consommé

par les Archae. Ainsi, lorsque la saturation locale est atteinte (concentration en H2 à 6, 9 · 10−4

mol/L), l’hydrogène supplémentaire arrivant passe sous forme gazeuse avant d’être évacué par la

surface. L’apparition de gaz est par exemple visible sur la figure 4.12 avec le support de petit

diamètre après 93 s d’injection. On constate qu’avant l’apparition de gaz, les deux courbes de

concentration d’H2 moyenne dissoute dans les deux réacteurs se superposent parfaitement puisque

tout l’hydrogène injecté reste dans le réacteur. Une fois que du gaz sort pour le réacteur muni du

support de faible diamètre, la concentration moyenne dissoute dans le réacteur muni du support
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de petit diamètre devient moins importante que celle du réacteur muni du grand support. Le

profil de la fraction gazeuse d’hydrogène au cours du temps dans les 2 réacteurs est présenté

en figure 4.13. La saturation locale étant atteinte plus rapidement, il est attendu que la phase

gazeuse apparaisse plus tôt avec le support de petit diamètre qu’avec celui de grand diamètre.

Les prédictions numériques de la fraction volumique moyenne dans chaque réacteur sont reportées

en figure 4.12. L’apparition d’une fraction de phase gazeuse non nulle est bien plus tardive avec

le support de grand diamètre (environ 900 s) qu’avec celui de petit diamètre (environ 93 s). La

fraction de la phase gaz augmentant plus rapidement avec le support de petit diamètre, on peut

voir sur la figure 4.14 que le débit de gaz s’échappant par la surface du réacteur est également bien

plus élevé avec le support de petit diamètre qu’avec celui de grand diamètre.

Figure 4.13 – Répartition de la fraction volumique de gaz simulée par CFD pour les deux confi-

gurations.
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Figure 4.14 – Débit d’hydrogène gazeux s’échappant du réacteur (kg/s) pour le support de petit

diamètre (a) et celui de grand diamètre ( ).

4.1.3.2 Étude expérimentale avec un support de grand diamètre

Une étude expérimentale a été réalisée avec un support de plus grand diamètre (même diamètre

que celui utilisé pour la simulation CFD), mais en conservant la même longueur totale de tube

que l’étude expérimentale précédente, afin d’évaluer spécifiquement l’impact du colmatage de la

membrane. Les fluides utilisés sont l’eau et le digestat. Les résultats de la figure 4.15 montrent

que les débits obtenus à un gradient de pression de 1,2 bar sont proches de ceux obtenus avec le

support de plus faible diamètre (différence non significative), avec une différence encore notable

entre la perméation dans l’eau et la perméation dans le digestat. Au démontage du réacteur,

le colmatage membranaire semble très significativement diminué, ce qui semble indiquer que le

colmatage apparent à la fin de la première série d’expériences ne devait donc pas impacter de

manière significative le débit de perméation. La résistance visible dans les débits de perméation

provient donc peut-être de la viscosité du digestat qui n’est pas favorable au transfert de matière de

manière générale. Cette configuration va tout de même être conservée pour la construction du pilote
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de 100 L étant donné que la longueur possible d’enroulement de la membrane est ainsi augmentée.

Figure 4.15 – Débits de perméation d’O2 pour deux configurations de support utilisés à des
pressions transmembranaires de 1,2 bars relatifs. ( ,#) : Support de petit diamètre ; (`,0) :
Support de grand diamètre. Les symboles pleins correspondent aux expériences dans l’eau ; les
symboles vides correspondent aux expériences dans le digestat.

4.2 Dimensionnement et conception du pilote de 100 L

4.2.1 Caractéristiques de la cuve et de son instrumentation

4.2.1.1 Dimensions de la cuve

La cuve d’un volume total de 142 L, d’un diamètre de 50 cm et d’une hauteur de 76 cm

est instrumentée par l’ensemble des éléments décrits ci-dessous. Les plans du réacteur dans son

ensemble sont sur la figure 4.16 et les plans se focalisant sur la cuve sont sur la figure 4.17.
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MÉTHANATION BIOLOGIQUE DE 100 L 193

Vue générale du réacteur Vue latérale du réacteur

Coupe verticale du réacteur

Figure 4.16 – Plans du réacteur dans son ensemble. 1 : Cuve ; 2 : Support moteur ; 3 : Garniture

mécanique ; 4 : Motoréducteur ; 5 : Arbre moteur
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Figure 4.17 – Vues et dimensions de la cuve. 1 : Virole intérieure 2 : Couvercle ; 3 : Hublot 5 : Flasque supérieure

double-enveloppe ; 6 : Fond de la cuve 7 : Chicane double-enveloppe 8 : Embout double-enveloppe ; 9 : Embout de

connection ; 10 : Tube alimentation ; 11 : Tube de vidange ; 12 : Manchon condenseur 13 : Patte
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4.2.1.2 Agitation du réacteur

Compte tenu de l’étude bibliographique réalisée (Chapitre 1), des études préliminaires concer-

nant les simulations d’écoulements et de transfert de gaz en réacteur de 2 L, ainsi que les résultats

de cinétique de production de biogaz obtenus en réacteur de 2 L (Chapitre 3), l’agitateur choisi

est un double ruban hélicöıdal muni d’une vis d’Archimède sur l’axe d’agitation (Figure 4.18), le

tout relié à un moteur ATEX. Le ruban est dimensionné en similitude géométrique avec celui du

réacteur de 2 L, fournissant ainsi les caractéristiques suivantes :

Pour le ruban :

— pas de l’hélice : 500 mm.

— largeur du ruban : 48 mm.

— diamètre interne du ruban : 384 mm.

— sens de l’enroulement : anti-horaire de haut en bas.

Pour la vis sur l’axe :

— pas de l’hélice : 298 mm.

— largeur de la pale : 54 mm.

— rayon interne : 12 mm.

— sens de l’enroulement : horaire, de haut en bas (sens inverse de celui du ruban externe).

L’agitateur est également muni d’un racleur en téflon d’une hauteur de 35 mm permettant d’éviter

la formation d’une croute au fond du réacteur.
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Figure 4.18 – Plans de l’agitateur

4.2.1.3 Régulation de température - Dimensionnement de la double-enveloppe

La température de travail choisie est de 40°C afin de favoriser les micro-organismes mésophiles,

impliquant une régulation de la température. Pour cela, une sonde PT100 ATEX (Correge sensors,

Paris, France) est utilisée et reliée à un bain thermostaté (Huber CC415, Offenburg, Allemagne).

Le réacteur est muni d’une double enveloppe qui a été dimensionnée au cours de ces travaux.

Le transfert de chaleur entre la double enveloppe et l’intérieur du réacteur se caractérise par

l’équation 4.10.

q = hg · A · (4T )ml (4.10)

avec q (W) le transfert de chaleur, hg (W.m-2.K-1) le coefficient de transfert thermique global,

A (m2) la surface d’échange globale et (4T )ml (K) la moyenne logarithmique des différences de

température entre les fluides.

Le coefficient de transfert global se décompose selon les relations 4.11 et 4.12 avec RG, Rpro,

Rcalo et Rp respectivement les résistances au transfert global, coté procédé, coté caloporteur et

résistance à l’intérieur de la paroi en inox.

RG = Rpro +Rcalo +Rp (4.11)

1

A · hG
=

1

Aprohpro
+

1

Acalo · hcalo
+

ep
λpAml

(4.12)
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où Apro et Acalo (m2) sont les surfaces d’échanges côté procédé et côté caloporteur respective-

ment, hpro et hcalo (W.m-2.K-1) sont les coefficients de transfert côté procédé et côté caloporteur

respectivement, ep (m) est l’épaisseur de la paroi séparant la double-enveloppe de l’intérieur de la

cuve et λp (W.m-1.K-1) est la conductivité thermique de l’inox (matériau constituant la paroi).

Résistance au transfert thermique dans la paroi :

La paroi de la cuve a les caractéristiques suivantes : ep = 4 mm ; λp = 16, 3 W.m-1.K-1 ; Aml =

1, 277 m2, ce qui conduit à une résistance dans la paroi Rp = 1, 92 · 10−4 K/W

Resistance au transfert thermique côté procédé :

Le coefficient de transfert coté procédé dépend de la fréquence de rotation de l’agitateur selon

les relations 4.13 et4.14 :

h =
Nu · λ
Dcuve

(4.13)

avec Nu (-) le nombre de Nusselt et le Dcuve (m) le diamètre de la cuve. Il existe dans la

littérature des corrélations permettant de déterminer le nombre de Nusselt pour une cuve agitée par

un ruban hélicöıdal. Celle choisie dans le cas présent est la corrélation 4.14 fournie par Desplanches

and Chevalier (1999).

Nu = 0, 17 ·Re ·0,16 ·Pr1/3 · V is0,19 · n0,22
rub · (ef/d)−0,45 · (p/Dcuve)

−0,24 (4.14)

Avec Re (-) le nombre de Reynolds, Pr (-) le nombre de Prandtl, V is (-) la viscosité adimen-

sionnelle (µ/µp avec µP la viscosité à la paroi) estimée à 0, 8 dans le cas présent (Desplanches and

Chevalier, 1999), nrub le nombre de ruban (ici égal à 2), ef (m) l’entrefer (distance entre le bord

de la cuve et le ruban), d (m) le diamètre externe du ruban et p (m) le pas de l’hélice.

Les nombres de Reynolds et de Prandtl sont définis par les formules 4.15 et 4.16.

Re =
ρ ·N ·D2

µ
(4.15)

Pr =
µ · Cp
λ

(4.16)
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où Cp (J.kg-1.K-1) la capacité thermique massique à pression constante et D (m) le diamètre

de l’agitateur. La viscosité dépendant du taux de cisaillement, elle est modélisée par une loi de

puissance utilisant les paramètres K = 5 Pa.s0,32 et n = 0, 32 déterminés dans le chapitre 3. Ainsi,

il est possible d’établir la courbe figure 4.19 permettant de relier le coefficient de transfert dans la

cuve à la fréquence de rotation du ruban hélicöıdal.

Figure 4.19 – Evolution du coefficient de transfert de chaleur à l’intérieur de la cuve selon la

fréquence d’agitation du ruban.

Certes, l’augmentation de la fréquence d’agitation permet un meilleur transfert, mais l’impact

de l’agitation reste modérée vue la dépendance de Nu, proportionnel à Re0,16. Par ailleurs, plus la

fréquence d’agitation augmente et plus la consommation d’énergie est importante, ce qui nécessite

de trouver un compromis entre puissance thermique à fournir et puissance mécanique consommée.

D’après ces considérations, nous nous sommes placés à 10 rpm pour la suite de cette étude, cor-

respondant à un coefficient de transfert de 42 W/m2/K. A noter que la chauffe induite par la

dissipation visqueuse n’est pas considérée ici, ce qui conduit a priori à une sous-estimation du

coefficient de transfert thermique.
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Résistance au transfert thermique dans la double-enveloppe :

Afin d’augmenter les performances de transfert de chaleur, la double-enveloppe est munie d’une

chicane hélicöıdale, visible sur le plan de la cuve sur la figure 4.17, coupe G-G et sur la figure 4.20.

Pour déterminer le coefficient de transfert dans le caloporteur, cette chicane ne sera pas prise en

compte, le coefficient de transfert sera donc légèrement sous-estimé.

Figure 4.20 – Plan de la chicane placée dans la double enveloppe.

La formule 4.13 est aussi valable, et le nombre de Nusselt est déterminé par la corrélation 4.17

de Whitaker (1972).

Nu = 1, 86 · (Re · Pr)0,33 ·
(ede
L

)1/3

·
(
µ

µp

)0,14

(4.17)

avec ede (m) l’épaisseur de la double-enveloppe, L (m) la hauteur du réacteur et µp (Pa.s) la

viscosité à la paroi côté calo (ici, on prendra µ = µp).

Ainsi, avec un débit de circulation fixé à 9 L/min (caractéristique du bain thermostaté utilisé),

l’évolution du coefficient de transfert hcalo en fonction de l’épaisseur de la double enveloppe est

déterminée (Figure 4.21).
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Figure 4.21 – Evolution du coefficient de transfert dans la double-enveloppe hcalo en fonction de

son épaisseur.

Ainsi, il faut trouver l’épaisseur de double-enveloppe permettant de considérer la résistance

dans la double-enveloppe, négligeable devant celle dans la cuve. En fixant un rapport de 4 entre

les deux coefficients de transfert, le coefficient de transfert recherché dans la double enveloppe doit

être de l’ordre de 170 W/m2/K fixant alors son épaisseur à 1 cm.

Détermination des résistances

Dans les conditions précédemment déterminées, les résistances respectives sont égales à (équations

4.11 et 4.12) : Rp = 1, 9 · 10−4 K/W ; Rcalo = 4, 4 · 10−3 K/W ; Rpro = 1, 9 · 10−2 K/W

Les résistances dans la double-enveloppe et dans la paroi sont bien négligeables devant la

résistance au transfert côté procédé.

Détermination du temps nécessaire pour atteindre 40 °C

La puissance à fournir pour monter la température du fluide à 40°C est donnée par la relation

4.18.

q =
m · Cp4T

t
(4.18)
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avec m (kg) la masse de liquide à chauffer et Cp (J.kg-1.K-1) la capacité calorifique du fluide et t

(s) le temps nécessaire pour chauffer la masse m.

En égalisant les équations 4.10 et 4.18, on obtient l’expression 4.19, qui permet de tracer la

courbe de la figure 4.22, représentant la montée en température du réacteur au cours du temps (T0

et Tp (K) étant respectivement la température initiale coté procédé et la température à la paroi,

supposée constante).

T (t) = Tp − exp(− hG · A
m · Cp

· t) · (Tp − T0) (4.19)

Figure 4.22 – Evolution de la température au sein du réacteur avec les paramètres précédemment

fixés.

Avec une double enveloppe à 40 °C, 7 h sont nécessaires pour atteindre 95 % de la température

cible (40 °C). Comparé au temps de séjour (28 jours), ce temps de chauffe semble convenir.

4.2.1.4 Pompes d’alimentation et de soutirage

Le réacteur est en fonctionnement continu. Le temps de séjour choisi ici est de 28 jours, ce qui

implique un soutirage et une alimentation quotidienne de 3,5 L de lisier bovin. Ce milieu étant

particulièrement visqueux, deux pompes à queue de cochon (Air et Eau systèmes, Ludres, France)
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pouvant atteindre une pression de 12 bars sont connectées au réacteur. A ces deux pompes sont

ajoutés des débitmètres BAMO dont la plage de mesure est comprise entre 0,25 L/min et 5 L/min,

permettant le contrôle du volume et de la vitesse de l’alimentation et du soutirage.

Par ailleurs, un système de filtration du lisier à 6 mm est mis en place dans la trémie d’alimen-

tation afin d’éviter le bouchage de la pompe (figure 4.23).

Figure 4.23 – Pompe d’alimentation avec système de filtration.

4.2.1.5 Traitement du biogaz

A sa sortie, le biogaz est condensé à 10 °C (bain thermosaté LAUDA, Lauda-Königshofen, Alle-

magne) puis passe par un micro-chromatographe en phase gaz dont le fonctionnement a été détaillé

dans le chapitre 2 et qui permet d’accéder à la composition du gaz en ligne. Avant d’être évacué

à l’extérieur du laboratoire, le débit de biogaz est mesuré à l’aide d’un volumètre TG05 (Ritter,

Bochum, Allemagne). Un piège et un filtre sont ajoutés entre le condenseur et le chromatographe

afin de protéger ce dernier de la présence éventuelle de liquide s’échappant de la cuve.

Pour choisir le volumètre adapté, la production de biogaz a dû être estimée au préalable : Le

pouvoir méthanogène du lisier bovin est d’environ 15 L de CH4 / L de lisier sur un temps de séjour

de 28 j. Soit, en réacteur de 100 L, et en considérant un biogaz à 60 % CH4 / 40 % CO2, une
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production de 89 L de biogaz est attendue par jour, ce qui correspond à un débit de 3,7 L/h. La

gamme de travail du volumètre choisi est donc a priori fixée entre 1 à 60 L/h.

4.2.1.6 Autres éléments d’implantation

— Une sonde pH ATEX (Liquilline M CM42 Endress-Hauser, Huningue, France) est placée

dans le réacteur. Un module de nettoyage en place est ajouté afin de pouvoir nettoyer la

sonde sans ouvrir le réacteur.

— L’hydrogène injecté dans le réacteur conduit à une consommation de CO2 et donc poten-

tiellement à une augmentation de pH. Un système de régulation de ce paramètre opératoire

est donc assuré par une pompe de régulation alimentée par une solution d’acide nitrique à

0,1 M reliée à une des entrées du réacteur.

— Afin d’éviter tout problème de montée en pression du réacteur en cas de bouchage de la

sortie via le condenseur, une soupape de sécurité est placée sur le couvercle du réacteur, avec

une surpression d’ouverture à 0,3 bar (Figure 4.24a). Par ailleurs, afin de suivre l’évolution

de la pression à l’intérieur du réacteur, un capteur de pression ATEX (PR23RD, Burkert,

France) est également placé sur le couvercle.

— Deux hublots sont placés sur le côté du réacteur, l’un muni d’une lampe, permettant

d’éclairer l’intérieur du réacteur, situé au-dessus de la surface de liquide (Figure 4.24b) ;

le second à l’interface entre la phase liquide et la phase gaz, permettant de visualiser le

niveau de liquide (Figure 4.24c). Un système d’arrivée d’eau est installé à chaque hublot

afin d’assurer leur nettoyage.
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MÉTHANATION BIOLOGIQUE DE 100 L 204

a b c

Figure 4.24 – Equipements ajoutés à la cuve de 100 L.

4.2.2 Design et fonctionnement du système d’injection de gaz

4.2.2.1 Dimensionnement de la membrane de perméation

L’injection de gaz dans le pilote de 100 L se fait par la même membrane que celle testée dans les

réacteurs de 2 L : une membrane dense, en silicone de diamètre externe 2,6 mm et d’épaisseur

0,3 mm. Il a été supposé dans un premier temps que le débit de gaz était limité par le débit

de perméation dans la membrane et que la différence de pression entre les deux côtés de la

membrane serait fixée à 0,8 bar. La perméabilité de l’hydrogène dans le silicone étant de 65

cm3.cm/(s.cm2.cmHg) (Zhang and Cloud, 2006), la longueur nécessaire de tube membranaire peut

être estimée à 169 m (relation 4.1) pour atteindre un débit de perméation global de 6,0 L / h (cf

section 4.1.2.3).

L’étude réalisée par perméation d’oxygène sur le réacteur de 2 L nous a permis de montrer que

dans le digestat, le débit de perméation est limité par la présence de la phase liquide en aval de la

membrane. En effet, le rapport entre le débit dans l’air et celui obtenu dans le digestat est de 0,6.

Ainsi, la surface de perméation et donc la longueur de tube nécessaire pour atteindre le débit de

perméation ciblé est à diviser par 0,6. De plus, d’après les résultats des simulations de transfert

d’H2, l’augmentation du diamètre du support favorise le transfert du gaz dissous. Ce diamètre sera

donc maximisé dans le réacteur de 100 L pour permettre d’enrouler une longueur de membrane de

l’ordre de 282 m.

Compte-tenu des dimensions de la cuve et de son agitateur, le diamètre maximal du support
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sur lequel est enroulée la membrane est de 324 mm. Un espace de 65 mm est laissée entre le haut

du racleur placé sur l’agitateur et le bas de l’enroulement du tube membranaire afin de permettre

la circulation du fluide. Pour la même raison, un espace de 65 mm est prévu entre le haut de

l’enroulement du tube membranaire et la surface du liquide. Dans ces conditions, 100 m de tube

au maximum peuvent être enroulés comme le présente la figure 4.25. Ainsi, la longueur est 2,82

fois plus petite que nécessaire. D’après l’équation 4.1, le débit d’hydrogène attendu sera de l’ordre

de 6,0/2,82 = 2,1 L/h, soit 35 mL/min. Dans ces conditions, l’apport d’H2 sera théoriquement

limitant.
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a b

c

Figure 4.25 – Plan du support de membrane (a) ; organisation interne du réacteur (b) ; enroule-

ment de la membrane autour de son support (c).
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4.2.2.2 Systèmes d’injection de gaz en amont de la membrane

Le système d’injection de gaz a été conçu dans l’optique finale d’injecter un mélange de gaz

similaire à celui des gaz émis par les cokeries d’Arcelor-Mittal L’installation a été réalisée en

collaboration avec les entreprises Serv’Instrumentation et Messer et suit le protocole suivant : le

débit d’injection de chaque gaz est fixé par des débitmètres régulateurs, les gaz se mélangent alors

dans un mélangeur statique avant leur arrivée dans la membrane de perméation. Afin d’éviter

la rupture de la membrane, un système de contrôle de pression est mis en place à la sortie du

mélangeur pour couper l’arrivée de gaz en cas de pression trop importante dans la membrane.

L’ensemble des éléments composant cette châıne est détaillé ci-après et visible sur le PID

(Figures 4.26 et 4.27).

— Deux arrivées de gaz sont prévues : une arrivée d’hydrogène et une arrivée pouvant servir

soit à du CO2 pour simuler l’injection d’un gaz de cokerie, soit à de l’azote si besoin de

diluer l’hydrogène.

— A la sortie de chaque bouteille de gaz, un débitmètre massique régulateur est placé. Ces

débitmètres sont contrôlés par le système de contrôle commande du pilote. La plage de

débit du débitmètre régulateur placé sur la ligne d’hydrogène est de 0 à 90 mL/min, qui

correspond à la gamme nécessaire d’après les calculs réalisés dans la section 4.2.2.1. Le

débitmètre placé sur la seconde ligne a une plage de régulation de 0 à 33 mL/min.

— Les débitmètres régulateurs ne pouvant jamais être complètement étanches, une vanne pneu-

matique � tout ou rien � est placée derrière chaque débitmètre permettant la fermeture

totale de chaque ligne de gaz. La vanne pneumatique présente sur la ligne d’hydrogène est

normalement fermée permettant sa fermeture automatique en cas de problème, alors que

la vanne pneumatique sur la seconde ligne est normalement ouverte permettant le balayage

de l’ensemble de l’installation par de l’azote en cas de problème. Ces vannes pneumatiques

sont contrôlées par un distributeur ATEX lui-même relié au logiciel de contrôle.

— La sortie de chaque vanne pneumatique est reliée à un mélangeur statique permettant le

mélange homogène des différents gaz. Le mélangeur statique est une colonne remplie de

billes ; le mélange se fait naturellement quand les gaz traversent l’ensemble des billes. Afin
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de ne pas avoir de retours de gaz dans les différentes lignes, un clapet anti-retour est placé

sur chaque ligne entre la vanne pneumatique et le mélangeur.

— La sortie du mélangeur est suivie d’une vanne pneumatique régulée par une électrovanne,

elle-même reliée à un capteur de pression mesurant la pression dans la membrane. Si celle-

ci dépasse 1 bar il y a un risque de rupture de la membrane. Afin d’éviter ce problème,

l’électrovanne envoie un signal à la vanne pneumatique pour fermer l’arrivée de gaz lorsque

la pression lue par le transmetteur de pression atteint 1 bar. Cette valeur critique de pression

est réglable sur le logiciel de pilotage.

Les vannes pneumatiques, distributeur et électrovanne sont alimentés en azote service par un

réseau indépendant. De plus, un pare-flamme est placé en sortie de la bouteille d’hydrogène pour

des raisons de sécurité.

Figure 4.26 – Photo de l’installation d’arrivée de gaz.
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Figure 4.27 – Schéma de l’installation du contrôle d’arrivée de gaz.

4.2.2.3 Étude de perméation d’hydrogène en réacteur de 100 L - Théorie

Détermination de la perméabilité de la membrane à l’hydrogène

Pour assurer le transfert gaz/liquide de l’H2 dans le réacteur de 100 L, 100 m de tube de silicone

ont été enroulés sur le support métallique. Le débit de perméation de l’hydrogène Q a été fixé

par un débitmètre régulateur Brooks et la différence de pression ∆P entre l’intérieur du tube et

l’intérieur du réacteur a été mesurée par deux transmetteurs de pression (Keller, Winterthur, Suisse

et PR23RD, Burkert, France) situés respectivement en amont de la membrane et sur le couvercle

du réacteur. La perméation a été étudiée à plusieurs débits : 30, 50 et 70 mL/min dans le réacteur
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MÉTHANATION BIOLOGIQUE DE 100 L 210

vide chauffé à 40 °C.

La courbe Q = f(∆P ) est ensuite tracée. La perméabilité de l’hydrogène à travers la membrane

silicone est alors déterminée connaissant la surface, l’épaisseur de la membrane et la pente de la

droite A.℘/e d’après l’équation 4.1.

Mesures de débits effectifs et détermination de kLa dans le réacteur pilote

Les mesures de kLa ont été réalisées en eau dans le réacteur de 100 L avec de l’hydrogène pur.

Le schéma expérimental utilisé est celui décrit dans la section 2.3.2.

Le débit d’injection de l’hydrogène est fixé par un débitmètre régulateur, la pression à l’intérieur

du tube est mesurée par un transmetteur de pression. La pression en aval de la membrane est

mesurée par un transmetteur de pression situé dans le réacteur (la pression dans le réacteur n’étant

pas la pression atmosphérique du fait de la perte de charge provoquée par le tube de sortie en 1/8

de pouce). La légère montée en pression du réacteur est mesurée et le débit de gaz en sortie du

réacteur est mesuré par un volumètre Ritter.

Le réacteur est rempli de 100 L d’eau chauffée progressivement à 40 °C pendant 12 h. Avant le

démarrage des mesures, une purge du tube membranaire est effectuée à 20 mL/min d’H2 pendant

20 min afin d’éliminer les gaz pouvant être entrés à l’intérieur du tube. Le tube est ensuite fermé

à son extrémité et le débit étudié est fixé au débitmètre. La pression augmente alors dans la

membrane. Le débit de gaz sortant du réacteur et observé et comparé au débit de gaz injecté.

Théoriquement, lorsque ces deux débits sont égaux c’est que la saturation de l’eau en H2 à 40 °C

est obtenue.

On calcule alors la quantité d’H2 solubilisée au cours du temps par la différence entre le débit

injecté et le débit de sortie. Par le tracé de ln(
[H2sat ]

[H2sat ]−[H2]
) = f(t), on peut déduire le kLa cor-

respondant, avec [H2sat ] la concentration en H2 à saturation, [H2] la concentration en H2 dans la

solution et t le temps (s).

Des injections continues d’hydrogène ont été effectuées dans l’eau à 10, 30 et 50 mL/min. Ces

injections ont permis de déterminer les kLa correspondant, ainsi que la courbe de pression en

fonction du débit injecté en présence d’eau.
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4.2.2.4 Étude de perméation d’hydrogène en réacteur de 100 L - Résultats

Perméabilité de la membrane à l’hydrogène

La perméabilité de l’hydrogène dans le silicone à 40 °C a été déterminée pour plusieurs débits

d’injection (30, 50 et 70 mL/min). La courbe correspondante est reportée en figure 4.28 (cor-

respondant à la courbe réalisée dans l’air). D’après l’équation 4.1, la pente obtenue nous per-

met de déterminer une valeur de perméabilité de 7, 33 · 10−14 m3.m/(s.m2.Pa). Les valeurs de

la littérature donnent une perméabilité de l’hydrogène dans le silicone à 6, 5 · 10−8 et 9, 9 · 10−8

cm3.cm/(s.cm2.mmHg) , soit 4, 9 · 10−15 et 7, 4 · 10−15 m3.m/(s.m2.Pa) (Zhang and Cloud, 2006;

Bhide and Stern, 1991). Notre membrane semble donc beaucoup plus perméable que ces mem-

branes, étudiées dans la littérature. La différence pourrait être expliquée par une différence dans le

silicone utilisé entre ces publications et la présente étude, mais aucune information supplémentaire

concernant le silicone utilisé n’a été fournie.

Figure 4.28 – Perméation de l’hydrogène dans différents milieux :` : air ;a : eau ;  : digestat.

Débits de perméation expérimentaux dans l’eau

La courbe de perméation de l’hydrogène dans l’eau est reportée en figure 4.28. A la différence
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des résultats obtenus en réacteur de 2 L, on constate que cette courbe ne se superpose pas avec

celle obtenue dans l’air. Les pentes obtenues sont proches (écart relatif de 4 %) mais les ordonnées

à l’origine diffèrent presque d’un facteur 3 du fait de la résistance imposée par la phase liquide.

Le transfert gaz/liquide global à travers une membrane peut être modélisé comme une succes-

sion de trois transferts locaux, caractérisés par des résistances au transfert (Figure 4.29) : transfert

dans la phase gaz, transfert à travers la membrane, transfert en phase liquide.

Figure 4.29 – Transfert de gaz à travers une membrane.

La résistance au transfert globale RG s’écrit comme la somme de ces 3 résistances, avec Rg la

résistance dans la phase gazeuse, Rm la résistance dans la membrane et Rl la résistance dans la

phase liquide, :

RG = Rg +Rm +Rl

En général, dans la configuration de perméation gazeuse telle qu’elle est réalisée ici, la résistance

au transfert dans la phase gazeuse est considérée comme négligeable (Beeton et al., 1991).

La résistance au transfert dans la membrane Rm (s/m), seule résistance rencontrée lors de la

perméation dans l’air, s’écrit :

Rm =
1

km
(4.20)

et le coefficient de transfert d’un gaz dans une membrane en silicone s’écrit (Nguyen, 2011) :

km =
℘ ·R · T
vm · e

(4.21)
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Avec ℘ (m3.m/(s.m².Pa)) la perméabilité, e (m) l’épaisseur de la membrane,R (m3.Pa.mol-1K-1)

la constante des gaz parfait, T (K) la température et vm (m3/mol) le volume molaire du gaz.

La perméabilité de l’hydrogène dans le silicone est de 7, 33 · 10−14 m3.m/(s.m2.Pa) alors qu’elle

n’est que de 3, 6 · 10−15 m3.m/(sec.m².Pa) pour l’oxygène. La perméabilité de la membrane à

l’hydrogène est donc 20 fois supérieure à celle de l’oxygène. Ainsi, la résistance observée dans la

membrane est 20 fois inférieure dans le cas de l’hydrogène que dans le cas de l’oxygène.

Lors de la perméation en présence d’une phase liquide, la résistance au transfert en phase

liquide s’ajoute à celle dans la membrane. Ainsi, pour des résistances en phase liquide semblables,

si la résistance dans la membrane est importante (cas de l’oxygène), le débit de perméation sera

peu différent avec ou sans la présence de la phase liquide. En revanche, si la résistance dans la

membrane devient beaucoup plus faible que celle en phase liquide, alors une différence notable

pourra être obtenue entre la perméation avec ou sans la présence de la phase de liquide. C’est

certainement ce qui explique que les débits d’oxygène dans l’air et dans l’eau sont très proches

alors que le débit d’hydrogène obtenu dans l’eau est significativement plus faible que celui obtenu

dans l’air.

Coefficients de transfert gaz-liquide de l’hydrogène dans l’eau à 40 °C

La détermination des coefficients de transfert passe par le suivi de l’évolution des volumes solu-

bilisés au cours du temps. Ainsi, les volumes solubilisés obtenus à 10, 30 et 50 mL/min d’hydrogène

injecté et à 10 rpm d’agitation ont été déterminés (figure 4.30). Le volume total solubilisé n’ayant

pas atteint la saturation théorique, le rapport entre le volume solubilisé à l’instant t et le volume

solubilisé au temps final est représenté pour chaque condition. On constate que, plus la pression

dans la membrane augmente, plus la vitesse initiale de solubilisation augmente. Les kLa obtenus

pour les 25 premières minutes de solubilisation permettent de tracer la courbe de la figure 4.31.

Les expérimentations ayant été réalisées à 10 rpm, les puissances volumiques sont les mêmes pour

les différents points obtenus. La modélisation de la forme de l’équation 4.5 fournit un exposant

de 1,42 sur la ∆P , ce qui est le double du coefficient obtenu en réacteur de 2 L. Le nombre de

Reynolds (défini comme Re = ρ·N ·D·dext
µ

) obtenus avec l’eau à 10 rpm dans le réacteur de 2 L est

d’environ 56, alors qu’il est de 216 dans le réacteur de 100 L. La différence du nombre de Reynolds
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induit une différence d’écoulement dans le réacteur, ce qui peut être à l’origine de cette différence

observée.

Figure 4.30 – Évolution de la solubilisation de l’hydrogène dans l’eau à 40 °C en réacteur de 100

L pour les débits d’injection de : 10 mL/min ( ) ; 30 mL/min (`) ; 50 mL/min d’injection (a).
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Figure 4.31 – Evolution du coefficient de transfert kLa suivant la pression transmembranaire

appliquée, pour une fréquence d’agitation de 10 rpm, en digsteur de 100 L.

Par ailleurs, les valeurs de kLa obtenues sont difficilement comparables avec celles de la littérature.

En effet, peu d’études de kLa ont été réalisées sur l’injection d’hydrogène par membrane à l’échelle

pilote. Parmi elles, on trouve tout de même celle de Dı́az et al. (2015) qui ont déterminé des kLa

avec une membrane poreuse, de surface spécifique 30 m2/m3 de réacteur, avec une recirculation du

biogaz dans la membrane, conduisant à un débit global de perméation compris entre 400 et 6000

L/jour. L’agitation de la phase liquide est réalisée par une recirculation externe. Dans ces condi-

tions, les valeurs de kLa sont comprises entre 40 et 400 h-1. Même s’il s’agit de perméation membra-

naire en réacteur de taille pilote, les conditions opératoires, notamment les débits de perméation,

ne permettent pas une comparaison avec nos résultats.

Les mesures précédentes ayant toutes été réalisées à 10 rpm, la fréquence d’agitation a été

augmentée à 40 rpm pour viser une solubilisation plus rapide. Cependant, il a été constaté que

l’augmentation de la fréquence d’agitation à 40 rpm ne permet pas d’augmenter la vitesse de

solubilisation de d’hydrogène. En effet, des micro-bulles d’H2, formées et accrochées à la membrane,

sont décrochées du fait de l’agitation, ce qui a provoqué une sortie soudaine d’H2, et une diminution
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de la quantité d’hydrogène globalement solubilisée.

Perméation d’hydrogène dans le digestat

Les mesures de perméation d’hydrogène dans le digestat avec une fréquence d’agitation à 10

rpm ont conduit aux résultats de la figure 4.28. On constate que le transfert d’hydrogène dans le

digestat se fait plus de 2,2 fois moins bien que dans l’air et 1,9 fois moins bien que dans l’eau. Le

digestat oppose donc une résistance au transfert supplémentaire par rapport à l’eau, comme cela

était également le cas avec les mesures réalisées dans le réacteur de 2 L.

4.2.3 Organes de sécurité

L’injection d’hydrogène impose la nécessité de présenter un certain nombre d’organes de sécurité.

Le bureau Veritas a été mandaté pour indiquer les préconisations nécessaires pour faire face au

risque explosif. Le rapport est en annexe. Il donne, entre autres, les préconisations suivantes :

— Tout équipement situé dans la zone à moins de 50 cm autour du réacteur doit être ATEX.

Il en est de même autour de tous les raccords situés sur la ligne d’injection d’hydrogène.

— La ventilation doit tourner en permanence à 80 m3/h et se mettre en renouvellement d’air

à 220 m3/h en cas de détection de gaz pour un volume de pièce de 50 m3.

— Une hotte est placée au-dessus du réacteur avec un débit d’extraction à 0,6 L/min. Son

but est d’aspirer dans la hotte les gaz sortant du réacteur en cas de fuite. Pour le bon

fonctionnement des capteurs de gaz présents dans cette hotte (paragraphe suivant), le débit

d’extraction est relativement bas : 0,6 L/min.

— Par ailleurs, une centrale de détection de gaz est obligatoire. Quatre capteurs de gaz (Old-

ham, Arras, France) sont placés autour du réacteur (Figure 4.32) : ceux de CH4, H2 et CO,

qui sont des gaz légers, sont placés au-dessus du réacteur, dans la hotte d’extraction ; le

capteur de CO2 est, quant à lui, placé à 30 cm du sol. De plus, un capteur d’O2 est présent

pour palier le risque d’anoxie issu de la présence des gaz inertes (argon, hélium, azote).

Cette centrale mesure en continu la concentration de gaz dans le laboratoire. Les mesures

pour le CH4 et l’H2 sont en % de LIE (limite inférieure d’explosivité ; 4% vol pour l’H2 ; 5
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% vol pour le CH4), celles du CO2 sont en % de volume de gaz alors que celle du CO sont

fournies en ppm du fait de sa toxicité.

Figure 4.32 – Détecteurs de gaz placés dans la hotte.

Deux types de seuils d’alarme sont implémentés dans la centrale, correspondant à 2 seuils de

danger. Ainsi, à l’atteinte du seuil 1, la centrale induit le passage de la ventilation en marche forcée,

émet une alarme sonore et envoie une alerte téléphonique grâce à un boitier GSM. A l’atteinte

du seuil 2, la centrale coupe toute l’électricité dans le laboratoire afin d’éliminer tous les risques

d’explosion. Les seuils 1 et 2 pour chaque gaz sont indiqués dans le tableau 4.1.

Table 4.1 – Limites de déclenchement de la centrale Oldham.

Gaz Seuil 1 Seuil 2

H2 15 % LIE 30 % LIE

CH4 15 % LIE 30 % LIE

CO2 1,5 % v 3 % v

CO 50 ppm 100 ppm
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4.2.4 Système de pilotage

L’ensemble des instruments précédemment cités sont contrôlés par un programme Labview

réalisé par le service électronique (service SIEL) du LRGP. Le synoptique du programme est

visible sur la figure 4.33.

Figure 4.33 – Synoptique du logiciel de contrôle/commande du réacteur.

4.2.4.1 Paramètres régulés

Le programme Labview permet de lire ou de réguler un certain nombre de paramètres :

Les paramètres lus sont les suivants : le pH ; la pression dans le réacteur ; la pression dans le

système d’introduction des gaz ; le débit de biogaz au volumètre.

Les paramètres régulés sont les suivants : la température ; le sens de rotation et la vitesse du mo-

teur entrainant l’agitateur ; les débits d’injection de gaz par ouverture/fermeture des vannes pneu-
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matiques � tout ou rien � et la fixation des débits voulus aux débitmètres massiques régulateurs ;

l’ouverture/fermeture des pompes d’alimentation et de soutirage ; la vitesse de rotation de la pompe

de régulation du pH (pompe péristaltique).

4.2.4.2 Interfaçage avec les organes de sécurité

Afin d’assurer la fiabilité du réacteur, le programme Labview est aussi couplé à des organes de

sécurité.

— Pression dans la membrane

Pour une utilisation du digesteur sans risque d’éclatement de la membrane, la surpression doit être

limitée à 1 bar. Ainsi, le transmetteur de pression situé dans le système d’introduction des gaz est

relié à une électrovanne 24 V pilotée par Labview, qui ferme la vanne pneumatique en sortie du

mélangeur quand la pression dépasse 0,9 bar.

— Centrale de détection de gaz

Le programme Labview est également couplé à la centrale de détection des gaz et récupère les

teneurs en gaz donnés par la centrale (en ppm ou % suivant la dangerosité du gaz) au cours du

temps et crée un fichier de suivi de ces teneurs. Ainsi, en cas d’alerte, il est possible d’accéder à

l’historique des teneurs de chaque gaz pour identifier le problème.

4.2.4.3 Alarmes liées au fonctionnement du procédé

Un système d’alarme a été mis en place sur le logiciel pour parer à certaines défaillances du

process. Ainsi, dans les cas suivants, un email nous est envoyé afin d’être averti du problème, et

les actions suivantes sont réalisées :

— Eclatement de la membrane

En cas de perçage ou d’éclatement de la membrane, le gaz injecté sortirait dans le ciel du réacteur

sous forme de panache de bulles et la pression dans le tube chuterait brutalement. Ainsi, une

sécurité est installée sur le logiciel pour détecter la chute brutale de pression dans la membrane et

couper alors l’introduction des gaz au niveau de la vanne pneumatique en sortie du mélangeur.

— Bouchage de la sortie du condenseur
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En cas de bouchage de la sortie du condenseur, la pression dans le réacteur va monter. La soupape

de sécurité risque de s’ouvrir si la pression atteint 0,3 bar. Pour éviter son ouverture, le logiciel est

muni d’une sécurité : si le capteur de pression du réacteur atteint 0,2 bar, la consigne de température

du réacteur est passée à 5 °C afin de diminuer le débit de biogaz et l’introduction d’hydrogène

est arrêtée. Ainsi, la vitesse de montée en pression du réacteur est minimisée en attendant une

intervention humaine.

— Chute de température

En cas de défaillance du bain thermostaté, la température du réacteur va chuter doucement. Le

logiciel est donc muni d’une alarme envoyant un email lorsque la température passe en dessous de

38°C.

4.2.4.4 Affichage et enregistrement des données

L’ensemble des données est tracé en temps réel sur le logiciel Labview (pression du réacteur,

pression de la membrane, température de consigne, température du bain, température dans le

réacteur, pH, débits et volumes cumulés de biogaz, les quantités de lisier et de digestat apportées

et soutirées ainsi que les débits d’injection de gaz). Ces données sont également enregitrées toutes les

30 s sous forme d’un tableur dans un fichier avec la date et l’heure correspondant à l’enregistrement

de chaque donnée.
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Conclusion

La conception d’un réacteur pilote destiné à la méthanation biologique impose un certain

nombre de contraintes et soulève différentes questions scientifiques et technologiques, notamment

à propos du système d’injection de gaz et de l’agitation du réacteur.

L’étude préliminaire, concernant l’injection expérimentale d’oxygène en réacteur de 2 L, couplée

à la simulation numérique du transfert gaz/liquide, a permis de designer le support de la membrane

de telle sorte à ce que le gaz se répartisse en théorie de manière homogène dans l’ensemble du

réacteur sans arriver à saturation locale. Cette étude a également permis de caractériser le transfert

gaz/liquide par la détermination de coefficients de transfert kLa. L’étude de perméation d’oxygène

dans le digestat a également permis de mettre en évidence la difficulté du transfert dans un fluide

de comportement rhéologique complexe. De cette étude préliminaire a été dimensionné le support

de membrane utilisé dans le réacteur de 100 L. Il s’agit d’un support cylindrique de diamètre 324

mm. Ainsi le tube membranaire utilisé pour l’injection de gaz présente une surface de 0,82 m2

pour le réacteur de 100 L, soit une surface spécifique de 8,2 m2/m3 de digestat. Cette étude a

également permis d’affiner le design de l’agitateur en ajoutant, au double-ruban imaginé dans un

premier temps, une vis d’Archimède sur l’axe d’agitation afin d’augmenter l’agitation à l’intérieur

du support membranaire.

Les contraintes de fonctionnement en continu, de mise aux normes ATEX, de surpression mem-

branaire, de régulation de température, de production de gaz et de matière première complexe,

ont conduit à agrémenter la cuve de différents éléments. Le pilote de 100 L ainsi construit permet

une alimentation et un soutirage quotidien pour un fonctionnement en continu ; la température est

régulée grâce à la présence d’une double-enveloppe dimensionnée ; le pH est régulable en cas de

besoin ; le système d’introduction de l’hydrogène a été pensé de manière à se conformer aux règles

de sécurité, tout en permettant un contrôle précis de l’injection. Le débit de biogaz produit est

enregistré en continu et sa composition est analysable en ligne. L’ensemble des informations est

visible sur une interface graphique claire et pratique. Enfin, l’ensemble du laboratoire est muni de

capteurs de gaz pour détecter la présence d’éventuelles fuites, et une centrale d’alarme permet la

mise en sécurité de l’ensemble de l’installation en cas de problème majeur.
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L’ensemble de l’installation est en figure 4.34.

Figure 4.34 – Vue générale du réacteur pilote de 100 L et son instrumentation.
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5.1 Introduction

Dans l’optique de recycler les gaz de cokeries, déchets du groupe Arcelor Mittal et contenant

principalement de l’hydrogène, du monoxyde et dioxyde de carbone, l’utilisation de la méthanation

biologique est envisagée et étudiée dans ce chapitre. L’enrichissement du biogaz par la méthanation

biologique consiste en la conversion d’hydrogène exogène en CH4 au sein d’un digesteur anaérobie,

afin d’augmenter son taux dans le biogaz. Il a été montré que l’injection d’hydrogène n’affecte

pas la dégradation des substrats (Ghorbanian et al., 2014). Cependant, la mise en place de la

méthanation biologique soulève différents problèmes, dont principalement le transfert gaz/liquide

de l’hydrogène (Luo et al., 2012a). En effet, la faible solubilité de l’hydrogène dans les phases

aqueuses et la complexité de la rhéologie du lisier bovin (Chen, 1986) rendent difficile l’accessibilité

de l’hydrogène aux bactéries consommatrices. Une injection d’hydrogène mal contrôlée conduirait

ainsi à la présence non souhaitée d’hydrogène dans le biogaz. L’ensemble des précédents chapitres

a permis la conception d’un réacteur pilote innovant d’un volume de 100 L, destiné à l’étude de

cette réaction. Ce réacteur est muni d’un agitateur original dans ce domaine applicatif, un double

ruban hélicöıdal, et l’injection de gaz est réalisée par une membrane de perméation en silicone. Les

caractéristiques du réacteur utilisé sont présentés dans le chapitre 4.

Ce cinquième chapitre présente le suivi cinétique de 152 jours de digestion anaérobie dans un

pilote de 100 L, fonctionnant sur un temps de séjour de 28 jours, avec soutirage et alimentation

quotidiens de 3,5 L de lisier bovin filtré provenant de la ferme de la Bouzule (Laneuvelotte, France).

Les 152 jours d’expérimentation ont été divisés en plusieurs étapes, permettant l’étude de

différents paramètres (Figure 5.1).

— Une première phase a consisté à stabiliser les performances naturelles du digesteur en

maintenant seulement l’alimentation en substrat et le soutirage de digestat quotidiens. Les

résultats en termes de débit et de composition de biogaz ont été considérés comme référence

pour les étapes suivantes.

— La seconde phase a consisté en l’ajout d’hydrogène pur à différents débits. Le transfert de

l’hydrogène dans les digesteurs étant un challenge à relever, il est important de vérifier que

le système conçu dans le chapitre 4 permet effectivement un transfert d’hydrogène efficace



CHAPITRE 5. IMPACT DES CONDITIONS OPÉRATOIRES SUR L’EFFICACITÉ DE LA
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et ainsi une augmentation significative du taux de méthane dans le biogaz.

— La troisième phase a permis d’étudier l’impact de la fréquence d’agitation du mobile sur

les performances du digesteur afin de comparer les résultats obtenus en réacteur de 2 L

(chapitre 3 ) à ceux obtenus à plus grande échelle.

— La quatrième étape a permis l’injection d’un mélange de gaz simplifié simulant un gaz de

cokerie, dans le but d’observer l’impact de l’ajout de dioxyde de carbone en supplément de

l’hydrogène sur les performances du digesteur. Ces performances ont pu être comparées à

celles obtenues avec l’injection d’hydrogène pur.

— Enfin, la dernière étape a qualitativement mis en évidence la cinétique de consommation

microbienne de l’hydrogène apporté.

Les débits et la composition du biogaz ont été suivis en continu afin d’établir les bilans de consom-

mation de l’hydrogène et de sa transformation en méthane et ainsi de comparer les performances

de production de méthane en fonction des conditions étudiées.

Pour finir, une étude microscopique du biofilm formé sur la membrane après 152 jours de

digestion a été réalisée afin de compléter les données recueillies, et ainsi mieux comprendre les

phénomènes se produisant au sein du réacteur.
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Figure 5.1 – Récapitulatif des différentes étapes entreprises pour l’étude de la méthanation bio-

logique dans le digesteur pilote.
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MÉTHANATION BIOLOGIQUE EN RÉACTEUR DE 100 L 230

5.2 Suivi de la composition chimique du digestat pendant

l’ensemble des 152 jours de digestion

Le réacteur est alimenté par 3,5 L de lisier filtré à 5 mm et 3,5 L de digestat sont soutirés

quotidiennement. Le suivi de la qualité du digestat, notamment en termes de composition, est

essentiel afin d’anticiper les éventuels déséquilibres pouvant conduire à un arrêt de la production

de biogaz. Le pouvoir tampon, les composés C, H et N et les acides gras volatils sont ainsi mesurés

chaque semaine (méthodes décrites en sections 2.5.2, 2.5.3 et 2.5.4). De plus, une étude du pouvoir

méthanogène est réalisée chaque mois sur le lisier d’alimentation et le digestat soutiré. Le suivi du

pouvoir méthanogène du lisier d’alimentation sert à expliquer une éventuelle diminution du débit

de biogaz dans le réacteur. En effet, si le pouvoir méthanogène du lisier d’alimentation diminue, la

production de biogaz dans le réacteur diminuera également. Le suivi du pouvoir méthanogène du

digestat permet, quant-à-lui, de connaitre la quantité de biogaz théoriquement perdue au cours du

temps. En effet, la quantité de gaz produite par le digestat après soutirage est une quantité perdue,

ce volume ayant pu être collecté en sortie du réacteur si le temps de séjour avait été plus long.

Cette mesure permet donc de vérifier que le temps de séjour fixé est correct et que la quantité de

biogaz perdue n’est pas trop importante par rapport au potentiel méthanogène du substrat initial.

La figure 5.2 présente le taux d’acide acétique dans le digestat ; les autres acides gras dosés (acide

propionique, acide butyrique et acide iso-butyrique) n’ont pas été détectés dans les échantillons.

La concentration en acide acétique est très faible (autour de 0,2 g/L), ce qui est nécessaire pour

la bonne conduite de la digestion car une trop forte concentration en AGV est inhibiteur de

la digestion (AILE, 2011). On n’observe pas d’accumulation significative au cours des 152 jours

d’expérimentation, les AGV sont donc consommés au fur et à mesure qu’ils sont produits pour

toutes les conditions expérimentales appliquées.



CHAPITRE 5. IMPACT DES CONDITIONS OPÉRATOIRES SUR L’EFFICACITÉ DE LA
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Figure 5.2 – Evolution de la concentration en acide acétique dans le digestat pendant les 152

jours de digestion.

La figure 5.3a présente le taux de carbone, d’azote et d’hydrogène et le rapport carbone/azote

dans le lisier d’alimentation au cours de la fermentation. De légères variations du taux de carbone

sont constatées mais celles-ci sont peu significatives. Les taux d’hydrogène et d’azote sont quant

à eux très stables. Cette stabilité est également notée dans le digestat, dont la caractérisation est

présentée en figure 5.3b. Le rapport C/N est un rapport habituellement suivi pour surveiller la

bonne marche de la digestion. Sa valeur varie suivant le type de matière première utilisée, de 6

pour du lisier de porc à plus de 15 pour du fumier bovin (Martel et al., 2013; Aucordonnier, 2013).

Le rapport de 11,5, obtenu dans notre cas, est donc une valeur en accord avec les données de la

littérature.
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MÉTHANATION BIOLOGIQUE EN RÉACTEUR DE 100 L 232

a

b

Figure 5.3 – Composés C, H, N et rapport C/N sur une partie des 152 jours de digestion pour

a) le lisier d’alimentation filtré à 5 mm b) le digestat.  : Carbone ; f : Azote ; a : Hydrogène ;

` : C/N

La figure 5.4 présente le rapport AGV/TAC entre la quantité d’acides gras volatils et le pouvoir

tampon du digestat, qui est classiquement mesuré dans les méthaniseurs agricoles. Ce rapport doit

être compris entre 0,2 et 0,5 pour le bon fonctionnement du digesteur (AILE, 2011). Il se situe ici

autour d’une valeur de 0,24 tout au long de la fermentation. La valeur de ce rapport, relativement
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faible, indique tout de même un fort pouvoir tampon et donc une possibilité d’augmenter la charge

organique de l’alimentation sans mettre en péril la stabilité du procédé de digestion.

Figure 5.4 – Rapport AGV/TAC sur l’ensemble des 152 jours de digestion.

Ces différents indicateurs montrent une grande stabilité du processus de digestion anaérobie

pendant les 152 jours de fermentation. L’ajout de gaz (H2 et CO2) et les modifications des condi-

tions d’agitation n’ont pas affecté la stabilité du procédé.

Par ailleurs, les pouvoirs méthanogènes du lisier brut au 10ème jour de digestion, du lisier filtré

et du digestat aux 10ème et 110ème jour de digestion ont été mesurés (Figure 5.5). On constate que

la filtration à 5 mm conduit à une perte légère mais significative du potentiel méthanogène. Par

ailleurs, les courbes représentant les potentiels méthanogènes du lisier filtré, prélevé aux 10ème et

110ème jours se superposent, ce qui indique une stabilité dans l’alimentation. En outre, le digestat

récupéré en sortie du réacteur au bout de 10 jours de digestion possède encore 35 % du potentiel

méthanogène du lisier d’alimentation (Tableau 5.1). Le temps de séjour du réacteur étant de

28 jours et le prélèvement ayant été fait au bout de 10 jours, la matière première avec laquelle le

réacteur a été rempli initialement (digestat provenant du fermenteur de la ferme de La Bouzule) est

encore bien présente. Ainsi, le régime stationnaire n’est pas encore atteint. Il est donc prématuré

pour conclure que le temps de séjour du réacteur est trop faible. Le potentiel méthanogène du

digestat au bout des 110 jours de digestion est plus faible qu’après 10 jours mais reste cependant
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relativement élevé, avec un potentiel méthanogène du digestat représentant 27,3 % celui du lisier

filtré (Tableau 5.1). La vitesse spécifique initiale de production de biogaz déterminée sur les 48

premières heures du test BMP pour le lisier est de 0,18 h-1 alors qu’elle est de 0,03 h-1 pour le

digestat. Ainsi, même si le pouvoir méthanogène du digestat n’est pas négligeable devant celui du

lisier, l’augmentation du temps de séjour conduirait à une perte de productivité importante. Le

temps de séjour appliqué (28 jours) semble donc un bon compromis.

Par ailleurs, la valeur d’environ 25 L CH4/kg de matière brute produit par le lisier bovin utilisé

est conforme aux valeurs de test BMP de lisier bovins classiques (Moletta, 2008).

Figure 5.5 – Pouvoirs méthanogènes du digestat et du lisier d’alimentation en début de digestion

(après 10 jours) et en fin de digestion (après 110 jours). 1 : Lisier non filtré au 10ème jours ; # :

Lisier filtré au 10ème jours ;  : Digestat après 10 jours ; 0 : Lisier filtré au 110ème jour ; ` :

Digestat après 110 jours.
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Table 5.1 – Récapitulatif des résultats des tests BMP

Après 10 j Après 110 j

Volume CH4 final lisier broyé (L/kg de matière brute) 25,7 26,0

Volume CH4 final digestat (L/kg de matière brute) 9,0 7,1

Fraction de CH4 resté dans le digestat (%) 34,9 27,3

5.3 Etude de la digestion sans ajout d’hydrogène

5.3.1 Débits de biogaz produit sans ajout d’H2

La production de biogaz étant enregistrée en continu, il est possible d’observer l’évolution du

débit sur 24 h, c’est-à-dire entre 2 alimentations. L’évolution du débit est observé sur 4 jours sur la

figure 5.6. Le débit de biogaz augmente immédiatement après l’alimentation pendant 2h30 environ,

après quoi le débit diminue progressivement jusqu’à une relative stabilisation avant l’alimentation

suivante. A noter que (i) cette évolution est observée pendant toute la durée de la fermentation,

avec ou sans ajout d’hydrogène, (ii) l’augmentation observée juste après l’alimentation n’est pas liée

à la pompe d’alimentation puisque l’alimentation et le soutirage sont simultanés et durent environ

20 minutes. Celle-ci est donc probablement liée à la dégradation de substrats présents dans le

lisier d’alimentation, tels que des AGV et/ou des sucres simples et directement méthanisables

par les bactéries présentes dans le digesteur. Ces substrats peuvent être présents dans le lisier

d’alimentation.

Le suivi de la présence des AGV dans le lisier d’alimentation a été réalisée ponctuellement pour

quelques jours et montre effectivement leur présence à une concentration stable au cours du temps

(Tableau 5.2). Pour confirmer cette hypothèse, la conservation de l’acide acétique est écrite. La

transformation de l’acide acétique en méthane et CO2 se fait par la réaction 5.1.

CH3COOH→CH4+CO2 (5.1)

A partir de 1,5 g/ L d’acide acétique dans les 3,5 L de lisier ajouté, 3,9 L de biogaz peuvent donc
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être produits. La production totale de biogaz entre 2 alimentations est d’environ 110-120 L et la

quantité supplémentaire de biogaz produite par jour correspondant à la surface hachurée sur la

figure 5.6 correspond environ à 30 % de la production totale entre 2 alimentations, soit environ

30 L. La production de biogaz par les AGV présents dans le lisier ne peut donc pas, à elle seule,

correspondre à cette surproduction additionnelle qui doit être probablement due à la présence de

sucres simples qui n’ont été dosés. La stabilisation du débit en fin des 24 h suggère une dégradation

progressive des substrats complexes.

Figure 5.6 – Évolution du débit de biogaz sur 4 jours sans injection d’hydrogène

Table 5.2 – Dosage des AGV dans le lisier d’alimentation (g/L)

Jour de prélèvement Acide acétique Acide propionique Acide butyrique Acide isobutyrique

Jour 83 1,53 0,32 0,05 0,06

Jour 116 1,47 0,33 0,06 0,08

Jour 123 2,29 0,47 0,06 0,07

Le débit de biogaz moyenné sur une journée est reporté sur la figure 5.7. Les barres verticales

correspondent aux valeurs maximales et minimales des débits entre 2 alimentations successives.

On constate une stabilisation du débit de biogaz après environ 17 jours de production à une valeur

d’environ 5,0 NL/h, ce qui correspond à une production de 120 L de biogaz par jour. L’alimentation

quotidienne étant de 3,5 L de lisier à un taux de matière organique d’environ 11 %, la production
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est donc d’environ 312 L/kg MO. Ce résultat correspond aux valeurs attendues de production de

biogaz par du lisier bovin (Moletta, 2003).

Figure 5.7 – Débits de biogaz moyennés sur une journée.

La figure 5.8 présente l’évolution du pH lors de la phase de stabilisation du procédé. Le pH

initial est de 7,9, correspondant au pH du digestat avec lequel le réacteur a été rempli initialement.

Au cours des 7 premiers jours de digestion, une chute du pH est observée avant une stabilisation

vers 7,5 au bout de 20 jours, ce qui correspond aux valeurs classiquement rencontrées dans la

littérature, pH de l’ordre 7,5 - 8 pour les digestats (Moletta, 2010; Bassani et al., 2015; AILE,

2011).
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Figure 5.8 – Évolution du pH pendant la période de stabilisation de la digestion

5.3.2 Composition du biogaz sans ajout d’H2

L’évolution de la composition du biogaz moyennée par jour est reportée en figure 5.9. Avant

sa stabilisation à environ 57,7 % en méthane et 42,1 % en CO2, la composition du biogaz passe

par un taux de méthane maximal de 63,6 % et un taux de CO2 minimal de 36,3 %. Ce démarrage

de procédé en faveur du méthane a déjà été remarqué dans différentes études métagénomiques

dont celles de Montero et al. (2008) sur un milieu synthétique et celle de Chachkhiani et al. (2004)

utilisant du lisier bovin, et indique une production de CH4 initialement par la voie des Archae

hydrogénotrophes plutôt que par les acétotrophes conduisant à la diminution du CO2. Les taux

de CH4 et CO2relevés après stabilisation sont compris respectivement entre 50 et 60 % et entre

35 % et 45 % et donc en accord avec les autres valeurs observées généralement en méthaniseurs

agricoles (AILE, 2011).
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Figure 5.9 – Composition du biogaz pendant la phase initiale de l’expérimentation (sans ajout

d’H2).  : CH4 ; ` : CO2.

5.4 Suivi de la digestion anaérobie avec injection

d’hydrogène

5.4.1 Cinétique de production de biogaz avec injection d’H2

Le débit d’injection d’hydrogène a été augmenté par palier : 12, 20 puis 31 mL/min. L’évolution

du débit de biogaz est reportée en figure 5.10a et, afin de s’affranchir de la variabilité de la

composition en matière organique du lisier d’alimentation, le débit de biogaz par kg de matière

organique est également déterminé et donné en figure 5.10b. L’injection d’hydrogène, quel que

soit son débit, ne semble pas modifier significativement le débit de biogaz. Ce résultat est cohérent

d’après la stœchiométrie de la réaction 5.2, une molécule de CO2 étant transformée en une molécule

de méthane.

4H2 + CO2 → CH4 + 2H2O (5.2)

Cela signifie aussi que l’ensemble de l’hydrogène injecté semble être consommé.

La consommation d’H2 ajouté conduisant à la consommation d’une partie du CO2 dissous
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(équation 5.2), on constate également une augmentation du pH concomitante à chaque augmen-

tation du débit d’hydrogène (figure 5.11) celui-ci passant de 7,5 à presque 7,7 pour un débit d’H2

de 31 mL/min. Cette augmentation, observée dans différentes études de méthanation biologique

(Szuhaj et al., 2016; Luo et al., 2012a; Luo and Angelidaki, 2013a), reste faible et ne semble pas im-

pacter sensiblement le procédé de production puisque le débit de biogaz reste globalement conservé

(figure 5.10).

a

b

Figure 5.10 – Évolution du débit de biogaz moyenné sur 24 h (a) et du débit de biogaz par kg

de MO moyenné sur 24 h (b) lors des différentes injections d’hydrogène.
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Figure 5.11 – Impact de l’ajout d’H2 sur l’évolution du pH.

5.4.2 Évolution de la composition du biogaz

5.4.2.1 Résultats

La composition du biogaz en CH4 et CO2 dépend significativement du débit d’hydrogène comme

l’indiquent les évolutions reportées en figure 5.12, avec une diminution du taux de CO2 et une

augmentation de celui de méthane dans le biogaz.

La figure 5.12 montre que le temps entre la variation du débit d’H2 et l’atteinte du plateau des

compositions est de plus en plus rapide : 5 jours sont nécessaires pour atteindre la stabilisation

après l’augmentation du débit d’H2 de 0 à 12 mL/min, alors que 3 jours ont suffi pour atteindre

la stabilisation après le passage de 20 à 31 mL/min. Cela suggère une adaptation des bactéries

à la présence d’H2, notamment la multiplication des bactéries hydrogénotrophes, permettant une

réaction plus rapide vis-à-vis des variations successives de débits.
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Figure 5.12 – Impact du débit d’H2 sur la composition du biogaz en CH4 et CO2 .  : CH4 ; ` :

CO2.

Les valeurs atteintes en taux de CH4 et de CO2 en fonction du débit d’H2 injecté sont reportées

en figure 5.13. Le volume molaire des gaz étant le même quel que soit le gaz utilisé, les linéarisations

montrent une quantité de CO2 consommée égale à la quantité de CH4 produit, ce qui correspond

effectivement à la stœchiométrie de l’équation 5.2. Sachant que le débit de biogaz est de 5,0 L/h,

la pente obtenue de 0,35 correspond à 0,3 mL/min de CH4 supplémentaire pour 1 mL/min d’H2

ajouté. Théoriquement, avec l’ajout d’1 mL/min d’H2, le débit de CH4 produit devrait être de 0,25

mL/min afin de respecter la stœchiométrie de l’équation 5.2. Un écart relatif de 20 % est donc

observé, avec une production de CH4 supérieure à celle pouvant être obtenue théoriquement, ce

qui confirme le rendement de conversion de l’hydrogène en méthane et qui indique que l’hydrogène

injecté est intégralement consommé. L’hydrogène ne semble donc pas consommé pour la croissance

de la biomasse, comme cela avait été montré dans l’étude de Dı́az et al. (2015). La consommation

totale de l’hydrogène se vérifie effectivement sur la figure 5.14, correspondant au taux de H2 présent

dans le biogaz, avec des valeurs restant inférieures à 0,05 %. Ces résultats montrent néanmoins des

traces d’H2 à environ 0,04 % à partir de 31 mL/min injecté, ce qui n’est pas le cas aux plus faibles

débits d’injection. La présence simultanée de CO2 à des valeurs encore élevées semble montrer un

début de saturation locale dans le réacteur induisant une sortie de l’hydrogène sous forme gazeuse.
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Cette quantité reste cependant très faible. L’hypothèse de saturation locale suggérée peut a priori

être expliquée par deux mécanismes :

— soit il s’agit d’une limitation physique en supposant que l’hydrogène injecté n’est pas dis-

persé suffisamment rapidement dans le réacteur par rapport à la vitesse d’entrée de l’hy-

drogène, conduisant à sa saturation locale et à l’apparition d’une phase gazeuse d’hydrogène.

— soit la limitation est biologique si la quantité d’hydrogène injecté est trop importante par

rapport à la consommation en hydrogène des Archae.

Figure 5.13 – Évolution des compositions du biogaz pour les différents débits d’hydrogène injectés.

 : CH4 ; ` : CO2.
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Figure 5.14 – Taux de H2 dans le biogaz pour des débits d’injection compris entre 0 et 31 mL/min.

5.4.2.2 Discussion

Les substrats utilisés pour les différentes études citées ci-après n’étant pas tous identiques, la

quantité de biogaz formée diffère également. Les comparaisons établies dans cette section se basent

donc sur les taux de CO2 et de CH4 mesurés dans le biogaz plutôt que sur les débits effectifs.

Les trois études de Luo et al. (2012b), Luo and Angelidaki (2013a) et Bassani et al. (2015)

se sont intéressées à l’enrichissement du biogaz par méthanation biologique, par bullage d’H2 ; les

comparaisons de performances de production de biogaz sont résumées dans le tableau 5.3.

L’ajout d’H2 à 31 mL/min, soit 18,6 mL/L/h permet l’augmentation du taux de CH4 de 57,7

à 68,0 %, soit une augmentation de 18 % du taux de méthane dans le biogaz et une diminution

du taux de CO2 de 42,1 à 31,7 %. Ces variations sont supérieures à celles obtenues en réacteur

agité par Luo et al. (2012b) utilisant 28,6 mL d’H2/L/h et permettant l’augmentation du taux de

méthane de 62 à 65 % et une diminution du CO2 de 38 à 15 %. La présence d’H2 à 20 % dans le

biogaz et son faible taux de consommation explique cette faible augmentation du taux de méthane

observée.

Les résultats obtenus en terme de taux de méthane obtenu dans le biogaz sont, en revanche,

plus faibles que ceux observés par Luo and Angelidaki (2013a) dans des conditions thermophiles et
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éa

ti
on

10
0

18
,6

57
,5

68
,0

17
,9

42
,1

31
,7

24
,7

<
0,

05
99

,8
7

P
ré
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sur un mélange de lisier bovin et de lactoserum, avec une agitation magnétique à 150 et 300 rpm

et avec deux types d’injecteur de gaz : un diffuseur colonne de porosité 0,5-1 mm ou un diffuseur

céramique de porosité 14-40 µm. La consommation d’hydrogène obtenue est de 1,5 L d’H2/L/j pour

les 2 types d’injecteurs de gaz. La consommation obtenue dans le présent manuscrit de 0,446 L

d’H2/L/j est donc bien en-deçà de cette valeur. Notre système présente cependant l’avantage d’une

consommation totale de l’H2 injecté, au contraire de Luo and Angelidaki (2013a) qui obtiennent un

taux d’H2 de 18,4 % dans le biogaz, soit une consommation de 87,2 % de l’hydrogène injecté dans

les meilleures conditions. L’injection d’une telle quantité d’H2 permet en revanche la diminution

du taux de CO2 de 44 à 8,8 %, ce qui indique une consommation supérieure à celle obtenue dans

notre système.

L’étude de méthanation biologique de Bassani et al. (2015) permet la production de 94 mL de

biogaz/L/j dans le premier digesteur contenant du lisier filtré à 2 mm, sans ajout d’hydrogène, ce

qui est en dessous des valeurs obtenues dans ce manuscrit (autour de 1,24 L/L/j). Cette différence

peut être expliquée par le fait que les auteurs ont utilisé un digestat filtré à 2 mm contre 5 mm

dans notre cas. Dans cette étude, l’injection d’hydrogène réalisée par un diffuseur placé au fond

du réacteur est de 8 mL d’H2/L/h dans le post-digesteur pour une production de biogaz de 110

mL/L/j. Le rapport entre la quantité d’H2 injectée par rapport à celle de biogaz produit est de 1,7.

Cette injection permet la consommation de 7,4 mL d’H2/L/h, ce qui conduit à la présence de 2,3

% d’H2 dans le biogaz et permet le passage de 69,7 à 88,9 % de CH4, ce qui correspond à un gain

de 27,5 %. La quantité d’H2 injectée dans le présent travail est de 31 mL/min dans un réacteur

de 100 L, ce qui correspond à 446 mL d’H2/L/j pour une production de biogaz de 1,25 L/L/j.

La quantité d’H2 injectée est donc 2,8 fois inférieure à la quantité de biogaz formée (contre 1,7

pour les travaux de Bassani et al. (2015)). La quantité d’H2 injectée pourrait donc être largement

augmentée pour intensifier encore la consommation de CO2. Le débit d’injection n’a cependant pas

été augmenté à cette étape afin de garantir l’intégrité de la membrane pour les études suivantes.

Ainsi, l’apport de l’hydrogène par perméation conduit à une meilleure efficacité

par rapport à un apport par bullage, toutes les injections par bullage conduisant

à la présence d’hydrogène dans le biogaz. On notera néanmoins que des gains en
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productivité peuvent encore être escomptés par une augmentation du débit d’H2

transféré.

5.4.2.3 Perspectives

L’étude de Luo and Angelidaki (2013b) utilisant une injection d’hydrogène par des membranes

à fibres creuses, non poreuses, en polyuréthane, en réacteur de 600 mL, en conditions thermo-

philes, présente une très bonne efficacité d’injection (absence d’H2 détecté en sortie). Les taux

de consommation de l’hydrogène sont comparables dans cette étude et dans la notre, un taux de

consommation de 100 % étant presque atteint. On constate cependant que le gain en taux de

méthane est bien supérieur dans l’étude de Luo and Angelidaki (2013b), ce qui peut être relié

au volume réactionnel. En effet, les débits d’hydrogène injectés sont de 930 à 1760 mL/L/j dans

l’étude de Luo and Angelidaki (2013b), avec une surface spécifique de 119 m2 de membrane/m3

de réacteur, surface 20 fois supérieure à la surface spécifique de notre étude. L’étude de Luo and

Angelidaki (2013b) a été réalisé dans un petit volume (600 mL) comparé aux 100 L du présent

réacteur, limitant ainsi le volume réactionnel. Le maintien d’une surface spécifique membranaire

constante entre les deux échelles de bioréacteur implique une proportionnalité entre la longueur

de la membrane et le volume du digesteur. L’application de la surface spécifique utilisée par ces

précédents auteurs dans un réacteur de 100 L à l’aide d’un tube en silicone, impliquerait d’aug-

menter considérablement la longueur du tube en silicone, à environ 2 000 m, ce qui ne semble par

réalisable. Si la surface spécifique n’est pas conservée, cela conduirait certainement également à

une consommation de l’hydrogène uniquement proche du module, laissant ainsi une grande par-

tie du volume de fluide sans apport d’hydrogène. Cette hypothèse est supportée par l’étude de

Garcia-Robledo et al. (2016) qui a montré que l’hydrogène injecté par membrane était consommé

dans une couche très fine (quelques mm) en contact avec la membrane. L’optimisation du procédé

pourrait donc passer par l’utilisation de fibres creuses, permettant un développement de surface

plus grande que le tube en silicone, mais ce changement de système de perméation nécessiterait

d’être optimisé en utilisant la méthodologie déjà développée, pour garantir d’obtenir une surface

spécifique adaptée.



CHAPITRE 5. IMPACT DES CONDITIONS OPÉRATOIRES SUR L’EFFICACITÉ DE LA
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5.5 Impact de la fréquence d’agitation sur les

performances du digesteur

Comme il a été remarqué dans la section 5.4.2.1, l’injection d’hydrogène à 31 mL/min, couplée

à une fréquence d’agitation de 10 rpm conduit à l’apparition de traces d’H2 en sortie du réacteur.

La fréquence d’agitation a donc été modifiée dans le but d’améliorer la répartition de l’hydrogène

dans le réacteur, afin de réduire cette quantité perdue et ainsi permettre une augmentation du

taux de méthane. L’étude de l’impact de la fréquence d’agitation est donc réalisée ici en présence

d’une injection d’H2 à 31 ml/min.

5.5.1 Impact de la fréquence d’agitation sur le débit de biogaz

L’évolution temporelle du débit de biogaz pour différentes conditions d’agitation est présentée

en figure 5.15. L’augmentation de la fréquence d’agitation de 10 à 20 rpm ne semble pas avoir

d’impact significatif sur le débit de biogaz. Cependant, la réduction de la fréquence d’agitation de

20 à 5 rpm conduit à une augmentation du débit moyen de 0,89 à 1,14 L/h/kg MO, mais également

à des fluctuations temporelles du débit. L’augmentation du débit peut-être reliée aux résultats du

chapitre 3 concernant l’étude des performances d’agitation sur le débit de biogaz (Lebranchu et al.,

2017). En effet, il a été montré que l’augmentation de la fréquence d’agitation de 10 à 50 puis 90

rpm conduisait à une diminution du débit de biogaz, probablement par l’endommagement de flocs

microbiens issu de l’augmentation de la contrainte de cisaillement maximale dans le réacteur.

Cette contrainte de cisaillement peut être exprimée par l’équation 5.3.

σ = K · γ̇n (5.3)

avec K (Pa.sn) l’indice de consistance et n (-) l’indice d’écoulement.

Ainsi, la relation 5.4 peut être établie.

σmax100L
σmax2L

∝ (
γ̇max100L

˙γmax2L

)n (5.4)
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avec σmax100L et σmax2L (Pa) les contraintes maximales respectivement dans le réacteur pilote

et dans le réacteur de 2 L, et γ̇max100L et γ̇max2L les taux de cisaillement maximaux dans chacun

des réacteurs respectivement.

En supposant que celui-ci est attendu dans l’entrefer du ruban, le taux de cisaillement maximal

au sein de la cuve peut par ailleurs être estimé par l’équation 5.5.

γ̇max =
π ·N ·D
Dcuve−D

2

(5.5)

Avec γ̇max (Pa) le taux de cisaillement maximal dans la cuve, N (tr/s) la fréquence d’agitation,

D (m) le diamètre du ruban et Dcuve (m) le diamètre de la cuve.

Or, la largeur de l’entrefer du réacteur de 100 L a été diminuée par rapport à la longueur

théoriquement obtenue par similitude géométrique avec le réacteur de 2 L afin d’augmenter le

transfert de chaleur et de limiter la formation d’une croute à la paroi du réacteur. Ainsi, le taux

de cisaillement maximal atteint 12,6 s-1 dans le réacteur de 100 L à 5 rpm, ce qui est 2 fois plus

élevé que celui obtenu dans le réacteur de 2 L à 10 rpm (6,1 s-1). La contrainte de cisaillement

maximale obtenue à 10 rpm dans le réacteur de 2 L est d’environ 30 Pa (chapitre 3), ainsi d’après

l’équation 5.4, la contrainte de cisaillement maximale obtenue à 5 rpm dans le réacteur pilote est

de 37,2 Pa. En utilisant la même méthode de calcul, la contrainte de cisaillement maximale dans

le réacteur pilote à 10 rpm est estimée à 47 Pa. Ainsi, la contrainte de cisaillement maximale en

2 L à 10 rpm est similaire à celle escomptée dans le digesteur de 100 L à 5 rpm, et correspond à

la contrainte maximale à ne pas dépasser, déterminée dans le chapitre 3. Lors de l’agitation à 10

rpm dans le réacteur de 100 L, la contrainte maximale est donc suffisamment élevée pour conduire

à une diminution du débit de biogaz.

Par ailleurs, on peut remarquer que la variabilité du débit est plus importante à une fréquence

d’agitation de 5 rpm en comparaison de 10 ou 20 rpm. Ce phénomène n’a pas trouvé d’explication

par les mesures réalisées, les relevés instantanés n’ayant pas détecté de brusques fluctuations.
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Figure 5.15 – Impact de la fréquence d’agitation sur la poduction de biogaz.

Même si le passage de 20 à 5 rpm provoque une très faible diminution passagère du pH de 7,7

à 7,65 avant son retour à la valeur initiale, la modification de la fréquence d’agitation ne modifie

pas significativement le pH du digestat (figure 5.16). La relative stabilité du pH pendant cette

période indique que l’équilibre entre la production et la consommation des acides gras volatils

n’est globalement pas impacté par la variation de la fréquence d’agitation. Les variations du débit

de biogaz observées ne sont donc pas explicables par les variations du pH.

Figure 5.16 – Impact de la fréquence d’agitation sur les variations de pH.
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5.5.2 Impact de la fréquence d’agitation sur la composition du biogaz

Les évolutions de la composition en CH4 et CO2 pour les différentes fréquences d’agitation

testées (10, 20 et 5 rpm) sont reportées en figure 5.17. L’augmentation de la fréquence d’agitation

de 10 à 20 rpm permet une augmentation du taux de CH4 de 68,0 à 68,8 % et une diminution du

taux de CO2 de 31,7 à 30,9 %, simultanément à une diminution du taux d’H2 résiduel de 0,041

à 0,034 %. Ceci suggère qu’une agitation plus forte a permis une meilleure homogénéité de l’H2

et donc une consommation plus efficace. Ceci suggère que l’hydrogène est mieux réparti et donc

consommé plus efficacement.

Le passage de 20 à 5 rpm conduit en revanche là encore à des fluctuations de la composition du

biogaz. Cette déstabilisation est accompagnée d’une diminution du taux de CH4 moyen à 66,7 %,

une augmentation du taux de CO2 à 33,1 % et une augmentation du taux d’H2 à 0,08 %. Corrélés

à l’augmentation du débit global de biogaz, les débits en méthane, CO2 et H2 sont présentés sur la

figure 5.19. On observe une légère augmentation du débit d’hydrogène de 1 mL/h à 20 rpm contre

3 mL/h à 5 rpm, ce qui devrait correspondre à une légère baisse du taux de méthane, alors que

le débit de méthane augmente de 3,03 L/h à 3,5 L/h. Ainsi, le bilan-matière en hydrogène n’est

pas en accord avec celui en méthane, comme on observe l’augmentation simultanée du débit de

méthane et de celui d’hydrogène. Ces bilans suggèrent alors que le surplus de méthane formé n’est

pas lié à l’injection d’hydrogène mais qu’il pourrait provenir de meilleures relations synthrophiques

entre bactéries, comme cela a déjà été avancé dans la section 5.5.1.

Ainsi, de cette étude, on peut conclure que l’augmentation de la fréquence d’agi-

tation permet une meilleure répartition de l’hydrogène dans le réacteur, en favorisant

une diminution du taux d’H2 dans le biogaz, mais provoque en contre-partie une

diminution globale du débit de production de biogaz.

Par ailleurs, il est intéressant de noter que le passage de 5 rpm aux conditions d’agitation

initiales de 10 rpm ne permet pas de ré-obtenir la composition initialement observée à 10 rpm. Une

stabilisation des fractions de CH4 et de CO2 est certes de nouveau observée, mais les compositions

restent identiques à celles mesurées précédemment à N = 5 rpm. Cet effet d’hystérésis n’a pu être

expliqué avec les mesures réalisées mais pourrait faire l’objet d’études futures.
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Figure 5.17 – Impact de la fréquence d’agitation sur la composition du biogaz.  : CH4 ; P :

CO2.

Figure 5.18 – Impact de la fréquence d’agitation sur le taux d’H2 dans le biogaz.
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Figure 5.19 – Impact des variations de la fréquence d’agitation sur les débits en CH4( ), CO2

(P) et H2(a).

5.6 Impact de l’ajout de CO2 combiné à l’ajout d’H2

Les gaz de cokerie sont composés principalement d’H2, de CO2 et de CO dans les proportions

indiquées dans tableau 5.4. Pour des raisons techniques, l’injection de CO n’est pas envisageable

dans le pilote tel que conçu actuellement. Sachant que le CO peut être consommé par les bactéries

hydrogénotrophes comme source de carbone avec de l’hydrogène pour faire de la méthanation

biologique (Youngsukkasem et al., 2015; Wang et al., 2013), et afin de simuler au mieux les gaz de

cokerie, le mélange de gaz injecté dans le pilote est un mélange H2/CO2 en maintenant constant

le rapport H2/Carbone entre les gaz de cokerie et le mélange injecté (cf tableau 5.4).
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Table 5.4 – Composition du gaz de cokerie

Composition du gaz de cokerie (% vol) Débit injecté dans le pilote (mL/min)

H2 61,32 31

CO2 1,69 3,5 (0,21 L/h)

CO 5,31 -

Rapport H2/Carbone 8,8 8,8

L’ajout de CO2 a été réalisé en 2 étapes. La première a consisté en l’ajout d’un débit de CO2

de 3,5 mL/min, tout en maintenant le débit d’H2 à 31 mL/min. Lors de la seconde étape, le débit

de CO2 a été maintenu constant à 3,5 mL/min et le débit d’H2 augmenté progressivement jusqu’à

observer la consommation totale du CO2 injecté.

5.6.1 Impact de l’ajout de CO2 sur le débit de biogaz

Le CO2 sortant du réacteur est potentiellement un mélange de CO2 formé par les microorga-

nismes et de CO2 exogène, non consommé. Ainsi, la représentation du débit de gaz sortant du

réacteur ne peut être ramené par kg de MO. La figure 5.20 présente donc ici le débit brut de gaz

sortant du réacteur. Une légère augmentation du débit de sortie est constatée pendant toute la

période où le CO2 est injecté, le débit moyen passant de 5,0 L/h avant et après l’injection de CO2,

à 5,6 L/h pendant l’injection. L’injection de CO2 est de 0,21 L/h, débit qui doit être retrouvé en

supplément dans le biogaz, soit sous forme de CO2 non consommé, soit sous forme de CH4 produit.

L’augmentation du débit global observée est donc cohérente, bien que cette augmentation soit trois

fois supérieure à la valeur attendue.
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Figure 5.20 – Impact de l’injection d’un mélange H2/CO2 sur le débit de biogaz.

La figure 5.21 présentant l’évolution du pH lors de la période d’ajout de CO2 n’indique pas de

diminution de pH lors de l’ajout de CO2. Une diminution du pH aurait signifié une accumulation

du CO2 dans le réacteur. Ceci semble indiquer que le CO2 reste à proximité de la membrane,

et qu’il y est soit consommé, soit qu’il s’y accumule avant de se désorber sous forme gazeuse.

Ainsi, si celle-ci prend place dans le système, la diminution du pH doit être locale et restreinte

à la proximité de la membrane. L’augmentation progressive du débit d’H2 conduit quant-à-elle à

une augmentation légère du pH de 7,7 à 7,8, ce qui est cohérent avec la consommation du CO2

naturellement formé par le processus de digestion.
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Figure 5.21 – Impact de l’injection du mélange H2/CO2 sur le pH.

5.6.2 Impact de l’injection d’un mélange H2/CO2 sur la composition

du biogaz

5.6.2.1 Apport de CO2 à débit d’H2 constant

L’injection de CO2 à 3,5 mL/min avec un débit d’hydrogène fixé à 31 mL/min conduit à une

augmentation du taux de CO2 dans le biogaz et, par voie de conséquence, une diminution du taux

de CH4 (Figure 5.22). Combiné à l’augmentation globale du débit de biogaz, cette augmentation

du taux de CO2 conduit à l’augmentation du débit de CO2 en sortie de 1,66 à 1,94 L/h, soit

une différence de 0,29 L/h. Sachant que la quantité de CO2 injectée est de 0,21 L/h, on observe

une surproduction de CO2 dans ces conditions. La figure 5.23 montre que la quantité de CO2

consommée n’est pas nulle car le taux d’H2 présent dans le biogaz diminue en présence de CO2.

Le taux d’H2 diminuant de 0,16 à 0,008 %, le débit d’H2 diminue de 8 à 0,5 mL/h. En parallèle,

le taux de méthane diminue de 66,7 à 65,1 %, mais l’augmentation du débit global de biogaz

conduit à une augmentation du débit global de méthane de 3,34 à 3,66 L/h. L’augmentation du

débit de méthane concorde qualitativement avec la diminution du taux d’hydrogène. Cependant,

les mesures quantitatives ne correspondent pas avec la stœchiométrie de l’équation 5.2. Il y a
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donc une surproduction simultanée de CO2 et de CH4, que l’on pourrait attribuer aux Archae

acétotrophes qui produisent à la fois du CO2 et du CH4. La diminution locale du pH évoquée

précédemment et également remarquée dans l’étude de Garcia-Robledo et al. (2016), serait alors

favorable à l’activité des Archae acétotrophes alors que les Archae méthanogènes hydrogénotrophes

seraient plus résistantes à une augmentation du pH. Ce phénomène a été démontré par l’étude de

Hao et al. (2013) qui a observé les changements de populations bactériennes lors de changements

de conditions de pH. Il a alors été mis en évidence que l’augmentation du pH au dessus de 7,5

conduisait à une inhibition de l’activité des Archae methanogènes acétotrophes. Ainsi, le pH initial

étant de 7,8 dans l’ensemble du réacteur, l’ajout de CO2 a pu conduire à une diminution locale du

pH en dessous de 7,5, ce qui serait la cause de la surproduction de méthane.

Ainsi, il semble que, qualitativement, l’appauvrissement en H2 du gaz de sortie s’explique par

une consommation d’une fraction de CO2 en sortie. Cette dernière reste difficilement quantifiable

du fait de la production accrue de CO2 par les Archae acétotrophes.

Par ailleurs, la détection d’hydrogène dans le biogaz pour un débit d’injection de 31 mL/min

d’hydrogène pur (observée dans la section 5.4.2.1), malgré la présence macroscopique de CO2

pourrait alors être expliquée. En effet, l’ajout supplémentaire de CO2 mélangé à l’H2 permet la

consommation totale de l’H2. D’après les résultats de l’étude de Garcia-Robledo et al. (2016), la

consommation de l’H2 injecté pourrait aller jusqu’à 30 m3 d’H2/m3 de réacteur/j, ce qui confirme

que les bactéries sont limitée en hydrogène que les 31 mL/min injectés. De plus, l’étude de Garcia-

Robledo et al. (2016) a montré que la consommation du CO2 et de l’H2 injecté est réalisée dans

une couche de faible épaisseur à proximité de la membrane, de l’ordre du mm. Ceci suggère qu’en

l’absence de CO2 injecté, l’existence d’hydrogène résiduel est due à une limitation en CO2 à proxi-

mité de la membrane. Une hypothèse réaliste est donc que l’hydrogène injecté réagisse avec le CO2

présent localement ce qui, une fois ce dernier intégralement consommé entrâıne l’accumulation lo-

cale de l’hydrogène au-delà de la limite de saturation, puis sa désorption en sous forme gazeuse. Il

existe donc probablement une limitation au transfert de l’hydrogène de la membrane

vers l’ensemble du réacteur et une limitation au transfert du CO2 de l’ensemble du

réacteur vers la membrane de perméation.
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Figure 5.22 – Impact de l’injection de mélanges H2/CO2 sur la composition du biogaz en CH4

( ) et CO2 (P).

Figure 5.23 – Impact de l’injection de mélanges H2/CO2 sur la teneur en H2 du biogaz.
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5.6.2.2 Effet de l’augmentation progressive du débit d’hydrogène à débit de CO2

constant

Afin de consommer le CO2 injecté, le débit d’H2 a été augmenté par paliers tout en gardant le

débit de CO2 constant à 3,5 mL/min. Notons qu’il est nécessaire d’augmenter le débit d’hydrogène

jusqu’à 42 mL/min (Figure 5.22) pour atteindre un taux de CO2 dans le biogaz similaire au taux

de CO2 obtenu avec l’injection d’H2 pur, c’est-à-dire pour consommer l’ensemble du CO2 exogène.

Même si l’augmentation du débit global de biogaz a été attribuée à une surproduction par les Ar-

chae acétotrophes, la consommation de l’hydrogène ajouté montre que les Archae hydrogénotrophes

sont toujours présentes et actives. Le débit de biogaz étant stable à 5,6 L/h sur la période, le débit

de méthane augmente à 3,8 L/h et celui de CO2 diminue à 1,8 L/h. La différence est donc de +0,14

L/h en méthane et -0,14 L/h en CO2. Le surplus d’hydrogène ajouté est de 42-31=11 mL/min,

soit 0,66 L/h, qui correspond théoriquement à 0,17 L/h de méthane supplémentaire et la consom-

mation de 0,17 L/h de CO2. La consommation des 0,21 L/h de CO2 ajouté et l’augmentation du

débit de CH4 de 0,14 L/h sont donc relativement proches des valeurs théoriquement attendues.

Pendant toute cette période, l’intégralité du H2 injecté est consommé, ce qui confirme l’efficacité

de la perméation membranaire pour l’intensification de la production tant qu’il reste localement

du CO2 à consommer.

Par la suite, l’injection de CO2 a été coupée, ce qui a conduit à la diminution du débit de

biogaz de 5,6 à 5,0 L/h (figure 5.20), à l’augmentation du taux de CH4 à 70,5 % , à la diminution

du taux de CO2 à 28,9 % et à l’apparition d’H2 dans le biogaz à environ 0,4 %. La présence

d’hydrogène dans le biogaz tout en gardant un taux de CO2 de près de 30 % signifie l’apparition

d’une saturation locale, vraisemblablement située dans l’environnement de la membrane. Ainsi,

le système de perméation tel qu’il est actuellement installé dans le pilote ne permet pas l’ajout

d’hydrogène à un débit supérieur à environ 40 mL/min du fait d’une saturation locale et de la

limitation des capacités de mélange. L’augmentation du débit pourrait par exemple être réalisée

en enroulant un deuxième tube en silicone sur un support de diamètre plus petit.
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5.6.2.3 Discussion

Les résultats de l’étude de Luo and Angelidaki (2012), réalisée en milieu synthétique, en condi-

tions thermophiles, avec une injection de gaz par un diffuseur céramique, pour différents débits et

différentes fréquences d’agitation, montrent également une meilleure consommation de CO2 condui-

sant à un plus haut taux de méthane, mais avec des taux significatifs d’H2 en sortie, entre 2 et 7

%, suivant les conditions expérimentales. Là aussi, il faut noter que la quantité d’H2 injectée par

litre de réacteur est beaucoup plus importante que dans notre cas (entre 3 et 24 L/L de réacteur/j

contre 0,66 L/L de réacteur par jour dans notre étude).

L’injection de mélanges H2/CO et H2/CH4/CO2 a été étudiée dans les travaux de Wang et al.

(2013); Kougias et al. (2017); Szuhaj et al. (2016). Le système utilisé par Kougias et al. (2017)

présente un système de recirculation du biogaz pour consommer l’ensemble du gaz injecté alors que

le système présenté par Wang et al. (2013) est une injection simple par membrane. Ces deux études

sont réalisées en petits réacteurs (2 L et 1,4 L). Ces deux systèmes permettent la consommation

totale du gaz injecté et permettent d’atteindre plus de 98 % de CH4 en sortie, avec consommation

quasi-complète du CO et du CO2 injectés. Les débits d’injection étant beaucoup plus élevés par litre

de réacteur (3 et 1,44 L/L de réacteur/j), les taux de méthane atteints sont bien plus importants.

La différence d’échelle entre ces systèmes et le pilote de 100 L étudié dans ces travaux est une

différence notable qui questionne l’extrapolabilité de ces systèmes étudiés à très petites échelle.

5.7 Effet de l’injection d’H2 sur les cinétiques

réactionnelles

Afin de quantifier l’évolution des vitesses réactionnelles microbiologiques suite à l’injection

d’hydrogène, l’injection a été coupée pendant une semaine puis remise à 35 mL/min. Sur cette

période, le débit global de biogaz par kg MO n’a pas significativement changé (figure 5.24), ce qui

est effectivement attendu d’après les résultats obtenus précédemment avec l’ajout d’H2 pur.
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Figure 5.24 – Évolution du débit de biogaz avec et sans ajout d’hydrogène.

La diminution de pH obtenue lors de la coupure de l’injection de H2 indique bien une accumu-

lation du CO2 en phase liquide lors de l’arrêt de l’injection d’H2 (Figure 5.25). Cette diminution

du pH est attendue en l’absence d’H2 exogène à consommer. Le pH revient à une valeur stable

de 7,6, sans retrouver sa valeur initiale de 7,5, qui avait été obtenue avant le premier ajout d’H2.

Le procédé ayant subit différentes modifications de conditions opératoires, cette différence de 0,1

point de pH ne semble pas significative.

Figure 5.25 – Évolution du pH lors de la coupure et de la remise de l’injection d’hydrogène
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L’évolution des compositions du biogaz en CH4 et CO2 reportées en figure 5.26 montrent que

le taux de méthane obtenu à stabilisation après la coupure de l’ajout d’H2 est de 59,2 %, ce qui

est légèrement supérieur à la valeur initiale avant le premier ajout d’H2 (57,7 %). L’ajout d’H2

pendant plusieurs mois a vraisemblablement conduit à la multiplication des Archae méthanogènes

hydrogénotrophes qui restent présents lors de la coupure de l’injection d’H2. Ces microorganismes

consommant en priorité l’H2 et le CO2 présents pour former du CH4, il semble cohérent d’obtenir

un taux de méthane supérieur à celui obtenu avant l’adaptation de la population microbienne à la

présence d’H2. Le taux de CO2 obtenu après la coupure d’H2 de 40,5 % (Figure 5.26) est inférieur

à celui initial (42,1 %, figure 5.9), ce qui est cohérent avec l’augmentation du taux de CH4.

Lorsque l’H2 est de nouveau injecté à un débit de 35 mL/min, un taux de CH4 de 67,3 % et un

taux de CO2 de 32,1 % sont mesurés. Pour un débit d’injection de 31 mL/min, le biogaz était com-

posé de 68,0 % de CH4 et 31,7 % de CO2 (section 5.4.2.1). L’injection d’hydrogène à 35 mL/min

aurait dû permettre d’obtenir des valeurs de méthane plus élevées. Il se peut que l’absence d’in-

jection ait impacté négativement le développement des Archae méthanogènes hydrogénotrophes.

Le réacteur étant en continu pour l’alimentation en lisier et le soutirage du digestat, un début de

lessivage de ces Archae a peut-être eu lieu, diminuant leur concentration, favorisant une baisse le

taux de méthane obtenu et de celui du CO2 consommé. Le taux d’hydrogène de 0,4 % présent

dans le biogaz, soit 10 fois plus élevé que lors de l’ajout à un débit de 31 mL/min supporte cette

hypothèse.
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Figure 5.26 – Evolution de la composition du biogaz en CH4 et CO2 avec et sans injection

d’hydrogène.  : CH4 ; P : CO2.

Figure 5.27 – Évolution de l’hydrogène présent dans le biogaz avec et sans ajout extérieur d’hy-

drogène

Par ailleurs, il est intéressant de remarquer sur la figure 5.26 que, après la coupure de l’injection

d’H2, 3 jours sont nécessaires pour atteindre une stabilité de la composition du biogaz. L’arrêt de

l’injection étant brutal, les Archae consommatrices d’hydrogène arrêtent presque instantanément
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leur consommation, après celle, rapide, de l’hydrogène résiduel. Ce délai de 3 jours peut être relié

au temps nécessaire pour atteindre la stabilisation de la composition des 42 L de gaz dans le ciel du

réacteur. Lors de la nouvelle injection de l’H2, on constate que seulement 3 jours sont nécessaires

pour atteindre la stabilisation de la composition du ciel. Les temps de stabilisation des phases

liquide et gazeuse étant égaux lors de la coupure de l’injection et lors de sa remise en marche,

cela semble indiquer la capacité des Archae consommatrices d’hydrogène à transformer celui-ci en

méthane dès son injection. Cette rapidité de réaction des Archae a également été remarquée dans

l’étude de Garcia-Robledo et al. (2016). Par ailleurs, la figure 5.12 montrait un temps d’adaptation

de 5 - 6 jours lors de la première injection à 12 mL/min d’H2 avant d’atteindre la stabilisation.

Ainsi, même s’il semble qu’une partie de la population d’Archae hydrogénotrophes ait été éliminée

pendant la période d’arrêt, la proportion d’Archae à se maintenir dans le digestat reste encore

supérieure à ce qu’elle était à l’origine de l’expérimentation, permettant ainsi une de meilleures

performances du procédé.

5.8 Étude du biofilm formé sur la membrane pendant les

152 jours de digestion

5.8.1 Etude de la membrane

L’observation au microscope électronique à balayage (MEB), de la structure superficielle de

la membrane, avant et après immersion dans le digestat, est reportée en figure 5.28. Même si la

membrane avant immersion présente une surface non lisse, avec la présence de nombreux morceaux

constitués de magnésium (probablement issu de talc), l’observation après immersion montre une

multiplication des aspérités témoignant de son vieillissement. Cependant, la surface globale de la

membrane ne semble pas affectée, ce qui suggère que la perméation membranaire n’a probablement

pas été dégradée durant le procédé.
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a b

Figure 5.28 – Photos au MEB de la membrane de perméation en silicone. a) Membrane en silicone

neuve (x 2790) ; b) Membrane en silicone, lavée après 152 jours de digestion (x 2380).

5.8.2 Etude du biofilm

A la différence des observations de l’étude de Dı́az et al. (2015) utilisant une membrane poreuse

(0,4 µm) en PVDF, les études de Wang et al. (2013) et Luo and Angelidaki (2013b) utilisant des

membranes en polyuréthane non-poreuses ont observé la formation d’un biofilm sur l’ensemble de

la surface membranaire. C’est effectivement ce qui a été observé dans notre étude à l’ouverture du

réacteur. La formation du biofilm est certainement favorisée en l’absence de bulles à la surface de

la membrane, ce qui explique qu’il ne se soit pas développé avec le type de membrane utilisée par

Dı́az et al. (2015). Le biofilm observé dans notre étude est constitué de deux parties distinctes,

l’une sur la partie haute de la membrane, l’autre sur la partie basse et ne présentant pas les mêmes

caractéristiques (Figure 5.29).
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a b

Figure 5.29 – Ensemble du module membranaire colonisé par le biofilm (a) et photo du biofilm

solidifié (croute) formé sur la partie basse de l’enroulement de la membrane (b).

Les deux parties du biofilm ont été observées au MEB :

— Le biofilm déposé sur la partie haute du réacteur (1/3 supérieur environ) est un biofilm

liquide, visqueux, de très faible épaisseur.

— Le biofilm situé sur les 2/3 inférieurs de la hauteur du réacteur est un biofilm solide, sous

forme d’une croute d’environ 1 mm d’épaisseur.

5.8.2.1 Caractéristiques du biofilm déposé sur la partie haute

L’étude du biofilm liquide s’étant déposé sur la partie haute de l’enroulement de la membrane

est visible sur la figure 5.30. De nombreux microorganismes, présentant une forme en bacille,

peuvent être visualisés (Figure 5.30). La présence de ces bacilles témoigne de la colonisation de la

membrane par laquelle l’hydrogène est transféré dans le digestat. Du fait de leur localisation, il

peut être émis l’hypothèse que ces microorganismes sont susceptibles de consommer l’hydrogène,

appuyant l’hypothèse d’une consommation locale de l’hydrogène injecté.
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Figure 5.30 – Photos au MEB du biofilm liquide déposé sur le haut de la membrane après 152

jours de digestion (x 21910).

5.8.2.2 Caractéristiques de la croute solide formée sur la partie basse

L’étude de la partie solidifiée a été réalisée en plusieurs étapes. La première étape a été une

observation au MEB à plusieurs agrandissements (Figure 5.31). Les 4 images présentées montrent

clairement que la croute est poreuse. Cette porosité est susceptible d’engendrer des problèmes de

diffusion de liquide de l’ensemble du réacteur vers la membrane, entrainant ainsi des gradients de

concentrations de l’hydrogène transféré. Sur les figures 3b et 3c, outre la formation de cristaux,

on observe la présence de filaments, que l’on retrouve dans certaines études de biofilms dans la

littérature (Fratesi et al., 2004). Il pourrait s’agir d’exopolysaccharides produits par des bactéries

comme le suggère la photo 3d. En effet, sur celle-ci, des formes rondes pouvant correspondre à des

microorganismes de type coques peuvent être observés. La croute formée serait donc, elle aussi,

colonisée par des microorganismes, potentiellement consommateurs d’hydrogène.

Par ailleurs, une étude de la composition de cette croute a été réalisée par micro-analyse X

(Spectrométrie EDS). Deux zones ont été observées en particulier.
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a) Observation x1750 b) Observation x12980

c) Observation x12720 d) Observation x7550

Figure 5.31 – Photos au MEB du solide formé sur le bas de la membrane après 152 jours de

digestion.
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Figure 5.32 – Observation macroscopique de la croute.

L’observation de la croute (Figure 5.32) permet de distinguer des parties cristallines bien dis-

tinctes, enclavées dans une matrice. Le agrandissement et l’observation aux rayons X des zones 1

et 2 indiquées sur la figure 5.32 sont visibles sur les figures 5.33 et 5.34, avec les spectres corres-

pondants.

Le biofilm solide contient du carbone, de l’oxygène, du calcium, du magnésium et du phosphore

principalement (Figures 5.33c et 5.34c). Les lisiers bovins contiennent du phosphore sous forme

de P2O5 à environ 1 g/L, du magnésium sous forme de MgO à environ 0,6 g/L et du calcium

sous forme de CaO à environ 1,5 g/L (Teurki, 2013), ce qui est cohérent avec nos observations.

Par ailleurs, les atomes de magnésium et de phosphore étant présents aux mêmes endroits, ils

sont vraisemblablement responsables de la formation de cristaux. Comme cela peut être visualisé

sur la figure 5.33, ces cristaux composés de magnésium et de phosphore (peut-être du phosphate

de magnésium) sont enclavés dans une partie composée spatialement essentiellement de calcium

(Figure 5.33a et b), correspondant probablement à une croute calcaire.
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Calcium Magnésium Phosphore

Carbone Oxygène

a) Visualisation de la localisation de quelques éléments constitutifs du biofilm

identifiés par spectrométrie EDS de rayons X.

b) Observation de la croute superposant les éléments observés en a).

c) Micro-analyse par spectrométrie de rayons X de la composition du biofilm.

Figure 5.33 – Analyse de la composition chimique de la croute par spectrométrie de rayons X.
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Calcium Magnésium Phosphore

Carbone Oxygène

a) Visualisation de la localisation de quelques éléments constitutifs du biofilm

identifiés par spectrométrie EDS de rayons X.

b) Observation de la croute superposant les éléments observés en a).

c) Micro-analyse par spectrométrie de rayons X de la composition du biofilm.

Figure 5.34 – Analyse de la composition chimique de la croute par spectrométrie de rayons X.
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5.8.2.3 Synthèse

La présence distincte de deux biofilms de structures différentes après 152 jours de digestion

est inattendue, mais la formation de la croute solide, visiblement calcaire, correspondrait à une

précipitation des ions présents naturellement dans le lisier bovin. Ces deux structures renferment

des microorganismes, potentiellement consommateurs de l’hydrogène injecté dans le digestat. La

proportion d’hydrogène consommée par les microorganismes de ces biofilms n’est pas quantifiable

avec les moyens à disposition, mais on peut supposer que cette quantité est relativement impor-

tante. En effet, si ces microorganismes consomment une proportion importante de l’hydrogène

injecté, l’ensemble des microorganismes situées plus loin de la membrane n’ont pas d’hydrogène

à consommer, ce qui expliquerait la présence d’une quantité encore importante de CO2 en sor-

tie dans le biogaz. Cette hypothèse s’appuie notamment sur les travaux de Garcia-Robledo et al.

(2016) qui ont étudié la consommation de l’hydrogène à proximité d’une membrane en silicone en

micro-réacteur.

Par ailleurs, le caractère poreux de la croute, dans la partie basse du réacteur, suggère l’existence

de gradients d’hydrogène et de CO2 au sein du réacteur en raison d’une diffusion non optimale de

la phase liquide du réacteur vers la membrane. Cette observation est cohérente avec l’hypothèse

d’une limitation du transfert de l’hydrogène et du CO2 entre la proximité de la membrane et le

reste du réacteur (section 5.6.2.1), de part la plus grande consommation d’hydrogène lorsqu’il est

injecté en mélange avec du CO2.
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5.9 Conclusion

L’étude de l’enrichissement du biogaz par la méthanation biologique qui a été réalisée dans ce

chapitre, divisé en plusieurs étapes, a mis en évidence l’efficacité de l’injection d’hydrogène dans

un digesteur anaérobie à l’échelle pilote. La production naturelle de biogaz, lors de la première

étape de l’étude, a montré que le pilote ainsi conçu permet d’obtenir des résultats de débits et

de composition du biogaz classiquement obtenus pour le type de substrat utilisé. Nous avons

également montré que l’efficacité de l’injection d’hydrogène dans le réacteur de taille pilote, le

taux de méthane étant passé d’environ 57 % à 70 % dans le biogaz produit.

Le design de l’injecteur d’hydrogène a permis une consommation totale de la quantité d’hy-

drogène injecté, comme en a témoigné l’absence d’hydrogène dans le biogaz. Cependant, ce design

de tube en silicone n’est pas idéal car il limite la quantité d’hydrogène injecté du fait de la pres-

sion critique pouvant être imposée dans le tube utilisé. Ainsi, l’apport d’hydrogène tel qu’il est

aujourd’hui réalisé n’est pas suffisant pour autoriser la consommation de l’intégralité du dioxyde

de carbone produit par les bactéries. Il serait donc à terme nécessaire de remplacer le système

actuel par un système de perméation plus efficace tel que des fibres creuses afin d’augmenter la

surface spécifique d’échange et, au final, le débit d’hydrogène transféré. Cependant, l’utilisation

de ces systèmes nécessiterait une réflexion quant à leur positionnement au sein du réacteur, dans

l’optique de distribuer plus efficacement l’hydrogène.

Par ailleurs, il a été suggéré que la consommation de l’hydrogène était probablement réalisée

par des microorganismes à proximité immédiate de la membrane, et qu’il existait une limitation

au transfert de l’hydrogène de la membrane vers l’ensemble du réacteur, et du CO2 de l’ensemble

du réacteur vers la proximité de la membrane, limitation probablement due à la formation d’une

croute calcaire sur une partie du tube membranaire.

L’injection d’H2 pur conduit à une augmentation du taux de méthane supérieur à celui obtenu

lors de l’ajout de mélange H2/CO2 en même proportion que les gaz de cokerie. Cela est dû à la

consommation quasi totale de l’hydrogène injecté pur. L’injection du mélange permet tout-de-même

une augmentation du taux de méthane de 57,7 à 65,1 %. Il permet, de plus, une augmentation du

débit global de biogaz, probablement liée à une diminution locale du pH, favorisant l’activité des
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Archae méthanogènes acétotrophes.

Par ailleurs, même si la modification des fréquences d’agitation du mobile de 10 à 20 rpm

ne modifie pas le débit de biogaz, la diminution de la fréquence à 5 rpm conduit à une légère

augmentation de celui-ci. Cette augmentation est cohérente avec les résultats obtenus en réacteur

de 2 L (Chapitre 3) qui montrait une diminution du débit de biogaz à plus grande fréquence

d’agitation du fait de l’augmentation du taux de cisaillement maximal dans la cuve.



275



276



Conclusion générale et perspectives

277



278



CONCLUSIONS ET PERSPECTIVES 279

Conclusion générale

Dans le cadre de ce travail de thèse, le procédé de méthanation biologique, qui consiste à

transformer l’hydrogène et le dioxyde de carbone en méthane par voie biologique, a été étudié à

l’échelle pilote, dans un bioréacteur conçu pour répondre à un certain nombre des défis scientifiques

et technologiques soulevés par la digestion anaérobie.

Compte-tenu des fortes viscosités du substrat et de la complexité de la rhéologie du lisier bovin

mise en évidence (Chapitre 3), de bonnes performances d’homogénéisation semblent difficiles à

atteindre. Les hétérogénéités induites, notamment la présence de gradients de concentration et de

saturations locales, est un problème pour la méthanation biologique, qui nécessite une répartition

rapide du gaz injecté dans l’ensemble du volume du bioréacteur. Une seconde difficulté provient

de la faible solubilité de l’hydrogène en phase aqueuse (0,0014 g/L à 40°C) qui facilite l’apparition

de saturations locales. Ainsi, il est nécessaire de développer une méthode d’injection permettant la

meilleure dissolution possible de l’hydrogène en phase aqueuse, en limitant par ailleurs autant que

possible sa présence dans le biogaz. Après avoir étudié ces deux phénomènes, un réacteur pilote de

100 L a été construit et l’intensification de la production de CH4 par l’utilisation de la méthanation

in-situ a pu y être étudiée. L’injection de CO2 exogène a ensuite pu être réalisée afin d’estimer le

potentiel de la digestion anaérobie pour la valorisation du CO2.

Impact de l’agitation sur la production

L’impact de l’agitation sur la production de biogaz n’apparait pas clairement au regard des

études de la littérature. Pour obtenir une homogénéisation des fluides visqueux et rhéofluidifiants,

il est généralement conseillé d’utiliser des agitateurs de proximité, c’est-à-dire dont le diamètre

est proche de celui de la cuve ; ceux-ci, à ce jour, n’ont pas été utilisés dans les digesteurs

anaérobies. Pour ces raisons, une étude en réacteur de 2 L a été réalisée qui, couplant des résultats

expérimentaux et des résultats de simulations numériques, a comparé les performances du mélange

au sein d’un réacteur agité par une turbine Rushton à celles d’un digesteur agité par un double

ruban hélicöıdal. En parallèle des simulations numériques, le débit de production de biogaz pro-

voqué par l’apport séquentiel de cellulose comme substrat au sein de ces 2 réacteurs, a été
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déterminé. Une augmentation de 50 % de la productivité a effectivement été observée lors de

l’agitation par le double ruban hélicöıdal. Cette augmentation de productivité a été expliquée par

les résultats de simulations numériques qui démontrent des performances de mélange accrues, en

termes de vitesses du fluide dans le réacteur, de profils de viscosités et de temps de mélange.

Ainsi, le couplage de l’étude expérimentale avec celle de simulation numérique des écoulements a

permis de montrer que l’homogénéisation du digesteur permettait d’augmenter la productivité en

méthane par une augmentation de la vitesse de dispersion du substrat apporté régulièrement. Il

a également été mis en évidence, que l’augmentation de la contrainte maximale dans le réacteur

conduisait vraisemblablement à un endommagement des flocs microbiens dans le digesteur, en-

gendrant une diminution du débit de biogaz à plus forte fréquence d’agitation.

Conception du système d’injection d’H2

L’étude bibliographique a mis en évidence que l’injection d’hydrogène par perméation membra-

naire permettait la consommation de l’ensemble de l’hydrogène injecté à petite échelle (quelques

litres maximum). Ainsi, l’utilisation d’un système de membrane en silicone a été choisie, la mem-

brane étant sous forme de tube mis sous pression. Une étude a alors été réalisée pour concevoir le

support de ce tube de silicone (Chapitre 4). L’étude du système d’injection de gaz a été réalisée

expérimentalement en réacteur de 2 L et combinée à des résultats de simulations numériques de la

répartition du gaz dissous dans le réacteur. L’étude expérimentale a ainsi mis en évidence :

— Une résistance au transfert dans le digestat sensiblement supérieure à celle observée dans

de l’eau pure.

— Un débit de perméation relativement faible par rapport aux besoins maximaux théoriques

des microorganismes en hydrogène pour consommer l’intégralité du CO2 naturellement pro-

duit.

— La nécessité d’ajouter une vis d’Archimède sur l’axe d’agitation dans le but d’améliorer le

mélange dans la partie interne du support pour éviter le dépôt de solides sur la membrane,

côté interne du support.
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Une étude par CFD du transport de l’hydrogène dissous au sein du réacteur de 2 L a été réalisée

pour deux diamètres de supports de membrane afin d’étudier la répartition du gaz dissous et

a permis de choisir le support cylindrique de plus grand diamètre afin de maximiser la surface

spécifique de transfert et de limiter les phénomènes de saturation locale.

Influence de l’apport d’H2 en digesteur anaérobie sur le débit et la composition du

biogaz

Le réacteur pilote ainsi que son environnement et son instrumentation ont ensuite été mis en

place et utilisés pour la production de biogaz. Un fonctionnement en continu du réacteur sans

apport de gaz exogène a permis d’obtenir un débit de biogaz de 5,0 L/h, composé de 57,7 %

de CH4 et 42,1 % de CO2. Ces valeurs sont conformes à celles de la littérature pour ce type de

substrat.

L’apport d’hydrogène pur a permis d’augmenter de 57,7 à 64,5 % le taux de CH4 lors de l’injec-

tion d’hydrogène à 20 mL/min et de diminuer celui de CO2 de 42,1 à 35 %. Le taux d’hydrogène

inférieur à 0,01 % avec ce débit d’H2 témoigne de l’efficacité du système d’injection

par perméation. L’augmentation à 31 mL/min a permis d’obtenir un taux de méthane de 68,2

%, mais a conduit à l’apparition de l’hydrogène sous forme de traces dans le biogaz (le taux d’H2

restant inférieur à 0,05 %), combiné à un taux de CO2 encore élevé dans le réacteur (31,5 %). Cette

présence simultanée de CO2 et d’H2 indique une limitation dans la consommation de l’hydrogène,

limitation biologique ou physique. L’apport de CO2 supplémentaire à 3,5 mL/min, en mélange

avec l’hydrogène à 31 mL/min (composition du mélange comparable à ceux des gaz de cokeries),

a permis d’éliminer ces traces. Cet apport a mis en évidence une limitation du transfert de gaz

(H2 injecté et CO2 consommable) entre la proximité directe de la membrane et l’ensemble du

réacteur, limitation pouvant être expliquée par le développement d’une croute calcaire sur le

tube silicone, découverte à l’ouverture finale du réacteur. La limitation de la consommation,

détectée lors de l’ajout d’H2 pur à 31 mL/min, semble donc être un phénomène phy-

sique. Nous l’avons expliqué, hypothétiquement, par une consommation de l’hydrogène réalisée

essentiellement à proximité immédiate de la membrane.

Par ailleurs, le passage de la fréquence d’agitation du double-ruban hélicöıdal de
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10 à 5 rpm, a conduit à une augmentation du débit global de biogaz, mais à une

diminution du taux d’hydrogène consommé, liée à une moins bonne répartition de

l’hydrogène dans le réacteur. L’augmentation du débit de biogaz était en accord avec les

résultats préliminaires de production de biogaz en réacteur de 2 L et provient probablement de

meilleures relations syntrophiques entre les bactéries, les flocs microbiens pouvant être endommagés

à trop forte fréquence d’agitation.

L’apport supplémentaire de CO2 exogène avec l’hydrogène a conduit à une aug-

mentation du débit global de biogaz de 5,0 à 5,7 L/h. Cette augmentation a été attribuée

à une baisse de pH locale induisant une production de biogaz plus importante par les Archae

méthanogènes acétotrophes, la composition du biogaz supplémentaire étant d’environ 50 % de

CH4 et 50 % de CO2. L’apport du CO2 exogène conduisant à une diminution des traces d’H2

dans le biogaz, il a été mis en évidence qu’une partie de celui-ci était bien consommé. Cependant,

l’augmentation du débit de biogaz du à un changement métabolique nous a empêché de conclure

quant au devenir de l’ensemble du CO2 exogène injecté.

Perspectives

L’apport d’hydrogène, tel qu’il a été réalisé dans cette étude, c’est-à-dire par un tube de

perméation enroulé sur un support, est apparu insuffisant pour permettre la consommation de

la totalité du CO2 naturellement produit par les microorganismes dans un réacteur d’un tel vo-

lume, et de surcroit pour consommer du CO2 exogène. Par ailleurs, il a semblé, d’après cette étude,

que la consommation de l’hydrogène injecté était réalisée à proximité de la membrane. Ainsi, il

semble que la quantité de microorganismes en contact avec l’hydrogène soit insuffisante ; deux

possibilités peuvent être envisagées pour palier ce problème.

— La première possibilité serait d’augmenter la surface spécifique de la membrane. Pour cela,

un système de fibres creuses semblerait adapté, la surface spécifique développée par ces

systèmes étant beaucoup plus importante. L’efficacité de l’utilisation de ces systèmes serait

cependant liée à leur disposition dans l’ensemble du réacteur. En effet, les microorganismes

consommant l’hydrogène à la proximité de la membrane, il serait nécessaire de répartir ces
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membranes à fibres creuses, de manière homogène dans l’ensemble du réacteur.

— Une autre possibilité pourrait être de fixer le système de membrane à l’agitateur afin

de le rendre mobile (système de type spin-filter), et ainsi mieux répartir l’hydrogène

dans le réacteur par rotation de celui-ci mais aussi de limiter les effets de colmatage.

Par ailleurs, une analyse métagénomique de l’évolution des populations présentes dans le

réacteur au cours de l’injection d’hydrogène pourrait permettre de vérifier que l’hydrogène est

consommé à proximité de la membrane. En effet, s’il est constaté que, dans la phase fluide, les

proportions des différents populations sont constantes au cours de temps alors qu’elles évoluent

dans le biofilm, ceci permettrait de valider l’hypothèse de consommation locale de l’hydrogène.

Les résultats obtenus en réacteur de 100 L montrent la faisabilité de la méthanation dans des

volumes relativement élevés. L’utilisation d’un tel système à l’échelle industrielle nécessiterait

cependant une optimisation du système d’injection de gaz. Afin de garder une surface spécifique

constante lors de la montée en échelle, la longueur du tube en silicone devra être proportionnelle

au volume. Ainsi, l’utilisation de cette technologie telle qu’elle, n’est pas adaptée à des volumes

industriels. L’utilisation de membranes à fibres creuses semblerait alors plus adaptée. Les débits

d’H2 et de CO2 injectés étant très faibles dans cette thèse, l’utilisation de cette technique pour le

recyclage des fumées de cokerie reste envisageable, mais elle est conditionnée par les performances

obtenues lors de l’optimisation du système d’injection de gaz.
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1 Introduction 
 
 
Le projet consiste à créer un pilote de méthanisation sur le site de la Bouzule à Champenoux 
comprenant : 
- 1 réacteur de 145 l (production de 1,2 l/h maxi de gaz) 
- 1 alimentation en gaz via un rack de bouteilles extérieures (H2, CO2, N2). Le débit d’entrée d’H2 est de 
20 ml/min maxi. 
 
 
 
L’Ensaia a confié à Bureau Veritas, une mission d’assistance ATEX à maître d’ouvrage selon le phasage 
suivant : 
 

- Etape 1 : Assistance conception : Réalisation zonage sur plan avec recommandations vis-à-vis 
des équipements. Validation DCE 

- Etape 2 : Adéquation matériel (avant mise en exploitation) 
 
Cette mission consiste dans un premier temps : 
- à identifier les risques d’explosion 
- à classer les zones Atex 
- à valider les barrières de sécurité existante et éventuellement en proposer des complémentaires en 
vue de maîtriser les risques d’explosion 
- à fixer des spécifications relatives au marquage atex du matériel à mettre en place 
 
 
 
Avertissement : 
 
Les avis figurant dans le présent rapport ont été établis sur la base des documents transmis par 
l’ENSAIA.  
 
Le classement des zones et toutes les mesures de réduction des risques choisies sont présentés pour 
validation par le chef d’entreprise qui reste réglementairement responsable du classement et de la 
délimitation des zones à risques d’explosion. 
 
 
 
 
Le présent rapport fait suite à la réunion du 17/12/2014. 
 
 
Interlocuteur ENSAIA : 
Fabrice BLANCHARD – Tél : 06 77 28 36 09 
fabrice.blanchard@univ-lorraine.fr 
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2 Analyse fonctionnelle au regard de l’Atex 
 
 

2.1 Descriptif général 
 
Le projet consiste à créer un pilote de méthanisation comprenant : 
- 1 stockage extérieur de bouteilles de gaz extérieures (H2, CO2, N2). Seul l’hydrogène est un gaz 
inflammable. Il est envisagé d’avoir une bouteille B50. 
- une unité gaz comprenant un mélangeur, des vannes et débit-mètre 
- un réacteur de méthanisation de 145 l (production de 1,2 l/h de gaz). Le gaz ainsi produit sera relargué 
à l’extérieur. Il ne sera ni brûlé, ni valorisé. 
 
 
Le réacteur de méthanisation est équipé : 
- d’un mélangeur entraîné par un moteur 
- d’une soupape 
- de capteurs (T°, pH, COT) et manomètres 
- d’une double-enveloppe et d’un condenseur 
 
Dimensions de la salle abritant le pilote : L x l x H = 5,3 x 4 x 2,4 m 
 
Volume = 50 m3 
 
 
 

2.1 Caractéristiques d’explosivité de l’hydrogène 
 
 

 TAI LIE/LSE Groupe de 
gaz 

Classe de 
température 

Densité 

H2 500°C 4/75 % vol. IIC T1 0,07 
 
 

2.2 Caractéristiques d’explosivité du gaz de méthanisation 
 

Le risque de formation d’ATEX est lié au gaz issu du pilote de méthanisation. 
 
Le gaz de méthanisation renferme environ 80 % vol. de CH4 et 20% de CO2. A noter la présence en très 
faible proportion d’hydrogène et CO. 
 
Sur la base de la composition du gaz de méthanisation, nous l’apparentons au méthane. 
 
 

 TAI LIE/LSE Groupe de 
gaz 

Classe de 
température 

Densité 

Gaz de 
méthanisation 

537°C 5/15 % vol. IIA T1 0,6 
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SCHEMA DE L’UNITE GAZ 

Bouteille H2 

Mélangeur H2 

Vers méthaniseur 
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SCHEMA DU 
METHANISEUR 

Soupape à collecter 
à l’extérieur 
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2.3 Tableau de classement 
 
 
Nous avons repris et commenté les sources de dégagement listées dans le tableau de classement. 
 
Degrés de dégagement (cf. annexe 1) : 
C : degré continu – 1er : degré premier – 2nd : degré second 
 

Equipement  Gaz 
explosible 

Source et degré de 
dégagement 

Classement ATEX Prescriptions vis-à-vis du matériel présent 
en zone atex  

(cf. marquage atex au § 4 page 11) 

Recommandations/préconisatons BV 

Bouteille d’hydrogène (B50 
stockée à l’extérieur) 

H2 
 
Groupe de 
gaz : IIC 
 
Classe T° : T1 
 

Fuite accidentelle sur 
robinet ou 
manodétendeur (2nd) 
 
Echappement 
occasionnelle lors du 
raccordement de la 
bouteille (1er) 

Z1 : 50 cm autour du 
manodétendeur et du robinet 
de la bouteille 
 
Z2 : 1 m autour du débouché 
de la soupape 
 
Cf. schéma zonage § 3.1 
page 9 
 

Absence de matériel dans les zones ATEX. 
 
En Z1 : Catégorie 2G, IIC, T1 
 
En Z2 : Catégorie 3G, IIC, T1 

Le raccordement des bouteilles devra être réalisé par du 
personnel formé (contrôle étanchéité) 
 
Le débouché de l’évent doit être placé à plus de 2 m de 
toute ouverture (porte, fenêtre, grille d’aération).  
 
Veiller à stocker la bouteille d’hydrogène raccordée à plus 
de 50 cm de tout matériel électrique non atex (interrupteur, 
luminaire…) 
 
Les bouteilles doivent être maintenues verticalement (dans 
un étrier ou via une chaîne). 
 
Affichage du nom du gaz au-dessus de chaque étrier avec 
les pictogrammes de dangers 
 

Réseau hydrogène (pression : 
1 à 3 b) 

H2
 

 

 

Groupe de 
gaz : IIC 
 
Classe T° : T1 

Fuite sur bride ou 
raccord non soudé (2nd) 

Z0 : Intérieur réseau 
 
Z2 : 50 cm autour des brides et 
raccords vissés 
 
Cf. schéma zonage § 3.2 
page 9  

Les équipements suivants doivent être atex : 
- Débit-mètre 
- instrumentation (pressostat…) 
 
 
En Z0 (instrumentation) : Catégorie 1G, IIC, T1 
 
En Z2 : Catégorie 3G, IIC, T1 

A l’exception des raccordements aux vannes et autres 
accessoires, le réseau doit être entièrement soudé. 
 
Le réseau doit être réalisé dans les règles de l’art 
(matériau compatible avec le type de gaz utilisé et résister 
à la pression maxi d’utilisation) et par des 
tuyauteurs/soudeurs qualifiés. 
 
Procéder au contrôle préalable d’étanchéité avant la mise 
en service (exiger un PV d’étanchéité). 
 
Marquage du réseau selon code couleur conventionnelle 
ou mention du type de gaz et du pictogramme de danger. 
 
Vanne extérieure de coupure gaz 
 
Prévoir une vanne manuelle de coupure extérieure 

Unité gaz : 
Pression gaz amont : 1 à 3b 
Pression gaz après détente : 
60 mb 

H2 pur ou en 
mélange 
 
Groupe de 
gaz : IIC 
 
Classe T° : T1 

Présence permanente 
dans le mélangeur (C) 
 
Fuite sur bride ou 
raccord non soudé 

Z0 : Intérieur mélangeur 
 
Z2 : 50 cm autour des brides et 
raccords vissés 
 
Cf. schéma zonage § 3.2 
page 9 

En Z0 (instrumentation) : Catégorie 1G, IIC, T1 
 
En Z2 : Catégorie 3G, IIC, T1 

Veiller à l’interconnection/équipotentialité du réseau et des 
équipements + mise à la terre 
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Equipement  Gaz 
explosible 

Source et degré de 
dégagement 

Classement ATEX Prescriptions vis-à-vis du matériel présent 
en zone atex  

(cf. marquage atex au § 4 page 11) 

Recommandations/préconisatons BV 

Méthaniseur H2 pur ou en 
mélange 
 
Gaz de 
méthanisation 
 
 
 
 
Groupe de 
gaz : IIC 
 
Classe T° : T1 

Présence permanente 
dans le méthaniseur 
(C) 
 
Fuite au niveau du 
couvercle (joint torique) 
et au niveau du palier 
de l’arbre du mélangeur 
(2)  
 
Dégazage accidentel 
au niveau de la vanne 
de vidange du lisier en 
pied de méthaniseur (2) 

Z0 : Intérieur méthaniseur 
 
 
 
Z2 : 50 cm autour du 
méthaniseur et 50 cm autour 
de l’orifice de vidange du lisier 
 
 
Z2 : 1 m autour du débouché 
de la soupape (tarée à 50 mb) 
 
 
Z1 : 50 cm autour du 
débouché à l’extérieur du gaz 
de méthanisation produit (20 
ml/min) 
 
Cf. schéma zonage § 3.3 
page 10 

Les équipements suivants doivent être atex : 
- lampe éclairage hublot 
- mètre 
- instrumention (pressostat, pH, détecteur de 
températurenota1…) 
 
Nota1 : Le détecteur de température doit 
être atex sauf si la sonde est située dans un 
doigt de gants étanche. 
 
Les équipements électriques secourus 
(alimentation électrique maintenu même en 
cas de coupure électrique), doivent être atex. Il 
s’agit : 
- du bloc « issue de secours » 
- de la sirène 
- de la détection incendie 
- ventilateurnota 

 
 
Nota 2 : Le ventilateur doit être atex (catégorie 
2G – Groupe de gaz : IIC). Si le moteur est 
situé en dehors de la gaine d’aspiration (en 
contact avec l’air extrait) il peut être standard 
mais les pâles doivent être non étincelantes. 
 
Placer la centrale de détection gaz à l’extérieur 
de la salle abritant le pilote de méthanisation. 
 
Veiller à placer le pilote de méthanisation et le 
mélangeur à plus de 50 cm de matériel 
électrique non atex. 
 

Equiper la salle d’une ventilation mécanique en point haut 
avec 2 vitesses : 
- vitesse mini permettant de satisfaire au Code du Travail 
(R-4222-6) qui préconise 60 m3/h et par occupant 
- vitesse maxi permettant un renouvellement de 4 vol. par 
heure (cf. calcul des concentrations en cas de fuite en 
annexe 2) 
 
Passage en vitesse maxi en cas de détection de fuite de 
gaz (via la centrale). 
 
Equiper la salle d’un détecteur de gaz (H2 et CH4) 
commandant sur : 
1er seuil : 20% de la LIE  alarme et fermeture de 
l’electrovanne gaz située à l’extérieur 
2ème seuil : 50 % de la LIE  coupure électrique générale 
de la salle (à l’exception de la ventilation) 
 
Procéder à un calibrage du détecteur d’hydrogène 
avant la mise en service et ensuite annuellement (+ 
vérification des asservissements) 
 
Raccorder la soupape à un évent débouchant à l’extérieur. 
  
Le débouché de l’évent doit être placé à plus de 2 m de 
toute ouverture (porte, fenêtre, grille d’aération).  
 
Afin de supprimer tous risques d’inflammation liés aux 
parties mécaniques en mouvement à l’intérieur du 
méthaniseur, il convient de s’assurer : 
- que la vitesse tangentielle de rotation est inférieure à 1 
m/s (norme EN 13463-5) 
- que les matériaux sont anti-étincelant (inox). 
 
Avec une vitesse de rotation de 10 tour/min et un diamètre 
de 50 cm, la vitesse circulaire de l’hélice est de 0,26 m/s. 
 
Veiller à l’interconnection du réseau et des équipements + 
mise à la terre. 
 
Les rilsans reliés au méthaniseur par lesquels transitent 
les gaz devront passer à l’écart des zones de passage afin 
d’éviter leur arrachement accidentel. Les raccords de 
branchement devront être étanches. 
 
Vis-à-vis du risque d’intoxication (gaz comportant du CO et 
des traces de H2S), il conviendra de surveiller l’ambiance 
de la salle via un détecteur multigaz . 

Merci de transmettre les certificats de marquage atex des matériels installés en zone atex. 
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3 Représentation du zonage 
 

3.1 Stockage bouteille H2 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

3.2 Unité gaz (réseau + mélangeur) en amont du méthaniseur 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Zone 0 

Zone 1 

Zone 2 

Event purge extérieur  

1 m 

50 cm 

Important : Le laboratoire n’est pas classé en zone ATEX en raison de détecteurs 
couplés à l’alimentation en gaz et au fonctionnement de la ventilation mécanique 
(passage en grande vitesse)  
 

Vers process 

0,5 m 

Mélangeur 
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3.3 Zonage ATEX du méthaniseur 

 

Moteur/réducteur 

Rejet soupape  Rejet biogaz en extérieur 

Arrivée gaz  
(mélange H2) 

Garniture mécanique  
Vanne vidange lisier 

Vers bac collecte 

50 cm 
1 m 

Double-enveloppe 

50 cm 

Soupape 

Zone 0 

Zone 1 

Zone 2 
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4  Adéquation du matériel en zone Atex 
 
Les matériels destinés à être placés dans des zones ATEX liées à la présence de vapeurs/ gaz ou poussières 
inflammables doivent respecter les critères suivants : 

1ère critère - température de marquage : 
Classe de température 
(CENELEC/CEI) groupe 

II 

T1 T2 T3 T4 T5 T6 

Température maximale de 
surface 

450 °C 300°C 200°C 135°C 100°C 85°C 

La température maximale de surface du matériel doit toujours être inférieure à 
80 % de la température d'auto-inflammation du produit dans la zone 

dangereuse. 

Pour les zones atex liées au pilote de méthanisation : Classe de température : T1 (toutes les autres classes sont 
également valables) 

 

2ème critère – groupe de gaz 

 Pour les zones atex liées au pilote de méthanisation : Groupe de gaz : IIC  (IIA et IIB interdits) 

 

3ème critère – catégorie de matériel : 

La catégorie du matériel est liée au type de zone identifiée. 

Pour les gaz : 

Zone ATEX Catégorie de matériel autorisée Equivalence EPL 

0 1G Ga 

1 1G et 2G Ga et Gb 

2 1G, 2G et 3G Ga, Gb et Gc 

Le matériel situé dans les zones de type  0 doit être de catégorie 1 utilisable en atmosphère explosive (marquage 
CE Ex II 1G). D’un point de vue sécurité, il n’est pas souhaitable d’admettre en zone de type 0. Les seuls matériels 
électriques acceptables en zone de type 0 sont : 

- les systèmes de mesure (détecteur de niveau par exemple) travaillant sous faible tension (sécurité intrinsèque de 
catégorie « ia » 

- les matériels protégés par un double mode de protection 

Le matériel situé dans les zones de type  1 doit être de catégorie 2 ou 1 utilisable en atmosphère explosive 
(marquage CE Ex II 2 G ou CE Ex II 1 G). 

Le matériel électrique situé dans les zones de type  2 doit être de catégorie 3 ou 1 utilisable en atmosphère 
explosive (marquage CE Ex II 3 G, ou CE Ex II 2 G ou CE Ex II 1 G). 

Ce marquage sera complété par toutes les informations utiles et notamment le marquage spécifique des modes de 
protection, par exemple : Eex d II C T6 

 

Exemple de marquage sur appareillage : 

 

                 II   
 

 
 

Groupe de gaz 

EEX d II C T6     Gb 

Catégorie de matériel 

Classe de T° 

0081 II 2G 

EPL 
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Pour les poussières : 

Le raisonnement est identique, à l’exception de lettre G qui devient D.  

Zone ATEX Catégorie de matériel autorisée Equivalence EPL 

20 1D Da 

21 1D et 2D Da et Db 

22 1D, 2D et 3D Da, Db et Dc 
 
Remarque importante : le matériel marqué atex poussière n’est pas adaptée au zone atex gaz et réciproquement. 
Le matériel apte à être utilisé en zone atex gaz et poussière est marqué GD ou G/D. 
 
 
 
Au regard des zones atex identifiées, il convient de s’assurer que les matériels présents dans les zones atex sont 

marqués atex (accompagnés de certificat de conformité) selon le tableau d’adéquation suivant : 

Zone ATEX Catégorie de matériel requise Groupe de poussières et classe de 
température (température maximale de 
surface) 

Z0 1G (2G et 3G interdits) 

 

 

Groupe de gaz : IIC 

Classe de T° : T1 (et toutes les autres T2 

T6) 

Z1 2G (3G interdit) 

 

Z2 3G 

 

D’une manière générale, il convient de préciser la règle suivante : 

Catégorie de matériel Matériel concerné Remarque complémentaire 

1G (pour Z0) Instrumentation/capteurs présents à 

l’intérieur des réseaux gaz inflammables 

(H2 et gaz de méthanisation) et 

équipements (méthaniseur, mélangeur). 

Les sondes et capteurs à l’intérieur 

doivent être « ia » et reliés à un circuit SI 

(sécurité intrinsèque). La barrière SI 

devant être en dehors de la zone ATEX 

L’association du capteur et du câble 

devra faire l’objet d’un calcul de boucle. 

3G (pour Z2) Moteurs, contacteurs, électrovannes, 

vannes pneumatiques, ventilateur … 

Le méthaniseur sera positionné de 

manière à ce qu’aucune prise ni matériel 

électrique soient situés à moins de 50 cm 

du méthaniseur 
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ANNEXES 
 
 
 
 
Annexe 1 : Extrait norme NF EN 60079-10-1 + matrice de classement 
 
 
Annexe 2 : Calcul débit ventilation et concentration maxi de gaz en cas de 
fuite 
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Annexe 1 
 
Extrait norme NF EN 60079-10-1 + matrice de classement 
 
 
Le classement en zones dangereuses s’appuie sur la définition de trois paramètres : le degré de 
dégagement, le degré de ventilation et la disponibilité de la ventilation. 

 Le degré de dégagement caractérise la probabilité de présence d’une atmosphère explosive 
gazeuse (dégagement susceptible ou non de se produire en fonctionnement normal). La norme 
EN 60079-10-1 : 2009 définit 3 degrés de dégagement : continu, premier et second. 

 La disponibilité d’une ventilation caractérise le fait qu’elle fonctionne ou non en permanence. Il 
existe 3 seuils de disponibilité définis par la norme EN 60079-10-1 : 2009 : bonne, assez bonne, 
médiocre. 

 Le degré de ventilation par rapport à une source de dégagement : caractérise l’aptitude de la 
ventilation à diluer un dégagement de gaz ou vapeurs inflammables. Il existe 3 degrés définis par 
la norme EN 60079-10-1 : 2009 : fort, moyen, faible. 

   
 Ventilation 

Degré de 
dégagement 

Degré 
Fort Moyen Faible 

Disponibilité 

Bonne Assez 
bonne Médiocre Bonne Assez 

bonne Médiocre 
Bonne, assez 

bonne ou 
médiocre 

Continu 
(Zone 0 EN) 

Zone non 
dangereuse 

(Zone 0 EN) 
Zone 2 

(Zone 0 EN) 
Zone 1 Zone 0 Zone 0 + 2 Zone 0 + 1 Zone 0 

Premier 
(Zone 1 EN) 

Zone non 
dangereuse 

(Zone 1 EN) 
Zone 2 

(Zone 1 EN) 
Zone 2 Zone 1 Zone 1 + 2 Zone 1 + 2 Zone 1 ou zone 

0(1) 

Second(2) 
(Zone 2 EN) 

Zone non 
dangereuse 

(Zone 2 EN) 
Zone non 

dangereuse 
Zone 2 Zone 2 Zone 2 Zone 2 Zone 1 et 

même zone 0(1) 

  
(1) : sera une zone 0 si la ventilation est si faible et le dégagement tel qu’en pratique une atmosphère explosive soit présente de 
façon pratiquement permanente (situation proche d’une situation d’absence de ventilation). 
 
 (2) : la région en zone 2 créée par un dégagement de deuxième degré peut dépasser celle qui est attribuable à un dégagement 
de premier degré ou de degré continu ; dans ce cas, il convient de prendre la plus grande distance. 
 
EN : zone théorique dont l’étendue serait négligeable dans les conditions normales. 
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Annexe 2 
 
 
Calcul d’évolution de la concentration en cas de fuite 
Volume de la salle = 50 m3 
 
Cas 1 : Fuite égale au débit nominal de production du méthaniseur 
 
Débit d'extraction 200 m3/h, soit 0,056 m3/s   
Débit production gaz 1,2 Nm3/h soit 0,72  kg/h 
LIE du gaz de méthanisation (apparenté au méthane) = 5 % vol. soit 33 g/m3 
 
En cas de fuite et de défaut de ventilation, il faut environ 30 minutes pour atteindre le ¼ de la LIE. 
 
Afin de rester en-dessous du ¼ de la LIE, il faut un débit d’extraction de 4 volumes par heure en 
cas d’une fuite de débit égal à la capacité de production du méthaniseur 
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Cas 2 : Fuite sur raccord vissé 
 
Débit de fuite sur un raccord vissé (pression 3 b) = 6,15E-05 kg/s 
 
Débit d'extraction 200  m3/h soit 0,056 m3/s  
 
LIE H2 = 4 % vol. soit 3,3 g/m3 

 
En cas de fuite et de défaut de ventilation, il faut environ 45 minutes pour atteindre le ¼ de la LIE. 
 
Evolution temporelle de la concentration en hydrogène 
 

 
 
Une ventilation de 200 m3/h (soit 4 vol/h) permet de diluer suffisamment l’hydrogène, puisque la 
concentration maxi rencontrée avoisine 1,2 g/m3 c’est-à-dire inférieure à la LIE (3,3 g/m3) 
 
 



 



 



 



Etude du procédé de méthanation en digesteur anaérobie à l'échelle pilote. Impact du mélange et
du transfert gaz-liquide sur les perfomances de production de biogaz

La méthanisation, ou digestion anaérobie, est un processus naturel microbien qui transforme la matière organique en digestat
et en biogaz (60 % de CH4 et 40 % de CO2). La méthanation biologique in-situ consiste à faire réagir de l'H2 exogène avec du
CO2 naturellement formé dans le digesteur a�n d'augmenter le taux de méthane dans le biogaz. En e�et, certains microorganismes,
les Archae méthanogènes hydrogénotrophes, consomment le mélange H2 et CO2 pour former du méthane, réduisant ainsi le taux de
CO2 au pro�t de celui de CH4. Cette thèse, réalisée dans le cadre du projet VALORCO (Valorisation et réduction des émissions de
CO2 en industries) vise la valorisation des fumées de cokeries par leur injection dans un méthaniseur. En e�et, les fumées de cokeries
contiennent principalement du H2, du CO2 et du CO. Ces gaz, une fois injectés dans un méthaniseur, pourraient être consommés par
des microorganismes spéci�ques.

Ainsi, l'objectif de cette thèse est d'étudier la faisabilité de l'injection des gaz de cokeries dans un méthaniseur et de quanti�er la
variation du taux de méthane qui en découle. La di�culté majeure étant le transfert de l'hydrogène présent dans ce gaz, la méthanation
par injection d'hydrogène pur a été réalisée dans un premier temps.

Pour cela, un réacteur de 100 L destiné à la méthanation biologique a été conçu. Des études préalables de l'hydrodynamique en
réacteur de 2 L ont été menées expérimentalement et par simulation numérique des écoulements a�n de dé�nir un mode d'agitation
adapté. Les résultats expérimentaux ont montré que l'agitation par un double-ruban hélicoïdal permettait d'accroitre la vitesse de
production du biogaz de 50 %, par une diminution du temps de mélange dans le réacteur, en comparaison avec un système d'agitation
classique. La perméation membranaire à travers un tube en silicone a été utilisée pour l'injection du gaz dans le digestat. Une étude de
la perméation membranaire en réacteur de 2 L a permis de designer le support de membrane. En particulier, le débit de gaz pouvant être
injecté étant relativement faible par rapport aux débits nécessaires pour la consommation du CO2 naturellement produit, le support
membranaire a dû autoriser une maximisation de la surface membranaire par celle de la longueur du tube.

A l'aide du pilote conçu, une expérimentation d'hydrogénation en continu a été réalisée avant l'injection simultanée d'H2 et de
CO2, le tout ayant fonctionné pendant 152 jours. Le débit d'alimentation de lisier et de soutirage de digestat était de 3,5 L/jour.
Pendant le premier mois de fonctionnement, aucune injection de gaz n'a été réalisée. Cette étape de méthanisation, considérée comme
référence, a conduit à un débit moyen de 5,0 L/h de production de biogaz composé de 57,5 % en CH4 et 42,3 % en CO2. Une fois
ces valeurs stabilisées, l'injection d'hydrogène pur a été réalisée à di�érents débits (entre 12 et 31 mL/min) et, de manière attendue,
le débit global de biogaz est resté constant. Ces injections ont permis d'augmenter le taux de CH4 de 57,5 à 68,2 % et d'abaisser
celui du CO2 à 31,5 %, ce qui indique que la méthanation biologique est e�cace dans ces conditions opératoires. Le taux d'H2 dans
le biogaz étant inférieur à 0,05 %, l'hydrogène injecté est entièrement consommé, validant ainsi le choix de la perméation membranaire
comme système d'apport de gaz en milieu visqueux. Cela suggère également que la quantité d'H2 injectée est limitante : L'injection
supplémentaire de CO2 à 0,21 L/h (proportions des gaz de cokeries) s'est traduite par une augmentation du débit global de biogaz de
5,0 à 5,6 L/h, le surplus de biogaz étant composé de 50 % de CH4 et 50 % de CO2. La composition du biogaz a alors atteint environ 35
% en CO2 et 65 % en CH4. Par la suite, une augmentation du débit d'H2 à 42 mL/min a permis de consommer l'ensemble du CO2 injecté.

Study of methanation process in pilote-scale anaerobic digester. Impact of mixing and gas-liquide
mass transfer on performances of biogaz production

Methanisation or anaerobic digestion (AD) is a natural microbial process that converts organic matter in biogas (60 % of CH4 and
40 % of CO2) and residual digestate. In-situ biological methanation consists in reaction between exogenous H2 and naturally produced
CO2 in digester in order to increase CH4 fraction in the total biogas. In fact, in the digester, some hydrogenotrophic methanogen
Archaea catalyze the synthesis of CH4 from H2 and CO2, which induces a reduction in CO2 portion in favor of CH4. This PhD funded
by VALORCO (Valorisation et réduction des émissions de CO2 en industries) project is focused on recycling the Arcelor Mittal coke
oven gas by injection into an anaerobic digester. Indeed, coke oven gas are a mixture of H2, CO and CO2 that can be used by speci�c
microorganisms.

Therefore, the goal of this work was to study the feasibility of coke oven gas injection in an anaerobic digester, and to assess the
consequences on biogas content in CH4. Hydrogenation assays were �rst performed with pure H2 because H2 gas-liquid mass transfer
was identi�ed as the main issue.

Experiments were performed in a 100 L reactor specially built during this PhD. To reach an adapted design of digester, some
preliminary studies about mixing and gas injection were made in 2 L reactor. Cattle manure, a complex viscous �uid was used as
substrate for AD. Experimental studies, and Computational Fluid Dynamics studies were also carried out. Experimental results showed
that the mixing with a double helical ribbon led to a 50 % higher methane production rate thanks to faster dispersion of substrates,
with better homogeneity and shorter mixing times compared to mixing with classical stirrer. A silicon membrane was chosen for gas
permeation injection. Experimental studies of permeation made in 2-L reactors combined with computational �uid dynamics studies
showed the repartition of H2 in anaerobic reactor depending on the type of permeation systems. The possible permeation �owrate was
relatively low compared to the needs in H2 to consume the total amount of naturally produced CO2. Thus the permeation system was
designed to maximize the length of silicone tubing.

Once the bioreactor was built, an AD experiment was performed for 152 days. During the �rst month, only feeding (cattle manure)
and discharge (digestate) of 3.5 L per day were done. Biogas production of 5 L/h was obtained, with a composition of 57.5 % CH4 and
42.3 % CO2. These values were in accordance with previous works using cattle manure as substrate. Di�erent pure hydrogen �owrates
(from 12 to 31 mL/min) were tested. As expected, biogas �owrate did not change, since one mole of CO2 consumed was transformed in
one mole of CH4 produced. However, CH4 content increased from 57.5 to 68.2 %, resulting in the decrease of CO2 content from 42.3 to
31.5 %. The results obtained indicated that the biological methanation was e�cient at the operational conditions in pilot scale reactor.
Only traces of H2 were measured in the outlet gas (below 0.05 %), indicating that the injected H2 was fully consumed and that the
injection through membrane permeation was an e�cient choice. From the results above, the hydrogen injection remained the limiting
step. Additional injection of CO2 at �owrate of 0.21 L/h with H2 to match the coke oven gas proportions led to an increase in biogas
production rate from 5.0 to 5.6 L/h. The excess biogas was composed of 50 % CH4 and 50 % CO2. Finally, gas mixture of H2 and CO2

in proportion similar to that from coke oven gas led to an increase in CH4 content from 57 to 65 %. An increase in H2 �owrate to 42
mL/min resulted in the total consumption of exogenous CO2.
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