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Résumé

Le but de cette theése est le développement d’un modéle hydrodynamique pour la simulation
du comportement de différentes variables dans un réacteur anaérobie a lit fixe.

Le modele de digestion anaérobie ADMI, trés complet et basé sur un modele
phénoménologique permettant de simuler les réacteurs anaérobies, peut présenter des
difficultés dans la détermination de ses nombreux paramétres. La manipulation d'un grand
nombre d'équations peut limiter I'analyse dynamique et la simulation du processus. Nous
développons ici un modéle suffisamment complet pour rendre compte des principaux
phénomenes intervenant dans le procédé pilote de digestion anaérobie en lit fixe. Pour cela,
on s’est basé sur le modéle simple AM2 développé et validé par (Bernard et al., 2002) pour le
développement du modele hydrodynamique d’un réacteur anaérobie a lit fixe. L’idée était de
faire une interconnexion de réacteurs parfaitement mélangés avec une recirculation entre la
sortie et I’entrée. La validation du modele hydrodynamique a été effectuée en utilisant des
données expérimentales acquises sur une installation pilote de volume 445 L située a
Guadalajara-Jalisco, au Mexique. Le modéle reproduit d’une maniére satisfaisante le gradient
des acides gras volatils, du pH et des bicarbonates. En revanche il est apparu incapable de
prédire la répartition spatiale de 1’alcalinité. Le modéle a donc été modifié en suivant les
recommandations proposées par Hassam et al., 2015 pour améliorer le gradient de 1’alcalinité.
En procédant de la sorte, la répartition spatiale des especes liées a l'alcalinité dans les

réacteurs a lit fixe est étudiée et validée.

Mots clés : Modele hydrodynamique, réacteur anaérobie a lit fixe, AM2, alcalinité.
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Le développement de 1’industrie biotechnologique est lié a une demande croissante pour la
pharmacologie, 1’agroalimentaire avec des applications plus récentes dans 1’environnement
durable, comme par exemple le traitement d’effluents. Pour une gestion plus durable des
déchets, les traitements biologiques sont parmi les solutions possibles, en particulier la
digestion anaérobie.

La digestion anaérobie ou la méthanisation est le processus biologique de dégradation de
la matiére organique par des microorganismes en absence d'oxygene (anaérobie). Cette
dégradation aboutit a la production de biogaz, mélange gazeux composé d’environ 60% a
70% de méthane, dénommé biométhane qui peut étre valorisé, aprés épuration, en tant
qu’énergie renouvelable, sous différentes formes (biocarburant, chaleur, électricité). Son
utilisation présente de nombreux avantages et son implémentation dans les industries, est déja
relativement importante (Moletta 1989). Elle présente de nombreux avantages par rapport aux
procédés de traitement aérobie : faible production de boues, consommation d’énergie plus
faible pour le fonctionnement, production de biogaz valorisable etc...

La concentration des acides gras volatils (AGVSs) a été proposée pour la surveillance et le
contrdle et des digesteurs anaérobies (Edeline, 1997). En effet, si le pH est élevé, les
digesteurs peuvent travailler avec des concentrations ¢levées d’AGVs, jusqu'a plusieurs g/l.
Mais dans ce cas, l'efficacité du traitement sera faible. L'utilisation de l'alcalinité du
bicarbonate est un autre paramétre trés important pour garantir la stabilité du processus car il
diminue lorsque les AGVs s'accumulent. 11 devrait étre d'au moins 1000 mg CaCO3 / I pour
garantir un bon fonctionnement de 1’installation. L'alcalinité est définie comme le pouvoir
tampon du systéme, qui est en fait fonction des acides et des bases faibles, des fortes
concentrations d'ions et, bien shr, du pH. En fait, 'ensemble de 1'équilibre physico-chimique
(les phénomenes physiques et les réactions chimiques, comme les réactions acido-basiques)
doit étre pris en compte. Par conséquent, le suivi et le controle de l'alcalinité sont plus
importants que le pH ou les AGVs pour garantir la stabilité opérationnelle du processus.

La majorité des bioréacteurs anaérobies est basé sur des procédés granulaires dans lesquels les
microorganismes sont structurés en granules. Cette granulation confeére une rétention
importante de la biomasse permettant ainsi d’améliorer 1’efficacité de traitement. Il existe
plusieurs approches pour la modélisation de I’hydrodynamique de ces réacteurs anaérobies.
Dans le cas des réacteurs a lit fixe, I'nydrodynamique a ét¢ décrite avec de nombreux modeles

mathématiques. Ces modeles traitent I'hydrodynamique a l'intérieur du réacteur. Cependant,
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ces modeles ne considerent que les phénomeénes théoriques de diffusion et de transport, mais
pas les interactions entre I’hydrodynamique, les cinétiques biologiques et les phénomeénes
physicochimiques concernant l'alcalinité.

Différents mod¢les ont été développés pour décrire le processus de la digestion anaérobie. Les
premiers modeles proposés dans les années 60 ne considéraient qu'une seule population
microbienne. Par la suite, ces mod¢les ont ét¢ améliorés et détaillés dans le but de décrire au
mieux la complexité du processus.

La complexité¢ des modéeles dynamiques de bioprocédés refléte la complexité des procédés
eux-mémes. Ces modeles contiennent un nombre important de paramétres auxquels il faut
attribuer une valeur numérique soit sur base de données expérimentales, soit sur base d’une
connaissance a priori de leur valeur. L’estimation des paramétres dépend essentiellement de la
quantité et la qualité de données qui sont mises a la disposition de la procédure de calibration
(ou d’identification) des paramétres du modele. Un autre probléme apparait dans
I’identification des paramétres du modele : les modeles dynamiques des bioprocédés sont
essentiellement non linéaires. Ainsi, les paramétres du modele peuvent étre fortement corrélés
entre eux. L’identification des parameétres du modele s’aveére étre une tache essentielle.

Les modeles complexes tels que 'ADMI présentent des difficultés dans 1’estimation des
nombreux parametres du modéle et nécessitent la manipulation d'un grand nombre d'équations
qui peut limiter l'applicabilité pour la simulation, 1'analyse dynamique et le contréle. Pour cela,
on a besoin de modeéles « simples » qui décrivent d'une maniére appropriée les dynamiques
des variables.

Dans le cadre de cette these, nous développons un modele hydrodynamique mais qui reste
relativement « simple » pour rendre compte des principaux phénomeénes intervenant dans le
procédé pilote de digestion anaérobie en lit fixe et que nous avons utilisé pour nos expériences.
Autrement dit, nous nous intéressons au développement d’un modele hydrodynamique d’un
réacteur anaérobie a lit fixe.

Ce mémoire de these est composé de trois chapitres organis€és comme suit :

Une synthése bibliographique dans laquelle nous avons abordé la modélisation
hydrodynamique des réacteurs anaérobies. Une synthése des différentes approches de
modélisation est réalisée ainsi qu’une revue des études du couplage hydrodynamique et
réactions biologiques. Nous avons aussi examiné les études expérimentales menées sur les
réacteurs anaérobies.

Le chapitre II est dédié¢ au couplage du modele cinétique ADM1 et du modele piston avec

dispersion axiale. Le modele couplé a été intégré par la suite sous COMSOL Multiphysics.
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Dans ce chapitre on a présenté une procédure en deux étapes pour valider les simulations de
I’ADM1 couplé intégré sous le logiciel COMSOL Multiphysics sur la base de situations dans
lesquelles les solutions de I’ADM1 couplé doivent étre proches des simulations de I’ADMI,
suppos¢ simuler le comportement du systéme en milieu réactionnel homogeéne, dans des
conditions ou ils doivent étre équivalents. Une fois le mod¢le couplé validé numériquement,
nous présentons quelques résultats préliminaires de I’ADMI1 couplé implémenté sous
COMSOL Multiphysics. Enfin, un calage manuel est réalisé¢ en utilisant des résultats de
travaux effectués par Tartakovsky et al., 2008. Une bonne concordance entre les profils
simulés et mesurés des AGVs et de la Demande Chimique de 1’Oxygéne (DCO) est obtenue.
Cependant, cette concordance ne garantit pas que le modéle soit identifiable c-a-d on obtient
toujours les mémes optimaux a partir de conditions initiales différentes sur les paramétres.
L’acquisition des données expérimentales est 1’objet du troisiéme chapitre. Les expériences
rapportées ont été réalisées avec des vinasses de tequila brutes obtenues a partir d'une usine de
tequila située a Guadalajara-Jalisco, au Mexique. Dans ce chapitre la répartition spatiale des
especes liées a l'alcalinité (phénomenes physicochimiques) dans les réacteurs a lit fixe est
¢tudiée. La deuxieéme partie de ce chapitre est consacrée au modéle réduit AM2 développé et
validé par (Bernard et al., 2002) : C’est un modéle suffisamment complet pour rendre compte
des principaux phénoménes intervenant dans le procédé pilote de digestion anaérobie en lit
fixe. Dans ce chapitre nous développons un modéle hydrodynamique et on utilise le mode¢le
cinétique AM2 pour les simulations. Le modéle développé est une interconnexion de deux
réacteurs parfaitement mélangés avec une recirculation. Les simulations mettent en évidence
I’existence d’un gradient de concentration pour les différentes variables : les acides gras
volatils, le pH et le bicarbonate. Toutefois, 1’alcalinité ne présente pas de répartition axiale car
elle est considérée comme une espece inactive dans I’AM?2 original. Par conséquent nous
introduisons 1'étape d'hydrolyse et la libération de I'azote ammoniacal pour la rendre active.
La validation du modele a été effectuée par des données expérimentales : le modéele
hydrodynamique reproduit de maniére satisfaisante les mesures effectuées.

A la fin de nos travaux, une conclusion générale propose une synthése du travail et qui nous

permet d’esquisser quelques perspectives.
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Chapitre.1 : Modélisation des Réacteurs Anaérobies

1.1. Généralités
Les procédés de fermentation peuvent étre classés en trois types :

e La fermentation discontinue ou le procédé batch
e La fermentation discontinue alimentée ou le procédé fed-batch

e La culture anaérobie continue.
Nous reviendrons plus en détails sur ces différentes catégories dans le chapitres II.

Selon Levenspiel 1996, en génie des procédés, la notion de réacteurs parfaits définit deux

types de systeémes :

e Réacteur continu parfaitement mélangé (Continuous Stirred Tank Reactor, CSTR, ou
chemostat)

e Réacteur tubulaire avec un écoulement de type piston

La combinaison des modeles de ces deux types de réacteurs permet de modéliser la plupart
des systémes complexes, par exemple les cascades de réacteurs ou les réacteurs avec
recyclage. Ces modeles sont toutefois construits sur un certain nombre d'hypotheses: le
mélange d'un flux entrant d'un réacteur CSTR est considéré comme complet et instantané
avec le milieu réactionnel et dans un réacteur tubulaire, 1'écoulement est défini comme piston

(pas de rétro-mélange).

L’hydrodynamique a, sur les performances du réacteur, une influence toute aussi importante
que la cinétique des transformations qui s’y opérent (Villermaux, 1993). Lorsque la biomasse
est fixée, on peut tenter de rendre compte de cette hétérogénéité par l'utilisation d'un modele

de type « réacteur piston ».

Pour étudier la sensibilité des processus anaérobies a diverses conditions opérationnelles et
pour optimiser la conception des réacteurs anaérobie, plusieurs modeles de prédiction de la
performance, basés sur les expressions des cinétiques réactionnelles ont été proposés. Dans

certains cas, ces modeles ont été couplés avec un modele hydrodynamique.

Dans ce chapitre, nous présentons les différents modeles mathématiques du procédé de

digestion anaérobie mettant l'accent sur les caractéristiques hydrodynamiques des différents
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réacteurs. Nous allons ainsi évoquer les modéles appliqués a la description du fonctionnement
des réacteurs UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket), les réacteurs EGSB (Expanded
Granular Sludge Blanket), les réacteurs IC (Internal Circulation), les réacteurs AFBRs

(Anaerobic Fluidized Bed) ou encore les réacteurs ABFs (Anaerobic Biofilters).

1.2. Processus de la digestion anaérobie

1.2.1. Historique de la digestion anaérobie
Dans les régions rurales de la Chine et de 1'Inde, des constructions de réacteurs simples ont été
utilisées depuis longtemps pour traiter le fumier et les déchets agricoles afin de récupérer de
I'énergie pour la cuisine et 1'éclairage (Gijzen, 2002). Avec le développement de systémes a
haut débit dans la période allant des années 1950 a 1980, la technologie était appliquée aux
effluents agro-industriels. La digestion anaérobie des déchets liquides est la plus souvent
rencontrée a I’échelle industrielle. Les déchets liquides proviennent de différents secteurs
comme les collectivités (station d’épuration), les industries agroalimentaires (laiterie, sucrerie,
brasserie, distillerie), les déchets de fermes (déjections animales comme les lisiers, les purins),

les déchets des abattoirs (lavage, sang).

1.2.2. La dégradation anaérobie de substances organiques
La digestion anaérobie est la décomposition de matiére organique en absence d'oxygene, par
l'action de microorganismes anaérobies. Les micro-organismes métabolisent la maticre
organique en absence d'oxygene et produisent un biogaz composé essentiellement de méthane
(CH,) et de gaz carbonique (CO,).
Les constituants des molécules organiques passent par de nombreux intermédiaires dont les
transformations sont généralement regroupées en trois phases : hydrolyse et acidogénese,

acétogénese, méthanogénese (Figure.1.1).

Chaque étape est développée par une population bactérienne différente, a savoir, les
hydrolitiques, les acidogenes, les acétogénes et les méthanogénes. En biotechnologie, ces
micro-organismes sont aussi appelés "biomasses".

e La désintégration et I'hydrolyse
La désintégration et I'nydrolyse sont des processus biologiques extracellulaires. Ils permettent,
via une action enzymatique, la conversion des molécules complexes en leurs monomeéres
utilisables par la biomasse. La désintégration convertit le substrat particulaire composite en

inertes, carbohydrates particulaires, protéines et lipides. L'hydrolyse convertit les
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macromolécules (carbohydrates particulaires, protéines et lipides) en monomeres (sSucres
simples (MS), acides aminés (AA) et en acides gras longues chaines (LCFA)). La phase
d’hydrolyse permet donc de casser les polymeres en monomeéres a travers deux phénomenes
physico-chimique et biochimique a savoir respectivement : une solubilisation (cassure des
liaisons a faibles énergies) et une hydrolyse enzymatique (cassure des liaisons a fortes
énergies).
Ces deux processus sont représentés par des cinétiques du premier ordre (Vavilin et al., 1996).

e L'acidogenése
L'acidogenéese ou fermentation consiste en une dégradation des composés produits par 1’étape
de I’hydrolyse, par I’action de bactéries acidogénes et fermentatives. Elle conduit a la
formation d’un mélange de composés : acides organiques, acides gras volatils (AGV), alcools,
hydrogene, dioxyde de carbone, ammonium,...etc. Le temps de multiplication des bactéries
qui est trés court rend 1’acidogenése 1’étape la plus rapide.

e L'acétogenése
L’étape d’acétogenese permet la transformation des acides, issus de la phase d’acidogéne en
précurseurs directs du méthane :

v L'ion acétate CH3;COO

v’ Le dioxyde de carbone et I’hydrogéne
C'est 1'étape d'acétogenese qui conduit a la production d'acétate et d'hydrogene. Cependant, la
production d'hydrogene doit étre maintenue a un niveau de faible concentration afin de garder
la réaction thermodynamiquement possible. L'hydrogeéne est utilisé par la biomasse
méthanogene. Il existe différents types de bactéries responsables de cette étape :

v Les bactéries acétogénes non syntrophes
L’acétate est le principal produit de la fermentation. Les formes « homo acétogenes » ne
produisent essentiellement que de I’acétate. Les « hétéro acétogénes » forment en plus de
I’acétate, du butyrate et d’autres composés.

v Les bactéries acétogénes syntrophes
Les bactéries acétogeénes productrices obligées d’hydrogéne (OHPA) ce sont des bactéries
syntrophiques : Elles sont capables de produire de 1’acétate et le dihydrogéne H2 a partir des
métabolites réduits issus de I’acidogenese tels que le propionate et le butyrate
L’H2 produit est systématiquement transféré vers des bactéries utilisatrices de H2, ce
processus de transfert évitant toute inhibition par accumulation de H2 de I’acétogénése. Ces
associations obligatoires entre une bactérie acétogene et une bactérie méthanogene utilisatrice

de H2 sont appelées associations syntrophiques.
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e La méthanogenése
Le modele considere deux voies de méthanogenese différentes : 1'une a partir de I'hydrogene,
l'autre a partir de 'acétate. Deux biomasses différentes sont aussi considérées.

e Les méthanogenes hydrogénotrophes : La réduction du dioxyde de carbone ou de

I’acide formique par I’hydrogene se fait selon la réaction suivante :
CO, +4H, < 2H,0+CH, (1.1)

e Les méthanogénes acétoclastes : Le méthane est produit a partir de ’acétate, de
méthylamine et de méthanol. Les espéces Methanosaeta utilisent seulement 1’acétate
pour produire le méthane selon la réaction suivante :

acétate+ H, < CO, +CH, (1.2)

Matiére organique 4
Saccharides, Protéines, Lipides...
I

Micro-organismes
hydrolytiques et fermentaires et

/l% Acidogenése

Alcools

Hydrolyse

4% Acides organiques 20%
sauf Acétate

Acétogenése

A 4

Acétogéne
H:, CO: > Acétate \

«

28% Méthanogéne / 72%

Hydrogénotrophe Acétotrophes % .
\ / Méthanogenése

CHs4, CO2 7

Figure 1.1 . Schéma de la chaine trophique des étapes de la fermentation (inspiré de Sinechal et

al., (1979))
1.2.3. Les parameétres influencant la digestion anaérobie

1.2.3.1. La température
La température constitue un facteur d’influence important pour la digestion anaérobie. La
digestion anaérobie peut étre appliquée dans une large plage de température, en psychrophilie

(<20 °C), en mésophilie (25-40 °C), en thermophilie (45-60 ° C), et méme en conditions
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« hyper thermophiles » (>60 °C). La température peut affecter les réactions biochimiques au
travers des cinétiques bactériennes. La température a un effet direct sur I’activité des
microorganismes pendant les phases d’hydrolyse et de méthanogenése. L’augmentation de la
température durant la phase d’hydrolyse, augmente la solubilisation des composés organiques
qui deviennent plus accessibles aux microorganismes. En plus, les taux chimiques et
biologiques augmentent par conséquent la réaction d’hydrolyse accélére (El-Mashad et al.,
2004). Par conséquent, le réacteur peut fonctionner avec un plus faible Temps de Rétention
Hydraulique (TRH) (Derbal et al., 2010). En ce qui concerne la méthanogeneése, les deux
modes (mésophile et thermophile) ont comme valeurs optimales 35° et 55°C respectivement,
sont favorables pour le développement des microorganismes (Pohland, 1992). Néanmoins, la
température élevée peut agir négativement sur le processus. La haute température diminue de
I’ammoniaque, par conséquent la fraction d’ammoniaque libre (NH3) qui est un inhibiteur des
microorganismes augmente. En plus, I’augmentation de la température augmente le pKa des

AGYV, augmente ainsi sa fraction non dissociée (Chynoweth et al., 1994)

1.2.3.2.  pH et pouvoir Tampon

Le niveau de pH a un effet sur l'activité enzymatique des micro-organismes, puisque chaque
enzyme est en activité seulement dans une gamme spécifique de pH, et il a son activité
maximale a un pH optimal (Ahring et al., 1994). La digestion anaérobie se déroule de facon
optimale au voisinage de la neutralité (pH 7.2 + 0.5). Une baisse de pH augmente la teneur en
Acide gras Volatil (AGV) non ionisés et peut donc entrainer des phénomenes d’inhibition de
la croissance des microorganismes. Ces formes non ionisées, diffusent facilement au travers
des parois cellulaires, causant des chutes de pH interne des bactéries (Van Lier, et al., 1993).
Le pouvoir tampon, ou la résistance de la solution au changement de pH, est également
important pour la stabilité du processus. Dans la gamme optimale pour la méthanisation le
bicarbonate (HCO3") est la principale molécule qui agit sur I’effet tampon Equation 1.4 (Capri
et Marrais 1975). Les concentrations qui varient de 2,5 a 5 g/L de bicarbonate assurent un bon
effet tampon. En cas ou la méthanogénése est inhibée, I’accumulation des AGVs va entrainer
une diminution des bicarbonates dissous (HCO3) et une libération du gaz carbonique.
Cependant, on peut observer la chute de « I’alcalinité due aux bicarbonates » avant que la
variation du pH soit sensible (Morau 2006).

Le pH affecte la croissance des microorganismes par le biais des équilibres ammoniac-
ammonium. Une augmentation de pH entraine une augmentation de la concentration de

I’ammoniac libre (NH3) dans le milieu déclaré comme inhibitrice (Borja et al., 1996). Cet
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effet inhibiteur dépend donc du pH et de la température (Alexis MOTTET 2009) suivant

I’équilibre :

[H3o+INH3] — e76334

NH; +H,0 < NH, +H,0" K, = a 2737
NH;

(1.3)

1.2.3.3.  Alcalinité

L’alcalinité due au bicarbonate est une mesure souvent utilisée dans le milieu industriel pour
vérifier I’état biologique du systéme. Un digesteur alimenté avec une alcalinité faible ou ne
contenant pas de molécule susceptible de la générer, est difficile a conduire, car le pouvoir
tampon est faible et les variations de pH peuvent étre rapides. Généralement, on considére
qu’il faut une alcalinité en bicarbonate de 20 a 60 mEq/L (1000 a 3000 mg/L exprimée en
CaCO3) pour assurer un fonctionnement stable de 1’installation. En dessous de ces valeurs,
une action corrective doit étre engagée (Molleta 1989).

Dans la gamme de pH usuelle en digestion anaérobie (proche de la neutralité), les acides forts
et bases fortes se retrouvent entierement sous forme dissociée, et les bases et acides faibles

sont partiellement dissociés. Les principaux couples acide/base a considérer pour un pH

proche de 7 sont : CO,/HCO3 ; HCO3/C0%™ ; HAC/AC ; H/H,0 ; H,O/OH". Le terme HAc
englobe les différents couples des acides. On calcule I’alcalinit¢é Z par [’équation

suivante (Graef et Andrews, 1973) :

Z =Y Cat/ xcharge,— Y An~xcharge; = Ac”+HCO;
i j (1.4)

Dans les années récentes, différentes études sur le role de 1’alcalinité dans la stabilité du
processus ont été réalisées. Alcaraz-Gonzalez et al., 2013 et Méndez-Acosta et al., 2010a ont
proposé un systeme de contrdle robuste qui intégre 1'équilibre physico-chimique pour le
controle indirect de l'alcalinité totale et du rapport (alcalinité intermédiaire) / (alcalinité totale)
en régulant les concentrations d'acides gras volatils et la concentration d’ion fort. En outre
pour garantir la stabilité du processus, Steyer et al., 2002 ont utilisé un spectromeétre nommé «
(FT-IR) spectrometer » en tant que capteur multi-paramétres pour contréler en ligne les
alcalinités totale et partielle. Il a été¢ également démontré que, pour maintenir un traitement
efficace, la capacité tampon (donnée par le rapport d'alcalinité, o= Alcalinité intermédiaire/
Alcalinité totale) doit étre étroitement surveillée (Ripley et al., 1986 ; Méndez-Acosta 2010Db).
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1.2.3.4. Composés toxiques ou inhibant la digestion anaérobie
Un excés d’AGV sous forme non dissociée accélére leur entrée dans les cellules, ce qui
provoque une baisse du pH intra-cellulaire (Boe, 2006). En effet I’accumulation d’AGV
entraine un déplacement de bicarbonate vers le CO, dissous et le CO, va passer en partie dans
la phase gazeuse. Dans ce cas, on peut observer une chute de pH (Moletta 1989). La
concentration seuil a partir de laquelle les AGV seront inhibiteurs dépend du pouvoir tampon
du milieu. Pour assurer la stabilité du processus, deux conditions doivent étre présentes : la
concentration des AGV est maintenue a moins de 25 mEg/L et la capacité tampon du systeme
(donnée par la concentration de bicarbonate) est suffisante pour maintenir le pH du systéme
proche du neutre (Angelidaki et al., 2005).
Le sulfure de dihydrogéne (H2S) dégagé inhibe la méthanogénése et a un effet néfaste sur les
organismes (Boone et Bryant 1980), C’est un composé a contrdler car il participe au méme
titre que les AGV et les bicarbonates a 1’alcalinité du digesteur par les couples Ho/HS/S*
(Hall et al., 1992).
L'ammoniac est produit pendant la digestion anaérobie des matériaux contenant des protéines.
Alors que l'ammoniac peut étre utilisé par certaines espéces anaérobies, 1'exceés d'ammoniac
peut inhiber la méthanogenése (Kayhanian 1994): L’augmentation de I’effet toxique
d'ammoniac a pH et a température élevés dus a la concentration plus élevée de I'ammoniac
libre NH3 qui est considéré comme un inhibiteur. L’activité des méthanogénes diminue suite a
I’augmentation de la concentration de I’ammoniac, et I’inhibition est atteint pour une
concentration de 10 gN/I (Derbel 2010).
D’apreés Poggi-Varaldo et al., 1991, le taux de croissance bactérienne et le taux spécifique
d'absorption d'acétate peuvent étre affectés par la concentration d'ammoniac libre.
Lay et al., 1998 ont indiqué que la concentration en azote ammoniacal est un facteur plus
important que l'ammoniac libre en affectant l'activit¢é méthanogéne d'un systéme bien
acclimaté. Les concentrations d’azote ammoniacal entre 200 et 1500 mg/l n'ont aucun effet
négatif important sur la méthanogenese. Cependant, a des concentrations supérieures a 700
mg / 1, la concentration croissante entraine une diminution de l'activité méthanogéne. En outre
une concentration en azote ammoniacal entre 1500 et 3000 mg / I est inhibitrice a des niveaux
de pH supérieurs a 7,4, alors que des concentrations supérieures a 3000 mg / | sont toxiques a
toutes les valeurs de pH (Lay et al., 1998).
L’inhibition par I’hydrogene est un facteur important dans la digestion anaérobie étant donné
qu’une faible augmentation de la pression partielle peut inhiber le métabolisme des bactéries

acétogenes. Simultanément, ceci peut causer un arrét de la production de méthane, une
10
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augmentation des concentrations en AGV (propionate, butyrate), qui peut entrainer une baisse
de pH et un arrét du digesteur (Ahring et Westermann, 1988).

1.3. Modéle de la digestion anaérobie

1.3.1. Modéles cinétiques de digestion anaérobie
La cinétique de croissance biologique provient de trois relations fondamentales : taux de
croissance et taux d'utilisation du substrat et la mort bactérienne. L'effet de la concentration
du substrat sur le taux de croissance microbienne a été décrit par différents modeles
mathématiques. Les équations suivantes présentent certains modeles cinétiques :
e Modele cinétique de Monod (Monod, 1949)
_HmS =08 XS o K, (1+ bt )

ILl = —_ = =
Ks +S dt Y(Ks +S) tTRS(lumax _b)_l (15)
e Modele cinétique de Contois ,1959
. Sy 0S| e XS 5 K,YS, (1+ bt )
K X+S dt Y(K X+S) K,YS (L4 Bty )+ trgs (24, —0)—1
(1.6)
e Modele cinétique de Grau et al., 1975
ﬂ:ﬂmaxs_b —ds ::umaxxs sto(l"'thRs)
So dt Y3, Hhrexres (1.7)
e Mod¢le de Chen et Hashimoto, 1980
_ Hrnax S b -dS 4, XS S— Kso(l"'thRs)
U= = =
KS, +(1-K)S dt KX +YS (K =1)L+btyeg )+ 2, tras (18)
e Modele cinétique de premier ordre (Pavlostathis et Giraldogomez, 1991)
K, o S —
/J: S max —b ﬁszmaxS S:L
S-S dt ' 1+ K, atres (1.9)
e Mod¢le cinétique de Haldane (Lokshina et al., 2001)
A5t SB
dt Y s )"
Ki+S+S| —
Kl (1.10)

avec u le taux de croissance spécifique ; S et Sp les concentrations de 1’effluent et 1’influent

du Substrat limitant la croissance ; X la concentration du microorganisme ; Ksmax le taux de

consommation maximale du substrat ; b le taux de déces spécifique des microorganismes ;

T1rs le temps de rétention solide (4ge des boues); Y le taux de conversion substrat/biomasse ;
11



Etude bibliographique

Umax l& taux maximal de croissance spécifique ; Ky Constante cinétique de Contois; K
constante cinétique de Chen et Hashimoto ; B concentration de la biomasse ; Ks constante de
demi saturation ; Kl constante d’inhibition.

Sur la base des équations ci-dessus, de nombreux modeles cinétiques modifiés ont été
appliqués dans les différentes études de cinétique de digestion anaérobie et de bons résultats

d'ajustement ont été obtenus (Karim et al., 2007 ; Vavilin et al., 2001).
1.3.2. Modéles physico-chimiques de la méthanisation

Les premiers modeles mathématiques dynamiques ont été développés a la fin des années 1960
pour tenter d'expliquer le comportement complexe des réacteurs anaérobies (Andrews, 1969 ;
Graef et Andrews, 1974). Depuis lors, d'autres modeles de complexité croissante ont été
formulés en tenant compte de plusieurs inhibitions et interactions importantes entre divers
groupes bactériens (Angelidaki et al., 1999 ; Batstone et al., 2002, Vavilin et al., 2007).

Le premier modele mathématique dynamique ne considérait que la méthanogéne. Le modéele a
une étape décrit la production de méthane a partir de l'acide acétique, en supposant que
I'hydrolyse et 'acidification ne sont pas limitantes. La simplification principale de ce modéle
est I'nypothése formulée que le pH est constant. L'équilibre des charges ioniques et de la
dissociation de bicarbonate est utilisé pour calculer la partie dissoute du dioxyde de carbone
produit. Seul le transport du dioxyde de carbone du liquide a la phase gazeuse est considéré
(Andrews, 1969). Les modeles en deux étapes se rapprochent un peu plus de la réalité, car ils
integrent d’abord la dégradation de substrat organique complexe en acides gras organiques
qui seront transformés par la suite en méthane. L’avantage de ce mod¢le est qu’il tient compte
des inhibitions comme celle par les AGVs (modéle de Kiely, et al., 1997).

Dans les modeles a trois et quatre étapes, les cinétiques d’hydrolyse ainsi que la phase
d’acétogenese s’ajoutent au modele a deux €tapes pour parvenir a un modele plus complexe.
Ces modgéles offrent une description plus compléte du processus.

Idéalement, les modeles de processus sont supposés décrire 1’aspect qualitatif et quantitatif
des réactions microbiennes de la dynamique de la population sous différentes opérations et
conditions environnementales. Cependant, la tache consistant a obtenir des constantes
cinétiques valides est compliquée par le fait que la digestion anaérobie est un processus
dynamique complexe a multi-étapes impliquant l'effort concerté de plusieurs groupes de
bactéries, dont la composition varie avec des changements dans le temps de rétention, la

matiere premiere, la température, le type de réacteur et autres conditions d'exploitation.

12
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L’application des modeles a trois et quatre étapes est tres restreinte a cause de 1’augmentation
du nombre de données en entrée du modele.
La présentation des modeles existants se fera selon le nombre d’étapes du processus de

méthanisation pris en compte par le modéle.

1.3.2.1. Modéles a deux étapes (Modele de Kiely et al., 1997)

Le modé¢le considére la production de méthane comme étant en deux étapes ; celle de
I’acidogenese produisant de 'acétate et celle de la méthanogenése acétique en produisant du
méthane.

Ce modele a été développé par Kiely et al., 1997 pour modéliser la digestion anaérobie de la
fraction alimentaire organique des déchets solides municipaux seule ou co-digérée avec des
boues primaires.

e Dynamique du modéle

La variation de la biomasse acidogéne

dxa = /uaXa - Kd Xa
dt i (1.11)

avec X, la biomasse acidogene (g/1) ; Kga le taux de mortalité de la biomasse acidogeéne et ua
le taux de croissance spécifique de la biomasse acidogeéne
:uamax

Ha = A

X
gty
b (1.12)

avec uamax Taux de croissance spécifique de la biomasse acidogene; Ky, la constante de
saturation de la croissance des bactéries acidogénes (g/l); S Concentration du substrat
complexe de départ (g/l); Kixa la constante d'inhibition sur la croissance des bactéries

acidogenes et A, Concentration d'acide acétique non ionisé (g/1)

Variation du substrat complexe (S)

d_S: D(S;, _S)_'ua_xa+'ua_xa
dt Y Y

a s0

(1.13)

13
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avec D Taux de dilution (j*) qui, dans le cas d’un fonctionnement en continu du digesteur, est

donné par: D= &dans laquelle, Q, désigne le volumique d’entrée et de sortie du substrat
lig

(1jh et Viiq est le volume de la phase liquide ; Si, la concentration du substrat dans I’influent
(9/) ; Yo est le coefficient de rendement li¢ a la formation des matiéres organiques solubles
(9.9-1) ; Y, est le coefficient de rendement li¢ a la dégradation du substrat complexe causée

par les bactéries acidogénes Xa (g.g-1).

Variation de ’acide acétique (A)

dA X X
22-D(A, -A)+ L2 Al (1.14)
dt Y. Y,
avec A, Concentration de I’acide acétique dans I’influent (g/l) ; Yya Coefficient de rendement
de la conversion du substrat en acide acétique par la biomasse acidogene (g.g-1) ; um taux de
croissance spécifique de la biomasse méthanogéne (j) ; X Biomasse méthanogéne (g/1) ; Y

Coefficient de rendement li¢ a la consommation de 1’acide acétique par la biomasse

méthanogene (g.g-1).

Variation de la biomasse méthanogeéne

Do X K, X, (1.15)
dt "
avec Ky le taux de mortalité de la biomasse méthanogene
llemaX
My = (1.16)
K NH.M
1+ + A PR

Ah Kixm Kiam

avec umax Taux de croissance spécifique de la biomasse méthanogéne (j) ; Kym la constante
de saturation de la croissance des bactéries méthanogenes (g/1); NHsz Concentration de
I'ammoniac non ionisé (mol/l); Mynz Poids moléculaire de NHjz(g/mol); Ki,m Constante
d'inhibition de I'ammoniac sur la croissance des bactéries méthanogenes (g/l) ; Kixm Constante

d'inhibition de 1'acide acétique sur la croissance des bactéries méthanogenes (g/1).

Le taux de production de méthane exprimé par Moletta et al., 1986

14
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dCH, A, Kin
T_Vmwxm[Ah +Km][Kim +Ah) (1.17)

avec Vmmax le taux maximal de production de méthane (g/1) ; K, Constante de saturation de la
production de méthane (g/l); Kin La constante d'inhibition de l'acide acétique sur la

production de méthane

Evolution de CO,, Z, NHy4, de la pression partielle en NH3 et CO,

dco,

— D(CO,,, ~CO, + HCO, —HCO, }+R,, +R,c +Ry —R, ~Ryy +R; (1.18)

avec COgyj, La concentration de CO; dissous dans I’influent (mol/l); CO, La concentration de
CO2 dissous effluent (mol/l); HCOsj, Concentration de bicarbonate dans I’influent (mol/l) ;
HCOj3; Concentration de bicarbonate dans 1’effluent (mol/l) ; Ry Le taux de formation de CO,
par production de méthane (mol/l j) ; Rac Le taux de production de CO, par formation d'acide
(mol/l j) ; R, Le taux de consommation de CO; dans la réaction de formation de HCO3 due a
la libération de cation (mol/l j) ; Ryus Le taux de consommation de CO, dans la réaction de
formation de HCO5" due a la libération de NH," (mol/l j) ; Rt Le taux de transfert de CO, vers

la phase gazeuse (mol/l j).

‘jj_f =D(Z,, = Z)+ 1, X Yer (1.19)

avec Z la concentration des cations dans I’effluent (eq/l j) ; Zi la concentration des cations

dans I’influent ; Yca le coefficient de rendement de la formation de ces cations due a ’action

des bactéries acidogenes.

dRy,  ToSVicRuwn, PunQ

_ p=v¥rec _
dt \Y Vv (1.20)

gsv gsv

avec Ty, la pression totale de CO,, CH4 et NH3; Sy Le volume standard (25.4 I1/mol a 35 C) ;
Vyee Volume du réacteur (1) ; Q débit volumique total de 1’écoulement du mélange gazeux
(/7) ; Pnns la pression partielle de I’ammoniac dans la phase gazeuse; Vg, volume de

I’enceinte de stockage du gaz

dF)CO2 _ TpSerecRT PCOZQ
d Vv Vv

gsv gsv

(1.21)
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dNH,
dt

D(NH4in - NH4)+IuaXaYNH4 + Ry, My, (1.22)

avec Pcoy pression partielle de CO2 dans la phase gazeuse; NH, la concentration
d'ammonium dans 1’effluent (g/l); NHai, la concentration de NH4 dans I’influent (g/1);
Ynua coefficient de rendement 1ié a la formation de 1’ion ammonium NH;" a partir du déchet

brute (g.9-1) ; Myna Poids moléculaire de NHy4 (g/mol)

En se basant sur les travaux de Hill and Bart (1977), Havlik et al., (1986) et Moletta et al.,
(1986), le modele de Kiely (Kiely et al., 1997) donne une description compléte d’un modéle

simple capable de bien prédire les différentes variables du processus.

1.3.2.2. Modéles a trois étapes : Modéles de Simeonov (Simeonov et al.,

1996), Noykova (Noykova et al., 2002) Modele de Liu (Liu et al., 2008)
Le modg¢le a trois étapes développées par Simeonov et al., 1996 a été congu pour modéliser la
méthanisation de fumier de bovin. Ce modé¢le est une version modifiée du modele proposé par
(Hill et Barth, 1977). Il consiste en une séquence de trois réactions solubilisation -
acidification et méthanisation. La premiere décrit I’hydrolyse et la liquéfaction des maticres
organiques insolubles par les enzymes extracellulaires. La seconde étape est la phase de
production des acides (acidogenése) et la derniére étape illustre la phase de méthanogencése.

e Dynamique du modéle de Simeonov (Simeonov et al., 1996) et Noykova (Noykova

etal., 2002)

% =-DS, - pX,S, + DY, S, (1.23)
9, = (M —k, - D)xl (1.24)
dt

ds, X

1 - DS +8X.S — L 1.25
at L+ BXSe— Y, (1.25)
X (i, ~k, - D)X, (1.26)
dt

ds X

d—tz=—DSZ+Yb,LLlX1—,uzY—22 (1.27)

S S
1 = Himax 21 _ Homex 2 (1.28)

S,+Ks, "7 S, +Ks,

16
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avec Sy La concentration de la matiére organique complexe ; X; Concentration de la biomasse
acidogéne ; S; Concentration de la matiére organique soluble; X, Concentration de la
biomasse méthanogéne ; S, Concentration des acides gras volatils

Noykova et al., 2002 ont décrit le cinétique de croissance des bactéries méthanogénes par une

cinétique d’inhibition non compétitive

Homex Sz (1.29)

Hy = S
S, +Ks,)1+=2
Sk, 1o

Ce modele peut étre utilis€é pour la conception de stratégies de contrdle de processus
sophistiquées. Il a été repris par Noykova et al., 2002, dans le but d’optimiser les paramétres
du modéle. Selon Noykova et al., 2002, bien que le modéle soit simplifi¢, il dispose encore
d'un grand nombre de paramétres inconnus, et seules quelques données expérimentales sont
disponibles, ce qui rend difficile I'identification des paramétres.

Le mode¢le de Liu et al., 2008 a été développé pour simuler le pH optimal d'un procédé
discontinu pour la digestion anaérobie de la fraction organique des déchets solides

municipaux.

¢ Dynamique du modéle de Liu et al., 2008
Phase d’hydrolyse

ds, Xy
—“h o _Sh e 1.30
v, (1.30)
dX
d_th:/uhxh — KXy, (1.31)
lLlhmaXSh
= fhmax=h 1.32
Hy, K, +5, (1.32)

avec Sp Concentration du substrat complexe de départ (g/1) ; Xy Biomasse hydrolytique (g/l) ;
Yy, Coefficient de dégradation de Sp; Kgn taux de déces des bactéries hydrolytiques (jour'l) ;
Ksh Constante de demi saturation (g/l)

Phase d’acidogenése

dSa — :uhxh _ :uax

it y v a (1.33)
vh a
d;(ta =1, X, —K X, (1.34)
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y23
o, = amax (1.35)
1+& +i
Sa Kia
-1 +
A - Ac Kx H (1.36)

a
avec S, Concentration du substrat soluble (g/l) ; Xa Concentration de la biomasse acidogéne
(9/) ; Ya Coefficient de dégradation de S, ; Kga Taux de déces des bactéries acidogénes (j'l) )
Kia Coefficient d’inhibition de 1’acétate non ionisé (g/l) ; Ay Concentration de 1’acétate non

ionis¢ (g/1); Ac! Concentration de D’acétate ionisé (g/l); H* Concentration de I’ion

d’hydrogéne (g/1) ; Ka La constante de dissociation de l'acétate (1.728*10°)

Phase de méthanogenése

d_A_/uaXa /umxm

dt Y, Y (1.37)
d;(tm = X, —K, X, (1.38)
:ummax
My = (1.39)
NH
1+ Ksm + AJ + 3(u)
A\J Ki><m Kiam

avec A Concentration de 1’acétate total (g/l) ; X Concentration de la biomasse méthanogene
(9/l) ; Y, Coefficient de dégradation de A ; Y., Coefficient de rendement ; Ky Taux de déces
des biomasses méthanogénes (j7) ; Ksn Constante de demi saturation pour la croissance des
bactéries méthanogenes (g/l); Kiym Coefficient d'inhibition de I'acétate (g/l); NHsg)
Concentration de 1'ammoniac non ionisé (g/l) ; Kiam le coefficient d'inhibition de I'ammoniac
non ionisé (g/1)

dNH,

dt

avec NHs la concentration totale en ammoniac (g/l) ; Ynus le coefficient de rendement pour

= L XYy, _(,Uh —Kan + tty = Koo + iy, — Kdm)YN (1.40)

I'azote ammoniacal ;Yy Coefficient de consommation de l'azote

-1 —pH
dCH, VX, 1Ac xiO 5 KimKla i (1.41)
dt Actx10PM + K K, ) | K, K, +Actx107°

avec Vimmax Taux maximal de production de CH4 par les bactéries méthanogenes
Selon Liu et al., 2008, ’ADMI est un modele complexe : il utilise un grand nombre de

constantes et de coefficients. Compte tenu de cette complexité, il est tres difficile de calibrer
18
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les parametres du modele avec les données disponibles alors qu’il est possible de le faire avec

des mod¢les plus simples.

1.3.3. Modéle a quatre étapes

e Modéle de Morau (Morau, 2006)

Le mode¢le a quatre étapes développées par Morau regroupe les équations d’hydrolyse des
polyméres du modele ADM1 (IWA task, 2002), les équations du mod¢le a deux phases (Kiely
et al,, 1997), ainsi que les équations permettant de modéliser la phase acétogenése. La
détermination de la concentration en biomasse acétogeéne est en fonction du fractionnement de
la demande chimique en oxygene (DCO) totale.

Hydrolyse de la matiére organique (polyméres)

Sous I’action des bactéries hydrolytiques, les polymeres de type Carbohydrates, Protéines et
Lipides sont transformés respectivement en Monosaccharides, Acides Aminés et en Acides

Gras. Les cinétiques de désintégration sont des cinétiques de premier ordre.

Carbohydrates — Monosaccharides, d;(tCh = —Kya.cn Xen (1.42)
Proteines — Acides Aminés, % =Ky, pr X pr (1.43)
Lipides — AcidesGras + Monosaccharides, d;(t“ = —Kpya i X (1.44)
Cinétiques de croissance des Monomeres

d?j;Ul =(1-Y, )X, (1.45)
djt —(1-Y,, )X, (1.46)
djtfa - (1;:") X, (1.47)
% - @ Xli (1.48)
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Fractionnement de la DCO Totale

La DCO totale est divisée en trois formes : La forme substrat, la forme inerte et la biomasse
vivante. Ces formes se subdivisent a leur tour en sept fractions comme montre la figure 1.2.

La DCO soluble (DCOs) se divise en acide et en substrat soluble. La DCO particulaire
(DCOp) se divise en biomasses acidogénes, accentogénes et méthanogénes. La DCO vivante
(DCO,) englobe biomasses autotrophes et hétérotrophes, ainsi que les produits de la

décomposition de la biomasse.

DCO totale
DCO soluble DCO particulaire | DCO vivante ‘
8¢ 5 Xs X Xp Xbh Xba
Rapidement Soluble Lentement Particulaire produit de Biomasse Biomasse
biodégradable inerte Biodégradable inerte décomposition hétérotrophe autotrophe
de la biomasse

Figure 1.2 : Fractionnement de la DCO

DCO, = X, + X, + X, (1.49)
DCO, =S, +HA (1.50)
AGV =HA (151)

Variation de la biomasse acétogeéne

= — + :
anc ﬂaCXaC XacD K Xac 1 52

dt

dac

_ Hacmex X5 (1.53)

Hac = KSS T Xs

avec ugc le taux spécifique de croissance microbienne (]"1) . Kgs la constante de Michaélis-

Menten ; D taux de dilution (j*)

Variation de la biomasse acidogéne

dX,
dt

=1, X, —K X, +X,D (1.54)
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avec Kya le taux de déces des bactéries acidogeénes (j'l)

Variation des biomasses méthanogéne

dX
dt

avec Kyn le taux de déces des bactéries méthanogenes (j '1)

m =g X, — Ky X, + XD (1.55)

1.4. L’hydrolyse de la matiere organique en digestion anaérobie

La plupart des modéles de la digestion anaérobie considérent 1’hydrolyse de matiéres
organiques complexes particulaires comme une étape limitante (Vavilin et al., 2008). Le
modele le plus couramment appliqué pour simuler cette étape biochimique est le modele du
premier ordre par rapport a la concentration de matiére organique dégradable (Bastone et al.,

2002 ; Mora-Naranjo et al., 2004) :

ax_
dt e (1.56)

ou X représente la concentration en substrat particulaire et Knyg représente la constante
cinétique de I’hydrolyse.

Plusieurs auteurs ont modifi¢ les modeles réduits en intégrant 1’étape d’hydrolyse. Dans
(Ficara et al., 2012 ; Fekih-Salem et al., 2013 ; Hassam et al., 2015 ; Della bona et al., 2015),
les auteurs ont introduit dans le modele AM2 I’étape de ’hydrolyse qui décrit la dégradation
de la matiére organique complexe (les lipides, les polysaccarides et les protéines) en
substances organiques solubles.

D’autres auteurs ont amélioré la modélisation de 1’étape de 1’hydrolyse, en y utilisant un
modele Contois (Mairet et al., 2011a ; Vavilin et al., 2001) ou bien en ajoutant des facteurs
d’inhibitions par exemple par le pH (Qu et al., 2009 ; Flotats et al., 2005).

Vavilin et al., 1996 ont développé I’approche qui relie la vitesse d’hydrolyse a la forme des

particules tel que le taux est décrit par :

_ 1I-ngon
r=kSe"S (1.57)

ou S, Sp représentent les concentrations de substrat et substrat initial ; n représente l'indice de
degré égal a 2/3, 1/2 et 0 pour les particules de formes sphériques, cylindriques et plates.
Une autre approche qui relie la vitesse d’hydrolyse a la taille des particules a été proposée par

Valvilin et al., 1994. Dans ce modéle nommé SBK « Surface Based Kinetics », on suppose
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que les particules de substrat sont complétement recouvertes de bactéries qui sécrétent les
enzymes hydrolytiques pendant la digestion. La cinétique de ’hydrolyse est décrite par la
relation suivante :

dl\g—t(t) =—Ksex A(t) (1.58)
ou M représente la masse du substrat ; A représente la surface disponible pour I'hydrolyse ;
Ksgk représente la constante d’hydrolyse et t représente le temps.

Une étude comparative faite dans le travail de (Vavilin et al., 1996) de quatre mode¢les qui
dérivent différemment le taux d’hydrolyse a montré que la modélisation du premier ordre est
parfaitement convenable par rapport aux autres modeles (Monod, SBK, Contois...).

1.5. Modélisation des réacteurs de digestion anaérobie

1.5.1. Description des technologies UASB, EGSB et IC
Les réacteurs UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket) ont été développés dans les années
1970, aux pays Bas, par Lettinga et al., 1980 et sont encore largement utilisés pour le
traitement des eaux usées. Le processus est basé sur le développement d‘un lit de boues,
localisé en bas du réacteur. La rétention de la biomasse dans I’'UASB est basée sur la
floculation et le maintien des microorganismes anaérobies pour former des granules. Ces
granules peuvent atteindre jusqu’a 5 mm de diamétre et présentent de bonnes caractéristiques

de sédimentation (Vitesse de sédimentation > 5 m.h™). (Seghezzo et al., 1998).

Un systéme de séparation liquide/gaz/solide permet de recueillir le biogaz et de limiter

I’entrainement des granules est localisé dans la partie supérieure du réacteur. (Figurel.3)

Biogaz
Liquide
_
Séparateur
triphasique
Lit de
granules
Liquide
—

Figure 1.3: Schéma d‘un réacteur UASB
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Plusieurs modifications de cette configuration sont possibles pour améliorer les performances
du réacteur UASB traditionnel. Certains chercheurs ont appliqué les conditions de fluidisation
(vitesse ascendante de liquide et de gaz) aux lits de boues afin d’obtenir I'expansion des
granules (Mutombo, 2004 ; Saravanan and Sreekrishnan, 2006). Ce réacteur est appelé EGSB
(Expanded Granular Sludge Blanket). Une recirculation externe du liquide est adoptée pour
obtenir une vitesse ascendante importante. Ces fortes vitesses entrainent 1’expansion du lit de
boue granulaire et améliorent le contact substrat-biomasse et les performances des réacteurs.
L’EGSB est appliqué pour le traitement des eaux usées Contenant une teneur élevée en
maticres solides en suspension (McHugh et al., 2003). Le biogaz produit est séparé et collecté
par un séparateur triphasique situé en téte du réacteur (Figure.1.4). Au moyen de la dilution
produite par la circulation de I’effluent, les réacteurs EGSB sont mieux adaptés aux effluents

contenant des composés toxiques (Seghezzo et al., 1998).

Blogaz
Liquide
-
Séparateur
triphasique
Ligmde Lit de granules
—
- Pompe
_Q AA A AN

Figure 1.4: Schéma d’un réacteur EGSB

Les réacteurs a circulation interne IC, quant a eux, sont caractérisés par deux compartiments
anaérobies, I’un au-dessus de 1’autre, chargés différemment. Dans ces réacteurs, une partie du
biogaz produite est utilisée pour transporter I’ecau et la boue vers le haut, intensifier la
circulation interne et améliorer le transfert de masse (Kassam et al., 2003 ; Mutombo, 2004 ;

Wu et al., 2012).
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Le réacteur IC peut étre considéré comme un systéeme comprenant deux compartiments
différents (Figure.1.5). Le premier compartiment du réacteur contient un lit de boues
granulées expansé, ou la plupart de la DCO est convertie en biogaz. Ici, les eaux a traiter sont
mélangées avec les boues granulaires et les eaux provenant de la circulation. Ce compartiment
de lit expansé fonctionne a forte charge. A ce niveau ou la concentration des boues
granulaires est importante, la fluidisation du lit de boues est créée par un flux ascendant
généré par la circulation interne de liquide, la production de biogaz ainsi que I’effluent a
traiter.

Dans le premier étage le biogaz produit et les boues granulaires entrainées par le flux
ascendant sont séparés grace a un séparateur triphasique placé entre les deux étages. A ce
niveau, le biogaz est séparé du mélange ecau / boues et quitte le systéme. Ce transport
ascendant de gaz entraine un contact amélioré entre les boues et les eaux usées (Habets et al.,

1997). Le deuxiéme compartiment est celui de finition, la teneur en boues granulaires est
faible.

Séparateur G/L

2T séparateur

Compartiment de

finition
Descente
Montée
1% séparaleur
Compartiment

a lit expansé
Liquide
—

Figure 1.5 : Schéma d’un réacteur IC
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1.5.2. Développement des modéles hydrodynamiques des réacteurs UASB

Les modeles mathématiques de I’hydrodynamique du réacteur UASB distinguent
généralement les trois zones mentionnées et le réacteur est décrit par des réservoirs en série,
généralement appelés modele a compartiments multiples (Van der Meer and Heertjes, 1983 ;
Bolle et al., 19864, b ; Wu and Hickey, 1997 ; Narnoli et Indu, 1997).

Heertjes et al., (1978,1983) et Bolle et al. (1986a, b) ont divisé le réacteur UASB en trois
compartiments simulant les conditions hydrodynamiques dans le lit de boue a 1’aide d’un
mode¢le de réacteur parfaitement mélangé (CSTR) et les conditions hydrodynamiques dans la
zone de décantation a I’aide d’un modele d’écoulement piston (Plug Flow). Heertjes et al.,
(1978) ont ajouté un débit de dérivation (by-pass) entre la section d’entrée et le second
compartiment, une zone morte dans le premier compartiment et un retour entre le deuxiéme et
le premier compartiment (Figure.1.6). Ils attribuent 1’existence de la zone morte a

I’augmentation des concentrations des solides suspendues.

1-)Q, aP1-)Qy, B=1
ey .
Q L ]
T *-Ta, 'Settler  effluent
| PF
Sludge bed Sludge blanket V.
CSTR CS5TR !

Figure 1.6: Schéma fonctionnel proposé par Heertjes et al., (1978)

Heertjes et al., 1982 ont proposé un modele constitué de trois régions parfaitement mélangées
d’un écoulement piston et d’un court-circuit Figure.1.7. Les auteurs ont considéré que, pour
un réacteur contenant suffisamment de boues de sorte que la hauteur du lit soit de 1,54 2,5 m,

le modele est constitué de trois régions parfaitement mélangées au lieu de deux.

c (1-o)(1-P0Y
(1o Bll-o)Qn
thtl Q’lq..]. |
Q| y Qs W
aQy Quan - Qi Settler effluent
PFR
Sludge bed Transition zone Sludge blanket
CSTR CSTR CSTR

Figure 1.7 : Schéma fonctionnel proposé par Heertjes et al. (1982)

Heertjes et al., (1978, 1982) ont utilis¢ la technique du tracage pour analyser les
caractéristiques du mélange de réacteur. L'injection d'un traceur sous forme d'échelon permet
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d'obtenir la fonction cumulative F(t). Dans ce type d’injection la concentration en traceur

passe brusquement de 0 a Cp dans I’alimentation a I’instant t = 0, la concentration en sortie est

notée C (t). La concentration du traceur en sortie du réacteur est mesurée et peut d'étre divisée

par la concentration initiale Co pour obtenir la courbe adimensionnelle F(t) :

F(t)= c) (1.59)
CO

Cependant, selon Levenspiel (1999) et Pena et al., 2006, la courbe F(t) n’est pas adéquate

pour caractériser 1I’écoulement dans le réacteur.

Plus tard, Bolle et al., (1986a, b) ont présenté deux principales variations a la configuration

prise en charge par le modele de multi-compartiment proposé par Heertjes et al., (1978). lls

ont négligé le flux de retour entre le premier et le second compartiment et ont ajouté un by-

pass entre la section d'entrée et le troisiéme compartiment (Figure.1.8).

L’avantage du modé¢le, proposé par Bolle et al., (19864, b), est qu’il résulte de l'intégration du
modele de I'écoulement de fluide dans le réacteur, du comportement cinétique de la bactérie
(ou l'inhibition et la limitation ont été prises en compte), et des phénomeénes de transport de
masse entre les différents compartiments et les différentes phases. Il est capable de prédire de
différentes variables d'état méme les difficiles a observer, par exemple, la hauteur du lit de
boue, la concentration de la boue et la concentration de I’effluent (DCO) en fonction de la
charge hydrodynamique, le pH et I’efficacité de décanteur. Le modéle mentionné ci-dessus
reproduit correctement les résultats expérimentaux. Cependant, selon Zheng et al., 2012,
I’ajout d’un compartiment supplémentaire pourrait augmenter le nombre de parametres de

simulation et la complexité du modele.

: (1-c)(1-0)Qp
(1-a)Qs P(1-e)Q

N Qs (ot fafi)Qy I
o), ¢ffluent
Settler, PFR

Shidge bed | Sludge blanket
CSTR L1 Va CSTR

Figure 1.8 : Schéma fonctionnel proposé par Bolle et al. (19864, b)

Narnoli et al., 1997 considére que 1’approche proposé par Bolle et al., 1986 -et qui se
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manifeste dans les bulles de gaz qui sont attachées a la surface des particules de boues - n'est
pas valide.

Ojha et Singh (2002) ont complété les modeles précédents par le développement d’une théorie
basée sur la résistance a I’écoulement. Ils ont constaté qu’augmenter la résistance a
I’écoulement dans le réacteur UASB augmente I’amplitude de court-circuit des débits dans le

lit de boues. En effet, Ojha et Singh (2002) ont exprimé la fraction I'alpha a de débit entrant
Q, dans le lit de boues en fonction de la résistance a 1'écoulement a travers le lit (Figure1.9),
par la relation suivante :

B, wU)" \
a=y E(V) (D%LM(C ) (1.60)

avec Ly, la hauteur de lit de boue ; U la vitesse de liquide ascendant ; B et n sont égaux a 0.316

et 0.25 respectivement pour un régime d’écoulement turbulent (Nombre de Reynold R>4000)

avec R= % Pour R entre 0 et 2000 condition d'écoulement laminaire B=64 et n=1 (White
1%

1979) ; D diamétre du réacteur; v Viscosité cinématique du fluide; ¢ accélération

gravitationnelle

X

c=—
L raDL

(1.61)

avec ps la densité des boues.

(@) (b)
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Figure 1.9 : (a) Variation de la fraction a avec le paramétre de résistance a 1'écoulement ; (b)

Relation entre o et
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L’avantage de cette approche est de présenter les différentes fractions, alpha a et Beta f
[,B = (1—a)Q0] de flux entrants dans le lit de boues et du court-circuit respectivement. Ainsi,

I'é¢tude peut étre utile dans la simulation des performances des réacteurs UASB.
Singh et al., 2006 ont calculé le débit de dérivation (by-pass) et de la zone morte en régime

stationnaire, en utilisant le bilan de masse suivant :

& _ [1_ ree—(reQi/ £, (V, 4V )t)]
i (1.62)

avec .

Ce=La concentration du traceur 4 la sortie [M L™];

re= La fraction effective du débit exprimée par r, = 1_(%}

Qp=Flux de by-pass [L*T™;
Qi=Flux d’entrée [L3T™];
fo Exprimée par f, =(1-V, )/ v, +V.);

En se basant sur I’expression de la variation de la concentration de boues le long de la hauteur
de lit de boue proposée par Narnoli et al., 1997, Singh et al., 2006 ont proposé un autre
modele de caractérisation du gradient de concentration de boues tout en modifiant

I’expression de Narnoli et al., 1997 tel que :

o = Ya =V (h—y) (1.63)
Cy £

& = B{F(a,.)f (1.64)

avec Cy, est la concentration de solide & hauteur h au-dessus de la zone de transition ; C, la
concentration de solide a la hauteur de la zone de transition; y la hauteur de la zone de
transition au-dessus du lit de boues (m) ; ¢ Coefficient de diffusion ; h la hauteur de la zone
libre au-dessus du lit de boues ; Vs la vitesse de décantation d'une particule solide (m/h) ; V, la

vitesse ascendante de I'eau ; qq le débit spécifique de gaz (m?/m’h)
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Singh et al., 2006 ont incorporé le débit spécifique de gaz qq en fonction de la température
¢tant donné que la vitesse de production et de récupération du gaz dépend fortement de la

température de fonctionnement. L’équation modifiée est la suivante :

(Vs _Vw )(h - y)
Alg, (1)} —e o) (1.65)

Ch =Cym 0| -

avec A=20 m ; B=0.55 m3/m2 h. ; T Température

Le modele CSTR proposé par Singh et al., 2006 a été testé a différentes températures, en
fixant le temps de rétention hydraulique (TRH). Les mesures expérimentales des
concentrations des solides (Solides Volatils et Solides Volatils en Suspensions) le long de la
hauteur du réacteur étaient bien prédites par le modéle pour des valeurs de température
supérieures a 22 °C. Une analyse mathématique des courbes de tragage montre qu’un modele
de flux de mélange complet existe a l'intérieur du réacteur UASB a des températures ¢élevées.
A des températures plus basses, I’écoulement devient piston. La raison de ce changement peut
étre attribuée a un mélange insuffisant de gaz en raison d'une faible production de gaz
entrainant une formation de zone morte et de court-circuit.

Wu and Hickey (1997), ont modélisé le lit de boues comme un réacteur CSTR ayant un
volume mort et la zone de décantation comme un réacteur a écoulement piston avec une

dispersion axiale (Figure.1.10) développant I’équation suivante :

ot Loz2 L oéz (1.66)
avec :
C(t)= Concentration du traceur dans le CSTR [M L'3];
z= Coordonnée axiale [L];
U= Vitesse d’écoulement dans la zone piston [LT'l];
L= Longueur du réacteur [L] ;

d=Coefficient de dispersion [L?T™].
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Qv

L) Lit et couverture
__ Q *|de boue >
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Wu et Hickey (1997) Singhal et al. (1998) Singh et al 2006

Figure 1.10 : Schéma fonctionnel proposé par: Wu et Hickey (1997), Singhal et al. (1998), Singh
et al. (2006)

Pour éviter la nécessité d’évaluer beaucoup de parametres, Singhal et al., 1998 ont développé
un schéma plus simple pour simuler le réacteur UASB, composé de deux réacteurs en série,
chacun caractérisé par une dispersion axiale (d;, dp), en supposant qu’une partic de
I’écoulement du liquide passe la premicre zone et entre directement dans la deuxiéme
(Figure.1.10). Ce modele a permis d’obtenir un bon ajustement a la réponse d'un réacteur
UASB a une entrée impulsive d'un traceur non réactif. Les auteurs ont appliqué I’équation de

dispersion suivante sous forme adimensionnelle aux deux compartiments du modele :

oG %G 1 oG

avec :
t . .

9=;:Temps adimensionnel;

nz%zCoordonnée axiale adimensionnelle;

Pe= Nombre de Peclet;

c . ) )
G:C—=COncentrat|on adimensionnelle.
0

Pour la premiére partie du modeéle, 1’équation (1.67) a été résolue analytiquement suivant la
procédure proposée par Smith (1981). La réponse de la deuxieme partie a été évaluée en

utilisant la méthode de Crank Nicholson et en appliquant les conditions aux limites suivantes :

_1(x _5+Qc,(9) 0,020
Pe(anl>o+(c)’7>°_ (S+Q) =00z (1.67a)
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oC

Ce qui correspond a une forme modifiée et sans dimension des conditions Danckwert (1953)
(Voir annexe A).

Ce modcle est simple puisque deux zones sont utilisées par rapport a trois ou quatre zones
traditionnellement utilisées pour la modélisation des réacteurs UASB. Par conséquent, le
nombre de paramétres requis pour étre estimé est divisé par deux. Les simulations ont donné
une concordance trés satisfaisante avec les résultats expérimentaux et le modele est bien
validé. On peut tirer de ce mod¢le la nécessité de disposer de mod¢les « simples » afin d’avoir
des calages robustes des paramétres permettant de faire de bonnes prédictions.

Le mode¢le proposé par Wu and Hickey (1997) a été réexaminé par la suite par Zeng et al.,
2005. Les auteurs ont ajouté aux équations précédentes I’expression suivante du coefficient de

dispersion d, obtenu par un test de tragage non réactif :

d=D, +u® +b” (1.68)

avec :

d =Coefficient de dispersion [L*T™] ;

Do a et b =Paramétres avec des valeurs estimées de 24 [L?T™], 1.11 et 0.009, respectivement ;
u=Vitesse d’écoulement [LT™].

L’équation (1.68) donne une approximation du coefficient de dispersion qui permet de décrire
le comportement hydrodynamique réel du réacteur spécifique en fonction de la vitesse
d’écoulement. Le modele développé par Zeng et al., 2005 permet d’obtenir un accord

acceptable entre les valeurs mesurées et calculées des trajectoires de tragage.

Kalyunzhnyi et al., (1997, 1998a, b) ont proposé un modé¢le, mathématique intégré, de
compétition entre la réduction des sulfates et la méthanogene. Le modele décrit 1’écoulement
du liquide ainsi que le transport et la distribution des composants sur la hauteur de réacteur.
Le modele hydrodynamique permet de reproduire et de prédire correctement les résultats
expérimentaux tout en soulignant une surestimation de la concentration du substrat de
I’effluent et de la quantité de matieres volatiles en suspension dans le réacteur UASB.

Plus tard les mémes auteurs ont développé un modéle complet qui combine la dynamique de
boues granulaires, les interactions gaz-liquide-solide et I’hydrodynamique avec des

conversions biologique (cinétique de croissance microbienne) et 1’équilibre chimique de la
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phase liquide (Kalyunzhnyi et al., 2006). Ils ont introduit I’expression suivante pour la vitesse

verticale des agrégats de boues :

S

s (1.69)

Vr=Volume liquide du réacteur [L?];

V,
t)==—"F-W
U(Z ) TC

T=Temps de rétention [T];

C.=Section transversale du réacteur [L];

W,=Vitesse des boues solides [LT™].

Les auteurs ont également utilisé I’expression de coefficient de dispersion pour les agrégats de

boues, développée par Narnoli et Indu (1997):

d(z,t)= A{q(z,t)(l— eXp(q_(TA,\i)mz (1.70)

avec :
d(z,t)=Coefficient de dispersion axiale [L°T™] ;

A, As=Parametres empiriques [ad];

q(z,t)=Débit de biogaz [L3T™].

La distribution spatiale de la concentration de n'importe quel composant C (soluble ou en
suspension) le long de la hauteur du réacteur z peut €tre exprimée comme suit :

@_é(d(z,t)Mj_i(w(z,t)c(z,t))+r (20)-M(z1)

ot oz oz 0z (1.72)

avec W représente la vitesse verticale des agrégats de boues
Les conditions aux limites de Danckwert ont été utilisées uniquement pour les substrats

solubles. Pour les biomasses les conditions aux limites sont les suivantes :

dx, (0,
u(o)xi(o,t):d(oi)% -
W(HX, (H, 1) =d(H, 0 P H:0)

dz (1.71b)
dvec .

Xi(0,t)= Concentration de la biomasse a I’entrée du réacteur [ML™];
Xi(H,t)= Concentration de la biomasse a la sortie du réacteur [ML™].
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Kalyuzhnyi et al., 2006 impliquent de nombreux types de populations bactériennes et de
substrats dans leur modéle. Cependant, le modele intégré était trop complexe et paramétré
(Yang et al., 2015).

Batstone et al., 2005 ont compar¢ les modeles a compartiments multiples avec le modéle de
dispersion axiale. Les auteurs ont utilis¢ des données expérimentales d’'un UASB a I'échelle
de laboratoire pour calibrer leur modéle, en estimant la dispersion ainsi que les paramétres
cinétiques biochimiques tels que la vitesse maximale de consommation et la constante de
demi-saturation. Le modéle biochimique utilisé était 'ADM1 (Anaerobic Digestion Model)
(Bastone 2002). Batstone et al., 2005 ont également effectué des tests de tragage a grande
¢chelle et ils ont démontré que le meilleur ajustement des tests expérimentaux a été réalisé
avec le modele a deux CSTR. Ce qui fait, la réduction de nombre de compartiments du
mode¢le conduit a un modéle moins complexe et facilite I’optimisation de Ses parameétres.
Bastone 2005 ; Mu et al., 2008 et Tartakovsky et al., 2008 ont utilis¢ I’ ADM1 comme base
pour développer leurs modéles hydrodynamiques. Ce modele peut décrire parfaitement les
¢quilibres mais peut étre aussi plus complexe pour décrire les dynamiques du processus (Yang
etal., 2015).

Ces modeles qui décrivent en détail tous les processus impliqués dans la digestion anaérobie
sont généralement difficiles a utiliser. Ainsi, le cotit associé a 1'identification des paramétres, a
la caractérisation des substrats, a la construction du modéle, et a la validation et simulation du
modele peut étre considérablement réduit s'il est possible de développer des modeles simples

et adaptés.

1.5.3. Développement des modéles hydrodynamiques des réacteurs EGSB
Habituellement, dans la littérature, I’hydrodynamique des réacteurs a lit de boue granulaire en
expansion (Expanded Granular Sludge Bed) EGSB est considérée comme un mélange parfait
(Brito et al., 1997 ; Fuentes et al., 2012 ; Lopez et al., 2012).

Néanmoins plusieurs auteurs (Chen et al., 2010 ; Yang et al., 2015 ; Zheng et al., 2012) ont
proposé de la modéliser différemment.

Zheng et al., 2012 ont proposé un modéle combiné composé de trois régions parfaitement
mélangées et une région a flux piston pour simuler 1’écoulement de flux a I'échelle de
laboratoire et étudier les caractéristiques hydrauliques des réacteurs de type EGSB.

Puis ils ont modifié leur modéle qui devient composé de deux réacteurs continus parfaitement
agité (Continuous Stirred Tank Reactor) CSTR avec une région a flux piston (Figure.1.11)

pour simuler le comportement du flux dans un EGSB a grande échelle.
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Les auteurs ont trouvé une corrélation entre les volumes morts, la vitesse de flux ascendant, la
concentration de la biomasse et la montée des bulles de gaz.

Chen et al., 2010 ont constaté que le modele de 1’écoulement du liquide est intermédiaire
entre le mélange parfait et 1’écoulement piston avec dispersé axiale. Ils ont trouvé une relation
entre les volumes morts, le taux de charge hydraulique volumique et la vitesse de production
de biogaz. IIs ont également mis en évidence une forte dépendance entre ce dernier parametre
et le taux de charge hydraulique volumétrique. Chen et al., 2010 ont défini plusieurs valeurs
du nombre de réacteurs en série (N) et de volume de zones mortes en analysant plusieurs tests

[

de tracage sur un réacteur de laboratoire de taux de charge tres élevé *” super-high loading

rate ’ et aux différents taux de charge organique. Une relation entre le nombre de réacteurs en

série et le volume total V\, des N CSTR a été réalisée par Chen et al., 2010 et ils ont constaté

que l'indice N optimal était de trois.

L’équation utilisée dans le modéele est la suivante :

_ _NQy 1
Vi =NQz == {(1_77)% 1} (1.72)

Avec :

Vn= Volume total des N CSTR en série ;
Q= D¢bit de I’influent ;

N= Nombre de réacteurs en série ;

7= Le TRH du réacteur ;

N
n= Taux de conversion du substrat tel que r=1- 1
1+kr

k= La constante de vitesse de la réaction.
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Figure 1.11: Schéma fonctionnel proposé par Zheng et al., 2012

1.6. Modélisation des biofiltres anaérobies

1.6.1. Description du procédé des biofiltres anaérobies
Les biofiltres anaérobie peuvent étre a flux ascendant ou a flux descendant. Les réacteurs a lit
fixe sont basés sur I’utilisation d’un garnissage sur lequel la biomasse peut se fixer
(Figure.1.12). La biomasse épuratrice est ainsi conservée dans le réacteur. La croissance du
biofilm qui se développe a la surface du garnissage peut cependant nécessiter plusieurs mois
avant que le réacteur atteigne les performances pour lesquelles il a été congu. D’ailleurs, la
maitrise de la biomasse épuratrice est difficile dans ce type de réacteur ; elle nécessite de
choisir des supports offrant une porosité importante et développant de grandes surfaces
spécifiques. En outre, les matiéres en suspension dans les effluents peuvent colmater le

support servant au développement du biofilm (Harmand et al., 2002).

Effluent

Support de biofiltre

S,

Figure 1.12 : Schéma d’un biofiltre
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1.6.2. Les modéles des Biofiltres Anaérobies

Pour définir le comportement hydraulique des ABF, il est important de prendre en compte : i)
la nature des processus anaérobies se produisant dans le réacteur ; ii) la production de biogaz
et ii1) l'accumulation possible de solides biologiques. Une des premiéres tentatives de
modélisation du comportement hydraulique de ces réacteurs a été faite par Young et McCarty
(1968) qui ont proposé un des premiers modeles pour ABF, basé sur les réacteurs en série, qui
décrivent une série de compartiments CSTR connectés. Les auteurs ont mené des études
préliminaires sur des filtres anaérobies et ont conclu que l'efficacité de suppression de DCO
¢tait inversement liée a la HRT. Cependant, le mod¢le proposé ne peut pas étre étendu a des
réacteurs a grande échelle car il a été¢ obtenu sur la base de nombreuses hypothéses requises
pour adopter des conditions de flux piston idéal.
Young et al., 1988 ont proposé un nouveau modele comme une combinaison de systémes
idéaux, composés par : un premier CSTR, représentant la zone d’entrée ; un réacteur a
¢coulement piston idéal avec une zone morte représentant la partie centrale du réacteur ABF
et un second CSTR représentant la zone de sortie (Figure.1.13b).

e Zone d’entrée : Le traceur a été complétement mélangé dans la zone d'entrée et

réparti sur la base de la région d'essai.

C(t)=C,e™™ (1.7

ou C(t)= concentration du traceur quittant la zone A au temps t et qui correspond a la solution
de I’équation d’une simple dilution; Co= initial; Concentration dans la région; t,= temps de

séjour; et t = temps relatif apres 1'entrée du traceur.

e Zone d’écoulement piston (Plug Flow)
La seconde partie du modele de réacteur était une région qui décrit le comportement d'un
écoulement piston classique.
La fonction de distribution des temps de séjours peut étre exprimée par une distribution
gaussienne :

—Bt?

E(t)=e (1.74)
ou E(t)= Distribution des temps de séjours; B= étalement; et t = temps relatif aprés 1'entrée du
traceur.

Young and Young (1988) ont propos¢ un modele plus complexe introduisant une corrélation
entre la présence de milieux a flux transversal, la surface spécifique du média et le

comportement du flux piston. Cependant, l'applicabilit¢ du modele est limitée par la taille, le
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type et le placement du support qui sont spécifiques pour chaque type de réacteur. Ces
parametres sont importants car ils pourraient affecter a la fois la répartition des solides
biologiques et 1'élimination des matiéres organiques tout au long de la hauteur du réacteur.
Young et Young (1988) ont également proposé le couplage entre I'hydrodynamique et le
processus biologique, mais ils n'ont pas présenté de modéle complet pour simuler les deux.
Escudi¢ et al, (2005) ont modélis¢ le réacteur ABF en considérant deux régions
complétement mélangées interconnectées représentant le liquide mélangé et une zone morte
représentant le biofilm (Fig.1.13c). Ils ont couplé un mod¢le biocinétique nommé AM?2 avec
le mode¢le hydraulique proposé. Le modele proposé peut facilement prédire les performances
du processus au cours de la déstabilisation du flux entrant (le débit d'entrée a été augmenté
deux fois puis s'est arrété). Ce modele peut prédire les mesures en ligne obtenues, mais il ne
tient pas compte de ce qui se passe réellement dans le réacteur : Tout d'abord, la phase liquide
est considérée comme CSTR. Deuxiémement, la biomasse totale simulée est inférieure aux
solides volatiles attachés mesurés. Par conséquent, les concentrations de biomasse ont été
largement sous-estimées par le modele. Ce qui limite son applicabilité et le modéle devient
incapable de prédire les performances du processus a grande échelle pendant a la fois le
démarrage et les phases opérationnelles. Le mod¢le cinétique utilisé est un modele simple et
réduit et peut étre exploité pour montrer 1’existence de gradient de concentration des
différentes variables mais dans I’article de Escudié et al., 2005, les auteurs n’ont prédit que les
performances du processus au cours de la déstabilisation de I’influent. Le comportement
hydrodynamique a été étudié par la méthode de la distribution des temps de séjour a I’aide
d’un traceur. Les courbes expérimentales sont caractérisées par une longue queue étant donné
que le traceur diffuse dans le biofilm considéré comme un milieu poreux.

Une configuration différente, composée d'un CSTR avec une zone morte, suivie d'un réacteur
a écoulement piston, et comprenant un by-pass du premier compartiment (Fig.1.13a) a été
proposée par Smith et al., (1996). Les auteurs ont considéré que I'écoulement a travers la zone
completement mélangée et la zone d'écoulement piston était séquentiel et localisé en
correspondance avec le lit de biofiltre. La zone morte (Vg) était supposée étre parallele a la
zone completement mélangée avec un flux de transfert entre eux. Smith et al., 1996 présentent
avec leur modéle une stratégie utile pour prédire les conditions de mélange dans les
installations a I’échelle pilote. Cependant, ils ont étudi¢ une gamme limitée de vitesses
liquides et de productions de gaz pour définir en détail les niveaux critiques du

fonctionnement du réacteur. En outre, leur modele ne considére pas 1'effet de deux parametres
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clés, c'est-a-dire la profondeur du matériau de remplissage ‘’Packing’’ et la concentration en
solides.

Quand a Smith et al., (1993), ils ont proposé¢ un mode¢le de dispersion pour analyser le
comportement de 1'écoulement. Cette dispersion se traduit par un étalement de la courbe de
RTD. Ils ont défini avec les tests de tragage et les méthodes de calcul, les valeurs des
coefficients de dispersion d, les volumes de la zone morte et la zone complétement mélangée.

Le coefficient de dispersion est relié 4 la variance des concentrations du traceur mesurées o2

(Smith et al., 1993) : o2 = 2.9
uL
ou L représente la longueur du réacteur (m), U la vitesse de I'écoulement (m/s) et d le
coefficient de dispersion (m?%s).
Smith et al., 1993 ont également étudié 'effet de la vitesse d'écoulement de liquide et de la
production de biogaz sur le degré de mélange de réacteur. Ainsi, ils ont obtenu différentes

valeurs de paramétres hydrodynamiques avec différentes conditions de fonctionnement du

réacteur.
OR
) |
mixed zone
QF ¥ {QF+QR)*(1-QD) plug flow zone o r
o W oy e Q,_‘ﬁ_'g_.c_*

» (QF+QR)*QD .
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KEY: VM Mixed zone Q V Vs

VP Plug flow zone - S - S i
vD Dead zone |
QF Feed flow rate
QR Recycle flow rate
KC Dispersion coefficient between VM and VD c

Figure 1.13: Schémas fonctionnels proposés par a. Smith et al. (1996), b. Young and Young
(1998), c. Escudié et al. (2005)

Enfin, Huang et Jih (1997) ont couplé un modele de dispersion avec un modele cinétique de
biofilm profond ’deep-biofilm’” négligeant le substrat consommé par des cellules dispersées.
La figure.1.14 illustre le biofilm idéal ayant une densité microbienne uniforme (X) et une
épaisseur uniforme (Lf). Le modéle de biofilm incorporant le transfert de masse externe et la

diffusion interne simultanée est décrit par 1’équation suivante :
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d?s, kXS,
dz?2 [D,(K,+5S,)

(1.75)
Avec les conditions aux limites suivantes :

ds; D .
—s(s —s)=3aZ=0
f az L ( b s) (175&)

as, g
w04k (1.75b)

avec :

S¢=La concentration du substrat dans le biofilm[ML™];

Z=La distance a la surface de biofilm [L];

a =La surface spécifique du biofilm [L];

Ds=Le coefficient de dispersion axiale [L°T™];

D= La diffusivité dans le biofilm [L?T™];

X¢ =La densité microbienne dans le biofilm;

Ks= La constante de Monod,

k=Le taux d'utilisation spécifique maximum du substrat ;

J=Le flux de substrat a la surface du biofilm [ML'ZT'l], supposé égale a :
oS

T (1.76)

avec .

p=Coefficient de partage ou de partition (le rapport des activités chimiques d’un soluté entre

deux phases).

La plus grande difficulté d'application du modéle est de mesurer I'épaisseur du biofilm (L ).
Rittmann et McCarty (1978) et Suidan (1986) ont imposé une autre condition aux limites du
modéle: S; =0a Z=L,

Le modele de dispersion est donné par :

oS oS 0°S
+Bo iy b:d( bj_aJ

2
ot oY oY (1.77)

avec :
e=La fraction du volume du réacteur ;
Sp=La concentration du substrat dans le liquide [ML™];

y= La coordonnée axiale [L] ;

u=La vitesse superficielle du liquide [LT™] ;

39


https://fr.wikipedia.org/wiki/Activit%C3%A9_chimique
https://fr.wikipedia.org/wiki/Solut%C3%A9
https://fr.wikipedia.org/wiki/Phase_(thermodynamique)

Etude bibliographique

Huang et Jih (1997) ont réalisé¢ des expériences de tragage avec le réacteur ABF a I'échelle de
laboratoire pour étudier la diffusion a l'intérieur du réacteur et déterminer la valeur du nombre
de Peclet. Les valeurs estimées variaient de 0,01 a 1,5, ce qui reflete que le rétro-mélange
“’Back-mixing’’ qui se produit dans les biofiltres en raison de la monté des bulles de biogaz.
Ils ont également étudi¢ le profil de la concentration en des AGVs le long du réacteur ABF et
ont affirmé que 1'écoulement dans la phase liquide était complétement mélangé ce qui fait

I’absence du gradient de concentration des variables de la phase liquide.
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Figure 1.14 : Schéma d'un filtre anaérobie

1.7. Modélisation mathématique des réacteurs anaérobies a lit fluidisé

1.7.1. Description du processus anaérobie des réacteurs a lit fluidisé
La technologie des réacteurs a lit expansé et a lit fluidisé dérive directement des réacteurs a lit
fixe. Dans ce cas, on utilise des supports minéraux tres fins, tels que le sable de silice,
I’anthracite, le charbon actif, les particules céramiques, la z€olite, sur lesquels se fixent les
boues anaérobies pour former des flocs et développer ainsi un film épurateur Figure.1.15. Les
eaux a traiter sont introduites a la base du réacteur a un débit suffisant pour assurer
I’expansion ou la fluidisation du support. Les avantages majeurs des réacteurs a lit expansé et
a lit fluidisé sont la possibilité de traiter une charge volumique €levée, des temps de rétention
hydrauliques faibles et la faible probabilité de colmatage. Les fortes charges sont atteintes en
appliquant un temps de séjour hydraulique trés court, entre 2 et 24 heures ou en utilisant des
effluents trés concentrés (Nicolella et al., 2000). Les concentrations en biomasse dans le

réacteur a lit fluidisé se situent couramment entre 15 et 30 g.L-1 (Chen et al., 1988) et peuvent
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méme atteindre une concentration de 50 g.L-1 (van Loosdrecht et al., 1993). Cette
caractéristique laisse envisager la possibilité de traiter avec efficacité, des charges organiques

tres élevées (Lettinga 2005).
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Figure 1.15: Schéma d‘un réacteur a lit fluidisé

1.7.2. Modéles de réacteurs anaérobies a lit fluidisé

Des modéles mathématiques pour les réacteurs anaérobies a lit fluidis¢é AFBR (Anaerobic
Fluised Bed Reactor) ont été développés sous la forme de CSTR (Worden et Donaldson, 1987)
ou de réacteurs piston (Bonnet et al., 1997). Les modéles pour les AFBR se composent
généralement de trois parties : 1) un modele de fluidisation des lits qui décrit I'effet et la
caractéristique des particules inertes ; ii) un modele de biofilm qui décrit la vitesse de
conversion du substrat par particule de biomasse et ii1) un modele qui relie les modéles de
biofilm et de fluidisation de lit pour donner la concentration du substrat en fonction de la
position axiale dans I'AFBR.

De nombreuses recherches ont suggéré qu'un modele piston avec dispersion axiale peut étre
réalis€¢ avec succes pour simuler les processus hydrodynamiques se produisant dans les
AFBRs (Buffiére et al., 1998a, b ; Shwartz et al., 1996 ; Diez Blanco et al., 1995).

Buffiere et al., (1998a, b) ont indiqué que le mélange du liquide est bien représenté par un
modele piston avec dispersion axiale. En étudiant l'effet de la production de gaz sur le
comportement hydrodynamique d'un AFBR, les auteurs ont démontré que cette production est
capable de modifier le degré de mélange axial qui est responsable de 1'établissement d'un
gradient de concentration dans le réacteur.

En revanche, Diez Blanco et al., 1995 ont montré qu'il est possible d'étudier ' AFBR comme

un lit fluidisé solide-liquide négligeant I'effet du biogaz sur le comportement hydrodynamique.
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Les auteurs ont également décrit le role important de la croissance du biofilm sur le
comportement hydrodynamique, montrant que le biofilm produit des effets significatifs sur la
relation entre la vitesse d'écoulement ascendant et I'expansion du lit.

Turan et Ozturk (1996) ont étudi¢ l'effet de la concentration en biomasse anaérobie sur le
temps de rétention hydraulique et le coefficient de dispersion. Les auteurs ont reli¢ le
paramétre hydrodynamique Pe (nombre de Peclet) a la variance des concentrations du traceur

mesurées en utilisant I'équation proposée par Levenspiel et Smith (1957) :

o?(0)=2Pe™ — 2Pe?[1—exp )] (1.78)

avec :

6%(0)= La variance de la courbe de réponse théorique d'un réacteur anaérobie a lit fluidisé
AFBR.

De méme, Seok et al., 2003 ont développé un modele de dispersion axiale pour simuler le
comportement d’AFBRs, en négligeant I'effet de la formation de gaz sur le comportement
hydrodynamique. Ils ont appliqué leur modele a des états quasi stables, en ne considérant
aucune résistance de transfert de masse externe due a un bon mélange local (Bufficre et al.,
1998c, Schwartz et al., 1996). Le modéle comprend les équations de bilan de masse pour les
substrats et les produits en phase gazeuse et liquide, les cinétiques de la dégradation
biologique, le transfert de masse entre la phase gazeuse et liquide, les équilibres chimiques
ainsi que la convection et la dispersion (Figure.1.16). Les équations du bilan de masse sont les
suivantes :

oCi(z,t) _ u aci(z,t)+O| azci(z't)+1‘1i(z,t)+ M, .C,(2,1)

o s & o2 (1.79)
@Y uae,@Y (0@ Ly (04T (@)

ot s oz oz? ! J ! (1.80)
avec .

Ci= Concentration de l'espéce microbienne i en suspension dans le liquide [ML™];

C;= Concentration du substrat j dans le liquide [ML™;

u=Vitesse superficielle du liquide [LT™];

e=Porosité du lit;

d=Coefficient de dispersion axiale [L°T™];

IT; =Taux de change des espéces microbiennes i entre le liquide et les particules biologiques
[ML3TY;

M i=Le taux net de croissance des especes microbiennes i dans le liquide [T'l];

IT; =Taux de transport du substrat j du liquide dans le biofilm [ML®T™];
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rwj=Le taux net de formation du substrat j dans le liquide [M L3TY;

Tj= Le taux de transfert du substrat de la phase liquide a la phase gazeuse [M L3T1.

Les auteurs ont réarrangé les équations (1.79-1.80) en introduisant des conditions aux limites
mobiles et un systtme de coordonnées spatiales normalisées en fonction du temps pour
simuler 1'expansion du lit de 'AFBR et la répartition de la population microbienne a la fois le
long de la hauteur du réacteur et a l'intérieur du biofilm.

=z

Dispersion DI‘.SPEI'S:I'.EII Transfert de masse

Convection Convection . .
réaction

phase solide

It

Equilibre Equilibre de
iomigque dissociation

Figure 1.16 : Volume fini dans un réacteur a lit fluidisé et les flux considérés (Schwartz et al.,

1996)

1.7.2.1. Modéles de fluidisation des lits
Le comportement des supports soutenus les biogranules joue un rdle important dans la
conception des AFBR. Lorsque les granules se développent, leur taille, forme et densité
changent. Les caractéristiques de décantation et de fluidisation, telle que la hauteur du lit
fluidisé, en fonction de la vitesse du liquide, sont nécessaires pour la conception des AFBR.
L'information sur la hauteur du lit fluidisé est importante car elle établit le temps de séjour des
solides et la surface du biofilm spécifique dans la zone biologiquement active.

La vitesse terminale de chute libre des particules est définie comme suit :

g

Cop (1.81)
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Selon 1'épaisseur du biofilm et le type du support, la valeur de la densité équivalente de
particules de biofilm (ps) varie habituellement de 1100 a 1500 kg / m3. Le coefficient de

trainée Cp est une fonction du nombre de Reynolds et défini comme:
_ pldsut
Re, =——
Hy (1.82)
Dans le régime d'écoulement intermédiaire, le coefficient de trainée pour une sphere lisse et

rigide est proposé par (Perry and Green, 1997)

_ -06
C, =185Re; (183)

Cette corrélation ne peut pas étre utilisée pour les granules, car elles ne sont ni lisses ni rigides.
Pour cette raison, des corrélations empiriques ont été¢ suggérées pour l'estimation de Cp pour

les particules de biofilm:

Hermanovicz and Ganczarczyk (1983), Cp, = 17.1Re/ %% ; 50 < Re, < 100

Mulcahy and Shieh (1987), Cp = 36.66Re; %7 ; 40 < Re, <90

Ro and Neethling (1990), Cp = — + 21.55Re; 0518 ; 15 < Re, < 87
t

Yu and Rittmann (1997), Cp = — + 14.55Re; ¥ ; 40 < Re, < 90
t

Nicolella et al. (1999), Cp = 29.6Re; %° ; 7 < Re, < 90

1.7.2.2. Mécanisme de la fluidisation
Dans un réacteur anaérobie a lit fluidisé, les particules recouvertes de film sont maintenues
dans un état fluidisé par le liquide entrant.
La porosité du lit et la concentration de la biomasse dans le lit sont déterminées par le
mécanisme de la fluidisation. Pour un lit de particules sphériques uniformes, la relation

suivante a été proposée par (Richardson and Zaki, 1954):
u, =u,(e)f (1.84)
avec Us est la vitesse du liquide, € est la porosité et U; =U,107%°

avec U; est la vitesse finale de décantation de la particule, d est le diamétre de la particule et

D est le diamétre du tube utilisé dans I’expérimentation, n est une constante donnée par:

n = 4.65 + 20d/D Re, < 0.2
n = 4.4+ 18d/D(Re,) %03 0.2 <Re, <1

n = 4.4+ 18d/D(Re,) ! 1 < Re, < 200
n = 4.4(Re,) ! 200 < Re, < 500
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n=24 500 < Re;

Andrews et Tien (1979) ont rapporté la hauteur du lit a la quantité de biomasse dans le lit. Le
lit fluidisé tend a se stratifier verticalement en fonction de la vitesse de décantation des
bioparticules. Si aucune stratification n'est supposée, la hauteur du lit est liée a 1'épaisseur

moyenne du biofilm x par:

H (¢, i+x)

He 1_g [(1+ X 1o+ Ai)fm (1.85)

Dans le cas d'une stratification compléte :

Xmax

H 1+X
He) T g 000n
c 0 (1.86)

Une expression concreéte a été calculée, basée sur les deux expressions ci-dessus par Andrews
et Tien (1979) comme suit :

H —
— =1+(1+B)x

H. (1.87)

— 2 —
avec B=i 3+x|2+d 1+e, | 1-3A etd:1 SA
M-¢,) l-g,) 1-3A 3n

avec H la hauteur du lit, € la porosité du lit, X volume du film / volume de particule propre, x

la valeur moyenne de la fonction de distribution du film bactérien g (x), A la densité flottante
du film bactérien / densité flottante de particules propres, n I'exposant dans la corrélation
Richardson-Zaki. L'indice "c" désigne le lit de particules propres. Mulcahy et La Motta (1978)
ont développé des corrélations spécifiques pour déterminer U; et n pour le cas de bioparticules
dans un lit fluidisé comme suit:

L {(ps -, )gdtmrs

- 0.33,,0.67
205 p (1.88)

n = 10.35Re; "8 40 < Re, < 90

Avec p; la densité des bioparticules, p; la densité du liquide, p la viscosité du liquide

1.7.2.3. Effet de la production de gaz sur I'hydrodynamique
De nombreuses recherches sur le modele d'écoulement dans un AFBR ont suggéré qu'un

modele piston avec dispersion axiale peut étre utilisé pour le modéle d'écoulement (Hirata et
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al., 2000 ; Seok et Komisar, 2003). Dans ces études, l'effet de la production de gaz sur le
modele d'écoulement n'a pas été pris en considération. Diez-Blanco et al., 1995 ont étudié
I'effet de la production de gaz sur le comportement hydrodynamique d'un AFBR.

L'étude expérimentale de Buffiere et al., 1998b a comparé le comportement hydrodynamique
d'un lit fluidisé produisant du gaz avec un réacteur triphasique, fluidisé par injection de gaz.
Ils ont constaté que la rétention du gaz était plus importante dans le cas du lit fluidisé
producteur de gaz que le gaz injecté. En étudiant l'effet de la production de gaz sur le
comportement hydrodynamique d'un AFBR, les auteurs ont démontré que cette production est
capable de modifier le degré de mélange axial, qui est responsable de l'établissement d'un

gradient de concentration dans le réacteur.

1.7.2.4. La cinétique et les sous modéles des AFBRs
La diffusion du substrat dans un film biologique, d'uniforme épaisseur, attaché a une particule

sphérique est décrit par Mulcahy et al., (1980) :

izi(rz ﬁj: R,
redr dr (1.89)

ou d est le coefficient de diffusion effectif du substrat dans le film biologique, r la coordonnée
radiale mesurée a partir du centre de la particule de support, s la concentration du substrat
dans le biofilm et R; le taux intrinséque de consommation de substrat par unité de volume de
film biologique.
Un modeéle piston simple a été utilisé pour décrire le transport de substrat dissous dans la
direction axiale dans un lit fluidisé (Mulcahy and La Motta, 1978):

ds,

U—24+R, =0
dz (1.90)

avec les conditions aux limites suivantes: z=0, S, =S,

ou U la vitesse moyenne du liquide dans la direction longitudinale, s, la concentration du
substrat dans le liquide; o la concentration du substrat dans 1’affluent et R, le taux de réaction.
Pour une pénétration enticre du substrat dans le biofilm, le profil de concentration le long du

réacteur a été donné par Mulcahy et al., 1980 comme suit :

S, =S~ PKp \hl(:_pJ 1]
Q[\n (1.92)

avec s la concentration de substrat dans I'effluent, ry, le rayon de la particule de support, r, le

rayon de la bioparticule.
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La Motta and Patricio (1996) ont testé ce mod¢le en effectuant des expériences. Cet essai a
mis en évidence une concordance raisonnable entre le modéle cinétique d’ordre zéro avec une
pénétration compléte de substrat et les données expérimentales.

Buffiere et al., 1998c ont ¢tudi¢ 1'activité du biofilm le long de la hauteur du réacteur. Ils ont
développé un modele de biofilm en supposant : i) un biofilm homogeéne d’épaisseur uniforme,
i) un support sphérique de taille uniforme, iii) que le transfert de masse interne est décrit par
la loi de Fick, et iv) une phase liquide parfaitement mélangée a une concentration homogéne.

Le bilan de masse d'un substrat dans le biofilm est alors exprimé par :

i e)zv
re dr dr : (1.92)

Avec les conditions aux limites :

r=r,,s=s, (1.92a)
r=r, 95 _g, (1.92b)
dr

vl
x/s S

ou Yy Coefficient de rendement = masse de biomasse formée / masse de substrat consommée,
Umax le taux de croissance maximum spécifique, ks constante de demi saturation, V' taux de
réaction de s par la réaction i, S concentration du composant s.
Buffiere et al., 1998a ont développé un modele pour les AFBR en fonction de la cinétique
d'¢élimination du carbone total. Ils ont considéré les effets de la production de gaz dans leur
modele qui était de deux types : i) la production de gaz a modifi¢ le degré de mélange axial, et
elle est responsable de I'établissement d'un gradient de concentration dans le réacteur, ii) La
production de gaz est responsable de la contraction du lit, ce qui réduit le contact entre le
liquide et les bioparticules. La cinétique d'élimination du carbone total organique (TOC) s'est
révélée étre en bonne accord avec le modele Monod, la vitesse d’élimination de carbone total
organique pouvant étre exprime par :
Mroc = Fix L

K+ (1.93)
ou S est la concentration du carbone total organique dans le réacteur (le réacteur est supposé
étre parfaitement mélangé). Les parameétres Imax €t Ks ont été trouvés en tragant l'inverse de

TOC,_ —-TOC
rroc €t 1/S. Frocmesurée = n out

T
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avec 7 le temps de rétention hydraulique.

La contraction du lit a permis de réduire le contact liquide-solide de 10 a 25% :

L5 ~140.0450°
£ (1.94)

Les résultats expérimentaux de la rétention du gaz dans le réacteur ont donné la corrélation

suivante :

£, =(13+1.2)d U7 (1.95)

Un mode¢le piston avec dispersion axiale a ét€ proposé pour décrire le mélange liquide dans le
réacteur. Le bilan de masse du réacteur est alors donné par 1'équation suivante :

- - -
1d S_E_'_D S_

Pe dx®  dx I +s (1.96)

- S N HE UH
avec les notations suivantes: x = 2, S=—, Da=-™ "1 pg=—!
H k k. U, &E,

S

Le coefficient de la dispersion axiale a été identifié¢ expérimentalement en utilisant la méthode
de I’injection du traceur. Les résultats expérimentaux ont été utilisés pour bien confirmer la
corrélation (Fan, 1989) :

% — 101U IO.73%J €;0.167Dc—0.583

&2 (1.97)

avec dp le diamétre de la particule, D; le diamétre de la colonne, E, le coefficient de
dispersion axiale, g I'accélération gravitationnelle, H la hauteur du lit, ks la concentration de
demi-saturation dans I'expression de Monod, rpax le taux maximal de réaction, s la
concentration du substrat, Uy la vitesse superficielle du gaz, U, la vitesse superficielle du
liquide, x la hauteur réduite du lit, &5 le maintien du solide dans la phase liquide-solide du lit

fluidisé, &4 le maintien du gaz.

1.7.25. Les modeles de biofilm stratifié
Un modele de biofilm stratifié a été présenté par Canovas- Diaz et Howell (1988). Le biofilm
anaérobie €tait modélisé en deux couches distinctes avec la couche interne méthanogene L et
la couche extérieure acidogéne L; (Figure.1.17). Le substrat est converti en acides dans les
couches extérieures et est ensuite converti en méthane par les bactéries méthanogenes dans la
couche interne. Le substrat est converti en acides dans les couches extérieures et est ensuite
converti en méthane par les bactéries méthanogenes dans la couche interne.

Les équations différentielles pour 1'absorption du substrat dans les deux les couches sont :
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2
D, d_CZB =k, X
dz (1.98)
2
0, 8F ok

ou D;, D, la diffusivité du substrat par la couche acidogéne et méthanogene, G, F la
concentration de glucose et d'acide gras, k; la constante cinétique d'ordre zéro par rapport a
I'absorption du sucre, ko, la constante cinétique pour 1'absorption des AGVS, ki la constante
d’inhibition, z la distance par le biofilm, X1, X, les concentrations des bactéries acidogénes et
méthanogenes.

Les auteurs expliquent également pourquoi un biofilm stratifié est avantageux par rapport a un
biofilm non stratifié. Ainsi, lorsque la concentration en AGV est ¢levée, dans le cas d'un
biofilm non stratifié, les méthanogénes subissent une inhibition des AGV. Dans le cas du

biofilm stratifié, le niveau d'inhibition est minimis¢ par la présence de la couche externe.

L
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Figure 1.17 : Biofilm stratifié : L1, L2, couche acidogéne et méthanogéne respectivement

Droste et Kennedy (1986) ont proposé un modele pour 1‘utilisation séquentielle du substrat
dans un biofilm. Ce modele suppose qu'aucune interaction ne se produit entre les deux
groupes de microorganismes. Les équations du mode¢le sont les suivantes :

1 d’s, _ kxS
2
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2
d%s, kXS, _YkiXS

D
dx® Ky+s, K +s (1.101)

ou D1, la diffusivité, k la vitesse spécifique maximale de réaction, K la constante de demi
saturation, s la constante de substrat, x la distance, x; la concentration active de
microorganisme, Y le coefficient de rendement en acétate.

En résumé, deux facons d'aborder le probleme de la modélisation de la cinétique d'absorption
de substrat sont expliquées dans cette section. Dans le premier, le carbone total organique
TOC est considéré comme le substrat limitant la vitesse. Dans ce cas, la composition de la
biomasse, les étapes de réaction individuelles et les limites de diffusion du substrat ne sont
pas prises en considération. Les paramétres impliqués dans le modéle sont évalués en ajustant
le modéle aux résultats expérimentaux. Méme si cette approche semble étre simple, elle n'a
pas d'explication théorique. Dans la deuxiéme approche, le modé¢le cinétique est développé en
tenant compte de la cinétique du substrat, de la composition du biofilm et des limites de
diffusion. Cela semble étre une approche plus réaliste. En fin de compte, la validité de ces

modeles doit étre vérifiée pour les réacteurs a grande échelle.

1.8. Conclusion
Dans ce chapitre, la synthése des différentes approches de modélisation de I’hydrodynamique
des réacteurs anaérobies nous a permis de retenir que les modéles « simples » sont mieux
adoptés pour I’étude du processus. L'utilisation de modeles complexes tels que I’ADM1, bien
que c’est un modele complet pour la simulation générale des processus, présente des
difficultés s’il est destiné a é€tre utilisé pour le controle, I’identification des parameétres et
I'optimisation des processus. Dans le cas des réacteurs anaérobies a lit fixe, I'hydrodynamique
a été décrite avec de nombreux modeles mathématiques. Cependant ces modeles considerent
uniquement les phénomeénes de diffusion et de transport, mais pas les interactions entre
I’hydrodynamique, les cinétiques biologiques et les phénomeénes physicochimiques
concernant l'alcalinité. Dans ce qui suit on va s’intéresser a 1’étude expérimentale des
comportements hydrodynamiques des especes impliquées dans ’alcalinité dans un réacteur a
lit fixe a flux ascendant pour la digestion anaérobie de boues granulaires pour le traitement
des vinasses de tequila. Nous développons par la suite un modele hydrodynamique basé sur la

cinétique d’un modele réduit I’AM2. L’identification des parametres est faite par calage
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Chapitre.2 : Couplage du modéle cinétique de ’ADMI1 avec le

mod¢le piston avec dispersion axiale

2.1. Introduction

En général, dans tout procédé, les performances du réacteur sont influencées par le
comportement hydrodynamique étant donné qu'il a un impact direct sur le degré de contact
entre le substrat et les micro-organismes. Divers chercheurs ont réalisé des études pour
comprendre le comportement hydrodynamique des réacteurs anaérobies (Tembhurkar et al.,
2006 ; Carvalho et al.,, 2008 ; Mu et al., 2008). Plusieurs mod¢les de prédiction des
performances ont été proposés traitant des expressions qui décrivent la cinétique de la
dégradation et de la production de substrats organiques et inorganiques a l'intérieur du
réacteur (Kalyuzhnyi et al., 1996 ; Tartakovsky et al., 2008 ; Dochain et al., 1995). Dans
certains cas, ces modeles ont été couplés a la description hydrodynamique des processus.
Bollon et al., 2013 ont montré que les phénomenes de diffusion sont essentiels pour permettre
aux microorganismes la dégradation des composés.

Selon (Carvalho et al., 2008 ; Gleyce et al., 2014), I’hydrodynamique joue un réle important
dans 1'é¢tude des réacteurs anaérobies car elle peut influencer les vitesses des réactions

biologiques par le biais de changements de la répartition des réactions le long du réacteur.

D'apres la loi de Fick, la vitesse de diffusion d'une substance C dans un milieu réactif est
proportionnelle a la valeur négative du gradient de concentration de C. Les profils de vitesse
d'écoulement non uniformes donnent lieu a un gradient de concentration, et donc a une
diffusion, dans la direction axiale. Un modele de réacteur qui reflete fidelement ces
phénomenes est difficile a développer, et plus encore a analyser. Ce qui est souvent fait en

pratique est de modéliser le réacteur sous les deux hypothéses suivantes :

1. Le fluide se déplace a travers le réacteur a une vitesse uniforme U égale a la vitesse
moyenne du fluide dans le réacteur.

2. La dispersion se produit uniquement dans la direction axiale. L'é¢tendue de la
dispersion est suffisante pour tenir compte des effets combinés de tous les

phénomenes de dispersion (mélange moléculaire et turbulent, et des vitesses non
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uniformes) dans le réacteur réel. On parle d’un modéle a écoulement dispersé (Zaher

et al., 2004).

Le modéle de digestion anaérobie ADMI1 a été proposé par le groupe de travail de
« I’International Water Association » (IWA) ([Batstone et al., 2002], et il utilise I'nypothése

d'un mélange idéal.

Dans le présent travail, le modéle (ADM1) est couplé avec un modéle hydrodynamique (le
modele de dispersion axiale) et implémenté par la suite sous le logiciel COMSOL
Multiphysics. Dans ce chapitre, nous présentons les équations du modéele couplé. On présente
ensuite une procédure en deux étapes pour valider les simulations réalisées en utilisant le
logiciel COMSOL Multiphysics sur la base de situations dans lesquelles les solutions (de
I’ADMI1 couplé) doivent étre proches des simulations de I’ADMI1 supposé¢ dans un milieu
réactionnel homogene. On étudie par la suite I’influence de certains parametres opérationnels
comme le temps de séjour hydraulique sur les performances du réacteur. Enfin, on termine par
la validation de I’ADMI1 spatialisé en présentant des résultats de travaux effectués par

Tartakovsky et al., (2008).

2.2. Le modéle ADM1

Le modele ADMI1 prend en compte toutes les 4 phases de la digestion anaérobie (hydrolyse,
acidogenese, acétogenése, et méthanogenése).

Dans sa version de base, ce modele décrit 19 processus biochimiques, 3 processus cinétiques
de transfert gaz-liquide et 7 populations bactériennes différentes, dont deux biomasses pour la
dégradation des sucres solubles et des acides aminés, trois pour le propionate, le butyrate et
valérate et les acides gras longues chaines et enfin deux biomasses pour I'hydrogene et
l'acétate dans la phase de méthanogénese.

L'ADMI a été utilisé pour plusieurs applications, telles que des études sur la biodégradabilité
des déchets ou des substrats comme les eaux usées d'olives (Fezzani et al., 2008), les solides
municipaux avec les déchets de boues activées (Derbal et al., 2010), les déchets agro-
alimentaires (Gali et al., 2009), et d'autres comme I'ensilage de mais, 1'herbe et le fumier de
bovin, qui montrent des résultats fiables (Wichern et al., 2009). Dans (Mairet et al., 2011a), il
a été démontré qu'une version modifiée de I'ADM1 qui emploie la cinétique Contois pour la
phase d'hydrolyse est capable de décrire adéquatement la digestion anaérobie des microalgues.
Plusieurs auteurs ont appliqués des réductions sur ce modele afin d’obtenir un modele plus

simple. Dans (Mairet et al.,, 2011b) trois réactions ont ¢été considérées: deux phases
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d'hydrolyse-acidogénése en paralléle pour les sucres / lipides et pour protéines, suivies d'une
phase de méthanogenése. (Hassam et al., 2015) ont appliqué une méthode de réduction de

I'"ADMI1 basée sur une procédure d'association d'état systématique et générique.

2.2.1. Variables de PADM1
L’ensemble des variables de I’ADM1 s’expriment en kgDCO.m-3 ou gDCO.L-1, et le bilan
est donc réalis¢ en DCO. L’azote et le carbone inorganiques s’expriment en leurs
concentrations molaires respectives, kmol.m-3. Par convention, les composés particulaires
sont représentés avec un « X », il s’agit des microorganismes actifs et des composés
organiques particulaires qui ne peuvent pas traverser la paroi cellulaire des bactéries. Les
composés solubles sont les molécules capables de diffuser a travers la paroi cellulaire des
microorganismes ¢épurateurs. Il s’agit des monomeéres des composés biochimiques
particulaires. Enfin, il inclut les fractions inertes (indice I), apportées par l'influent ou issu de
la lyse bactérienne et de I'hydrolyse des molécules complexes. Elles ne sont pas dégradables
et ne participent donc pas a la croissance. Les composés inertes solubles (SI) se comportent
comme des traceurs dans la station alors que les composés particulaires inertes (XI) sont

piégés dans la boue.

2.2.2. Description des processus biochimiques
Le modele ADMI inclut les étapes extracellulaires de désintégration et d'hydrolyse et les trois

principales étapes intracellulaires d'acidogénése, d'acétogénése et de méthanogénese

(Figure.2.1).
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Figure 2.1: Processus de conversion dans la digestion anaérobie utilisés pour le modéle ADM1

(Batstone et al., 2000)

2.2.3. Processus physico-chimiques et biochimiques
Notons que le modele de boues activées (ASM) développé par IWA a été formulé en utilisant
la matrice de Petersen (Gujer et al. 2000). Similairement, ’ADM1 peut étre représenté par

une matrice de Petersen. Les processus biochimiques et physico-chimiques sont reportés dans

la premiére colonne de la matrice. Voir Annexe C
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2.2.4. Inhibitions
Plusieurs types d’inhibition peuvent apparaitre lors de la digestion anaérobie a cause de
I’accumulation de produits intermédiaires. Dans 1I’ADMI, différentes inhibitions sont
introduites pour modéliser les effets du pH, 1’inhibition par excés d’azote ammoniacal et par
une trop forte pression partielle d’hydrogéne. L’inhibition par le pH sur la croissance des
microorganismes est décrite par des fonctions empiriques. L’inhibition par I’H2 des étapes
d’acidogénése ainsi que I’inhibition par ’ammoniaque des méthanogénes acétoclastes sont
décrites par des fonctions de type non-compétitives. Les implémentations des inhibitions sont

énumérées dans 1’annexe. (Bastone et al., 2002)

2.2.5. pH et les relations acide-base
Le calcul du pH est intégré dans I’ADMI en considérant les réactions de dissociation des
couples acido-basiques tels que les AGV (acétate, propionate, butyrate et valérate), le
bicarbonate et I’ammonium. Il s’effectue par un systeme d’équations différentielles ou un
systeme d’équations algébriques.

La détermination du pH dans le mode¢le se fait par la résolution de 1'équation de 1'équilibre des

charges :
D cat=>Yan
S S S S S S Sac’ Spmf Sbu’ Sva’ 0
s T O T + VYan - - - - - =
H LN OH" THCO, B4 112 160 208 2.1)
Avec, Su. : la concentration de I’ion H' en (kmole/ms)
K
et SOH, _S Y =0.
HY 2.2)
S S 'S S
Ona: Sy~ B :San_SNH; _Scat"'SHcog APy b Fre
SH+ 64 112 160 208 2.3)
ouencore: S2. =S, -S,..0-K, =0. (2.4)
=S . +S . -S S oo Sb’S’S 2.5
avec =S . +S  -S - — - -—2__5 .
cat o heS G4 112 160 208 " (2:5)

et Ky le produit ionique de 1’eau.

—0+,0° 4K,
2 (2.6)

Le pH est alors donné par I'équation :

soit SH+ =
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pH =—log10(S .. ) 27
2.2.6. Les transferts liquide-gaz

Il est possible de déterminer le taux de transfert massique spécifique d'un gaz i a partir la

relation suivante :
pT,i = KI‘a‘(Squ,i - KH pgaz,i) (28)

Pour nos travaux, nous avons fait appel a la version de I'ADM1 de Rosen et Jeppsson., 2006.
Dans I’annexe B, sont résumés les descriptions des différents parameétres, les coefficients, les

variables utilisées ainsi que leurs unités et les équations de ' ADMI.

2.3. Vérification de ’ADMI1 par des données « benchmarquées »
Dans ce chapitre, une implémentation de I’ADMI1 cinétique supposé simuler le comportement
du systéme en milieu réactionnel homogene, noté ci-aprés ADM1-CSTR, va étre comparé a
I’implémentation de ’ADM1 couplé avec le modéle piston avec dispersion axiale dans des
conditions ou ils doivent étre équivalents.
Dans un premier temps, dans cette section, un test de contrdle des équilibres et des tests
«benchmarqués» ont été effectués pour vérifier l'exactitude de la mise en ceuvre de
I’implémentation du modele ADM1-CSTR sous Matlab qui va étre par la suite comparé avec
I’ADMI couplé.
Nous avons utilisé un modele ADM1 (selon Rosen et al., 2006) (cf. Annexe D). Ces tests de
contrdle ont été réalisés au Laboratoire de Biotechnologie et 1’environnement (LBE)
Narbonne France.
Le tableau suivant récapitule les résultats obtenus a 1’équilibre lors de I’implémentation de
I’ADM-CSTR sous Matlab et Scilab. En effet, on fixe les variables d'entrée et les valeurs des

conditions initiales, et on fait les simulations sur un temps de séjour de 20 jours.
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Tableau 2-1 : Modélisation de la digestion anaérobie avec I’ADM1, implémentation des ODEs de
I’ADMI1. Résultats de I’ADM1 benchmarqué en régime permanant, introduit dans Matlab et

Scilab
Variables Réyfél(’)e;;;e Matlab Différence Scilab Différence

Ssuc 1.20E-02 0.011950712 2.880E-07 0.011950712 2.88E-07
Saa 0.0053459 0.005345877 2.312E-08 0.005345877 2.31E-08
Sfa 0.10246 0.102464774 -4.774E-06 0.102464774 -4.77E-06
Sva 0.010808 0.010808075 -7.458E-08 0.010808075 -7.46E-08
Sbu 0.014189 0.01418906 -5.973E-08 0.01418906 -5.97E-08
Spro 0.016818 0.016817786 2.144E-07 0.016817786 2.14E-07
Sac 0.18128 0.181276826 3.174E-06 0.181276826 3.17E-06
Sh2 2.41E-07 2.41E-07 2.086E-12 2.41E-07 2.09E-12
Sch4 0.049273 4.93E-02 2.156E-07 0.049272784 2.16E-07
SIC 0.094762 9.476E-02 -3.083E-07 0.094762308 -3.08E-07
SIN 0.22993 2.299E-01 4.409E-06 0.229925591 4.41E-06
Sl 5.5383 5.538E+00 -4.662E-05 5.53834662 -4.66E-05
Xc 5.5083 5.508E+00 -4.662E-05 5.50834662 -4.66E-05
Xhc 0.055307 5.531E-02 6.846E-08 0.055306932 6.85E-08
Xpr 0.055307 5.531E-02 6.846E-08 0.055306932 6.85E-08
Xli 0.082712 8.271E-02 3.589E-07 0.082711641 3.59E-07
Xsu 0.85547 8.555E-01 2.000E-06 0.855468 2.00E-06
Xaa 0.63749 6.375E-01 1.975E-06 0.637488025 1.98E-06
Xfa 0.6734 6.734E-01 -3.444E-06 0.673403444 -3.44E-06
Xc4 0.28309 2.831E-01 1.322E-06 0.283088678 1.32E-06
Xpro 0.13572 1.357E-01 4.055E-07 0.135719595 4.05E-07
Xac 0.90074 9.007E-01 2.032E-06 0.900737968 2.03E-06
Xh2 0.43638 4.364E-01 3.666E-06 0.436376334 3.67E-06
Xl 45.298 4.530E+01 2.068E-04 45.29779324 2.07E-04
Scat 0.039126 3.913E-02 -1.170E-13 0.039126 -1.78E-12
San 0.17846 1.785E-01 -5.320E-13 0.17846 -8.13E-12
Sva_ 0.010757 1.076E-02 5.731E-08 0.010756943 5.73E-08
Sbu_ 0.014128 1.413E-02 7.205E-07 0.01412728 7.20E-07
Spro_ 0.016735 1.673E-02 3.762E-07 0.016734624 3.76E-07
Sac_ 0.1806 1.806E-01 4.008E-06 0.180595992 4.01E-06
Shco3_ 0.083654 8.365E-02 -1.368E-07 0.083654137 -1.37E-07
Snh3 0.003826 3.826E-03 3.735E-08 0.003825963 3.74E-08
SH 6.56E-08 6.560E-08 2.800E-13 6.56E-08 1.87E-12
Sgh2 9.66E-06 9.664E-06 2.557E-11 9.66E-06 2.56E-11
Sgch4 1.3763 1.376E+00 -1.737E-05 1.376317371 -1.74E-05
Sgco2 0.01586 1.586E-02 -3.732E-07 0.015860373 -3.73E-07
pgas_h2 1.55E-05 1.55E-05 1.282E-10 1.55E-05 1.28E-10
pgas_ch4 5.51E-01 5.509E-01 1.748E-06 0.550948252 1.75E-06
pgas_co2 4.06E-01 4.063E-01 3.726E-06 0.406336274 3.73E-06
q_gas 1.70E+03 1.703E+03 1.651E-02 1702.883493 1.65E-02
pH 7.18E+00 7.183E+00 -1.788E-05 7.183128376 -2.84E-05
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On remarque que les erreurs sont tres faibles. On déduit de ces résultats que le modéle ADM1
cinétique d’un milieu réactionnel homogeéne (ADM1-CSTR) introduit sous MATLAB au
régime stationnaire (a I’équilibre) est correctement implémenté. Ensuite dans la section 4 on
génére des données simulées avec notre modele couplé a 1’équilibre — dans des conditions
hydrodynamiques ou le mod¢le est en fait homogene— et on les compare avec ’ADM1-CSTR

sous Matlab.
2.4. Mise au point du modéle de simulation

2.4.1. Implémentation du modéle cinétique ADM1 couplé avec le modele

piston avec dispersion axiale

2.4.1.1.Phase liquide
Les variables d’état du modele couplé sont identiques a celles de ’ADM1 d’un milieu
réactionnel homogene. La répartition spatiale de la concentration d'un composant Ci (soluble
ou particulaire) le long de la hauteur du réacteur z peut étre exprimée sur la base d’un
¢coulement piston avec dispersion axiale (Tartakovsky et al., 2008 ; Kalyuzhnyi et al., 1996)
en utilisant I'équation suivante qui a été résolue, avec les conditions aux limites Danckwert

(Voir Annexe A) :

S Bt

Ou d; est le coefficient de dispersion, U; est la vitesse d'écoulement ascendant, z (z varie de 0
a H) est la position axiale et t est le temps. Le premier terme de la partie droite de I'équation. 1
caractérise le terme dispersif. Le second terme détermine un transport convectif du composant
Ci dans la direction verticale. Le troisieéme est le taux de biotransformation pour le composant

Ci. Les conditions aux limites (Danckwerts, 1953) sont les suivantes :

oC;
d,(z,t) —=U,(z2,t)\C,,_.0) —C,i, ) 2=0
()% =0, 1C 0 ~Ci) 210

£=O,Z=H
15/4
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2.4.1.2.Phase gazeuse
Les composants gazeux (méthane, hydrogene, dioxyde de carbone) sont traités dans le modele
sous forme de solutés et le transfert dans la phase gazeuse est considéré comme un milieu

parfaitement mélangé (Kalyzhnyi et al., 2006).

En raison des bulles de biogaz générées lors de la biodégradation des composés organiques
dans la phase liquide, le transfert de gaz se produit dans la phase liquide tandis que le transfert
de gaz a l'interface gaz-liquide peut étre négligé. L'équation suivante a été utilisée pour

décrire le transfert de la masse du liquide a la phase gazeuse (Mu et al., 2008).

gaét(z ):an PT(Z,t)_Vig(qgaz(z’t)sgaz(z’t))
gaz gaz (211)

avec Sgq; désigne la concentration des composants gazeux

Qgazeux st le débit volumétrique de biogaz, qui est défini comme:

H
qgazeux = va,gaz J pT,i dZ
0

(2.12)
ou Vy, est le volume molaire spécifique de gaz a une température donnée et égale a :
RT
Vm gaz — —Vliq
’ P _ p
atm gas,H20 (2 ) 13)

Les conditions aux limites des composants gazeux sont: Sy, =0 & z=0 et %:o a z=H.
ot

Pour un réacteur piston, la concentration est uniforme sur une section de réacteur, mais varie
axialement, entre l'entrée et la sortie. L’€cart par rapport au piston idéal, se caractérise par le
degré de dispersion axiale de mélange entre les différentes couches du fluide en écoulement.
Ce phénomene de dispersion axiale peut se représenter par une loi analogue a celle de Fick,
établie pour le transport de la matiere par diffusion moléculaire, dans laquelle le coefficient de

diffusion moléculaire est remplacé par un coefficient de dispersion axiale, noté d.,.

La solution de 1'€quation piston-dispersion dépend mathématiquement du nombre sans
dimension appelé nombre de Peclet et noté Pe - et non pas uniquement de la dispersion

axiale -, de sorte qu'un réacteur est généralement caractéris¢ par son Peclet (Dochain et al.,

1995) :
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UL Flux convectif
Pe =— =

d  Flux dispersif
(2.14)
Avec :

U: la vitesse d’écoulement du fluide dans le réacteur tubulaire (m/s)
L: la longueur du réacteur (m)
d : le coefficient de dispersion axiale (m%/s)

Par définition, Pe tend vers zéro pour un réacteur parfaitement agité et tend vers 1’infini pour
un piston.

En effet, si le coefficient de dispersion d; est égal a zéro, il s’agit d’un écoulement piston. Si
le coefficient de dispersion est trés grand, alors I’écoulement tend vers celui du réacteur

parfaitement agité.

2.4.2. Validation numérique du modéle de simulation : Comparaison entre
un ADM1 dans un milieu réactionnel homogéne et un ADM1 couplé
intégré sous COMSOL : Benchmarking

Le but de cette section est I’évaluation numérique du modéle de simulation obtenu par
couplage du modele cinétique ADM1 et du modele d'écoulement piston avec dispersion axiale
intégré sous COMSOL multiphysics. Ce modéle de simulation est noté ci-aprés ADMI-
couplé intégré sous COMSOL. Les paramétres du modele et les conditions opératoires
utilisées dans les simulations sont ceux proposés par Rosen et al., 2006 pour la comparaison
d’un ADM1-CSTR implémenté sous MATLAB et un ADMI1-couplé intégré sous COMSOL.
Les sorties a 1'état stationnaire des variables de 1°ADMI1 de référence (la version de 'ADM1-
CSTR sous Matlab dans un milieu réactionnel homogene) ont été utilisées en tant que profils

initiaux de I’ADM1-couplé intégré sous COMSOL.

Pour évaluer la version de [‘ADM1-couplé intégré sous COMSOL, deux types d'expériences
numériques sont réalisées : a 'état stationnaire et a 1’état dynamique. Tout d'abord on vérifie
que lorsque Pe est faible, les simulations obtenues avec 1‘ADMI-couplé intégré sous
COMSOL sont proches des prévisions de 1°’ADM1-CSTR implémenté sous MATLAB.
Ensuite, a I'état stationnaire et a peclet faible, nous comparons les comportements des
variables des deux mode¢les en augmentant progressivement le débit d'entrée et en observant si

le lessivage de différentes especes est observé pour les mémes débits et dans le méme ordre.
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Enfin, toujours a peclet faible, nous comparons les résultats des deux mod¢les dans un mode

dynamique.

2.4.2.1.Nombre de Peclet
On se propose ici de valider le simulateur implémenté sous COMSOL sur la base de situations
dans lesquelles on sait que les trajectoires des variables du modéle couplé doivent approcher
celles du modeéle homogeéne, ¢’est-a-dire dans des conditions de mélange parfait.
Les deux modé¢les ont été comparés en analysant les concentrations de la DCO totale, des
AGVs, des biomasses, de 1’azote inorganique (SIN), de la production de biogaz (q_gaz), du
pourcentage de méthane (%CH4) et de la DCO soluble (S).
Pour le modéele ADM1 couplé intégré sous COMSOL, nous avons pris un trés petit nombre de
Péclet (Pe = 10™) i.e. le coefficient de dispersion d,—co (conditions de mélange parfait), puis
nous avons comparé les résultats obtenus avec les deux modeles en régime permanent.
L‘ADM1-couplé¢ introduit sous COMSOL a la sortie (z=L) reproduit correctement les sorties
de I'ADMI1-CSTR implémenté sous MATLAB avec une petite différence pour le pourcentage
de méthane comme le montre la Figure.2.2 : Des résultats similaires ont été obtenus en
utilisant des données en régime permanent. Les sorties de 'ADMI1-CSTR sous MATLAB et
du modele ADMI1-couplé sous COMSOL ne différent pas de manicre significative. L’erreur
relative, de 1‘ordre de 0,03%, peut étre assimilée a la précision numérique pour générer les

sorties pour les deux implémentations du modéle.
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Figure 2.2: Comparaison entre ADM1-CSTR implémenté sous MATLAB et un ADM1-couplé
intégré sous COMSOL a la sortie (z=L): Résultats benchmarqués pour la DCO totale, AGVs,
biomasse, SIN, q_gaz, % CH4 et S

2.4.2.2. Ladilution
Aprés avoir vérifié que nous avons obtenu les mémes résultats pour les deux modeles

(ADM1-CSTR introduit sous MATLAB et ADM1-couplé intégré sous COMSOL) a
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I'équilibre avec un faible Pe, nous étudions le comportement qualitatif des deux modeles par
rapport au taux de dilution Figure (2.3-2.4).

Toujours a 1’état stationnaire, on augmente progressivement le débit d'entrée pour voir le
lessivage successif des biomasses. Afin de suivre la disparition de certaines biomasses,
diverses simulations ont été effectuées aux différents taux de dilution D, tout en augmentant a
chaque fois la dilution pour un ADM1-couplé intégré sous COMSOL et un ADM1-CSTR
implémenté sous MATLAB. En augmentant le débit d’alimentation nous avons constaté que
les biomasses se comportent de la méme fagon pour les deux modéles ; les concentrations des
lipides Xli et des hydrocarbures Xhc augmentent avec I'augmentation du taux de dilution. Par
ailleurs, lorsque le taux de dilution augmente, on observe que les biomasses de sucres Xsu,
des acides aminés Xaa, des acides gras Xfa, des propionates Xpro et de l'acétate Xac
commencent a décroitre légerement.

Les biomasses Xfa, Xpro et Xac disparaissent successivement pour la dilution D = 0,2 / jour
pour les deux modeles. En conséquence, les mémes biomasses dans les deux modéles
atteignent le lessivage au méme temps de séjour hydraulique. Figure (2.3-2.4).

Autrement dit, les mémes biomasses sont lessivées dans les deux modeéles aux mémes temps
de séjour hydraulique, ce qui démontre le méme comportement des variables des deux
modeles dans des conditions ou ils doivent précisément étre équivalents : un argument
supplémentaire nous permettant de conclure que le modéle de simulation (ADMI1 cinétique
couplé avec le modele piston avec dispersion axiale) est correctement implémenté sous

COMSOL Multiphysics.
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Figure 2.3: Profil temporel d’un ADM1 couplé intégré sous COMSOL a la sortie (z=L)
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Figure 2.4: Profil temporel de ’ADM1-CSTR implémenté sous MATLAB
2.5. Résultats de simulation par PADM1 couplé implémenté sous COMSOL

Multiphysics

2.5.1. Comparaison entre la production du biogaz d’un ADM1 couplé sous
COMSOL pour Pe =10-5 et Pe=10

Dans cette section, nous présentons les résultats de simulation par le modéle ADM1 couplé

intégré sous COMSOL Multiphysics. La figure 2.5 présente la variation de la production de
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biogaz q gas a 1'état stationnaire suite a des changements du taux de dilution D (D = U / L).
Pour tous les temps de séjour hydrauliques simulés, la production de biogaz augmente d'abord
avec le taux de dilution, atteint un maximum, puis décroit. A un taux de dilution élevé, la
production est trés faible en raison du lessivage des microorganismes. Dans tous les cas, le
comportement qualitatif du taux de production de biogaz est le méme pour les deux modéles.
En fait, une augmentation du taux de dilution D entraine une modification a la fois de la
composition des micro-organismes dans le systéme et des concentrations de toutes les
variables d'état. En augmentant D, la concentration de la biomasse augmente d'abord, puis
diminue tandis que la biomasse méthanogene s'approche de disparition Figure 2.6.

La Figure 2.5 présente une comparaison entre la production du biogaz d’'un ADM1 couplé
intégré sous COMSOL Multiphysics pour un Pe =10 et un Pe=10. Pour le méme volume du
réacteur, le taux maximal de biogaz pour un ADMI1 couplé tel que Pe=10 est plus élevé que le
modele ADM1 dans des conditions de milieu réactionnel homogene (Pe =10").

La comparaison a montré que le modele avec Pe=10 était mieux adapté pour maximiser la
production de biogaz mais cette conclusion nécessite des études complémentaires pour étre

validée.
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Figure 2.5: Comparaison entre la production de biogaz pour I'ADMI1 couplé intégré sous

COMSOL pour Pe =10-5 et Pe=10

Une comparaison des concentrations d'acétate prédites par ’ADMI1 couplé intégré sous
COMSOL pour Pe=10" et Pe=10 est représentée dans la figure 2.6. Le substrat acétate de
I’ADMI couplé avec un Pe=10 est inférieur a celui de I’ADM1 couplé dans des conditions de
milieu réactionnel homogene (Pe=10'5) pour des dilutions inférieures a 0.15/j. Par conséquent,
le modele couplé a Pe=10 prédit un débit de biogaz plus ¢levé. Cette tendance est en accord
avec les résultats obtenus dans (Mu et al., 2008). Les réponses des deux modéles a
l'augmentation de la vitesse U ont été similaires, le substrat était faible, ce qui peut étre
attribué a l'augmentation de la biomasse dans le réacteur, puis il a ét¢ augmenté, en fonction

du temps de séjour, en raison de lessivage (washout) de la biomasse.
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Figure 2.6: L’effet de I’augmentation de la dilution D, (V=1400 m®), sur la biomasse
Dans cette section on va continuer a étudier les résultats obtenus avec ’ADMI1 implémenté
sous le logiciel COMSOL Multiphysics. Pour un méme volume V= 1400 m3, on a pris
différentes longueurs L de réacteurs pour étudier le comportement du systéme tout en gardant
le rapport L / U constant. La figure 2.7 présente la variation de la quantité de biogaz produite
le long du réacteur. On a constaté que dans les différents cas la quantité de biogaz produite est
la méme. Cette variation est un argument supplémentaire pour la vérification de

I’implémentation de notre modéle sous COMSOL Multiphysics.
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Figure 2.7: Variation de la production de biogaz pour différentes longueurs de réacteur tel que

U/L=cst

2.6. Validation du modele de simulation par des données expérimentales

2.6.1. Etude de sensibilité
Dans cette section on a considéré un pH constant afin de comparer nos résultats avec les
résultats obtenus dans Tartakovsky et al., 2008. Ces derniers ont considéré que le pH du
réacteur est maintenu a 7 par un régulateur. Les équations du modele ont été simplifi¢es (les
équations d’équilibre des ions ont été exclues). Une analyse de sensibilité a été utilisée pour
déterminer quels parameétres avaient le plus d’importance par rapport aux sorties du systéme.
Dans notre cas, nous utilisons la méthode d’analyse de la sensibilité locale relative (Dochain
et Vanrolleghem, 2001). Si nous prenons une déviation Ap; pour le paramétre pj, NOUS
pouvons estimer la sensibilit¢ du modele par rapport a chacun des parametres en utilisant

I’indice de sensibilité comme Suit :

o, ¥;(p+ap)-y,(p;) (2.15)

- yj(pi). Ap;
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Le facteur de déviation Ap; a été fixé a 1% pour tous les calculs et I’évolution de sensibilité.
On se réfere dans cette partie au travail réalisé par Tartakovsky et al., 2008 basé sur 1’étude
hydrodynamique d’un réacteur UASB. Leur travail est basé¢ sur ’ADMI.

La DCO dans ’ADM1 est calculée a partir de 7 variables, a savoir, le saccharose, les acides
aminés, les acides gras a longue chaine, le valérate, le butyrate, le propionate et 1’acétate.
Dans I’ADM1, chaque cinétique de dégradation du substrat est décrite par une équation de
Monod, et donc implique deux paramétres cinétiques : la vitesse maximale de consommation
du substrat K, j et la constante de demi-saturation K.

Les AGVs dans le modele incluent le valérate, le butyrate, le propionate et I’acétate, mais le
valérate et le butyrate partagent les mémes parameétres cinétiques Kscq €t Kmea.

L’analyse de sensibilité des paramétres du modéle sur les variables du modele (DCO soluble,
I’acétate, le propionate, le butyrate et le pourcentage de méthane) sont représentées ci-dessous
dans les figures (2.8 et 2.9). Les constantes steechiométriques, de désintégration et
d’hydrolyse ainsi que les parametres décrivant I’effet de 1’inhibition par 1’azote inorganique et
I’effet du pH ne sont pas pris en considération. Le modéle de simulation (ADMI1 couplé
intégré sous COMSOL) utilise les valeurs des parameétres stoechiométriques de 1’ADMI1
(Rosen et al., 2002).

La figure 2.8 montre la variation de I’indice de sensibilité en fonction du temps a la sortie du

réacteur pour les quatre variables du modele par rapport a la perturbation faite sur le

\
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Figure 2.8: Analyse de sensibilité des paramétres du modéle, a la sortie, sur la DCO, Acétate,

Propionate et le méthane
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Figure 2.9: Analyse de sensibilité des paramétres du modéele sur la DCO, Acétate, Propionate et

le méthane suivant z en régime permanent

En nous appuyant sur 1’étude de sensibilité on peut conclure que les vitesses maximales de
consommation et les constantes de demi saturation de 1’acétate (Kmac, Ksac), propionate

(Kmpr, Kspr), butyrate/valerate (Kmc4, Ksc4) ont davantage d’impact sur les dynamiques
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que les parametres des acides aminés (Kmaa), des acides gras a long chaine (Kmfa) et des
saccharoses (Kmsuc). En effet, les sensibilités sur les sorties du DCO soluble, de ’acétate, du
propionate et du butyrate par rapport aux vitesses maximales de consommation Kmac, Kmpr
et Kmc4 sont inversement proportionnelles aux sensibilités sur les mémes sorties par rapport
aux constantes de demi saturation Ksac, Kspr et Ksc4. Ce résultat est conforme aux résultats
de Tartakovsky et al., 2008. Le tableau 2.2 récapitule les paramétres du modele utilisés pour

l'analyse de la sensibilité et les résultats de I'estimation des parameétres.

Tableau 2-2 : Les paramétres du modéle utilisés pour 1'analyse de la sensibilité et les résultats de

I'estimation des parameétres

Paramétre Valeurs Valeur estimée de Unités
benchmarquées I’ADMI1 couplé sous
COMSOL Muliphisics

Km.aa 50 50 it

Ks a2 0.3 0.3 Kg DCO m*
K fa 6 6 it

Ks fa 0.4 0.4 Kg DCO m*
Kn,ca 20 30 it

Ks 4 0.2 0.2 Kg DCO m*
Kinpr 13 30 it

Ks pr 0.1 0.1 Kg DCO m™
Kin.suc 30 30 it

Ks suc 0.5 0.5 Kg DCO m™
Kmac 8 15 it

Ks ac 0.15 0.15 Kg DCO m*
d, - 0.05 m?j*

U - 0.5 mj™
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2.6.2. Calage du modéle de simulation (ADMI1 cinétique couplé avec le modéle piston
avec dispersion axiale)

Concernant 1'ADMI1, généralement l'identification paramétrique est basée sur les
connaissances des praticiens qui sélectionnent le jeu de parameétres selon leur expérience.

Le calage de ’ADMI1 couplé¢ consiste a la comparaison des simulations aux mesures
expérimentales. Plusieurs essais ont été réalisés, en faisant varier les paramétres qui ont le
plus grand impact sur les sorties, pour calibrer le modeéle. Un calage « manuel » est mené pour
fixer les parametres du modele tout en effectuant différents tests de simulation jusqu’a ce
qu’on a obtenu un bon accord entre les mesures expérimentales et simulées.

L’effluent utilisé dans l'expérience ne contenait pas de matiéres solides, avait une faible
teneur en azote et le réacteur était équipé d'un systéme de contréle du pH. Par conséquent, les
constantes steechiométriques, de désintégration et d'hydrolyse ainsi que les parametres du
modele décrivant l'effet d'inhibition de l'azote inorganique et l'effet du pH ne sont pas
réestimés. En raison du grand nombre de paramétres de I’ADM1 couplé, 1'estimation de tous
les paramétres nécessiterait un nombre significativement grand de résultats expérimentaux.
Plus précisément les estimations des constantes de demi-saturation Ks,i qui nécessiteraient un
ensemble beaucoup plus large de résultats expérimentaux, y compris des tests cinétiques aux
concentrations des substrats comparables aux valeurs des constantes de demi-saturation Km,i.
Dans I’ensemble les parametres qui ont le plus grand impact sur les variables, on trouve les
vitesses maximales de consommation du substrat (Km,i) des substrats solubles. Dans
I’ensemble on va estimer les Km,i, le coefficient de dispersion dz et la vitesse d’écoulement U
Le tableau 2.2 illustre les paramétres estimés de I’ADM1 couplé.

Le calage de ’ADMI couplé, introduit sous COMSOL Multiphysics, est effectuée par la
comparaison avec les mesures effectuées par Tartakosky et al., 2008 sur une installation pilote
de volume 10 L située au Canada. Les mesures des composants de la phase liquide ont été
obtenues en 4 points d’échantillonnage dans le réacteur 0, 0.25, 0.5, Im.

Le gradient de concentration longitudinal des composants de la phase liquide a été prouvé
expérimentalement et il est bien prédit par notre ADMI couplé et intégré sous COMSOL
Multiphysics (Voir Figure 2.10). Le modéle prédit une diminution des concentrations du DCO
soluble et des AGVs totaux le long de la hauteur du réacteur. Ce comportement est également

observé expérimentalement.
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Une comparaison des AGV's mesurés et prédits au bas, au milieu et au sommet du lit de boues
et dans les effluents ont montré des tendances similaires, bien que la concentration des AGVs
dans I’effluent (1m) ait été considérablement sous-estimée.

La DCO soluble est également bien prédite par le modele pour les 4 positions mais avec
moins de précision par rapport aux AGVs. Cette erreur dans I'estimation des concentrations de
DCO et des AGVs peut étre attribuée probablement a deux facteurs. Le premier facteur se
manifeste dans I’erreur de I'estimation de la dispersion qui pourrait influencer la précision des
prédictions du mode¢le. Dans ce travail le coefficient de dispersion a été pris constant le long
du réacteur, tandis que selon Zeng et al., 2005 le coefficient de dispersion dépend de la
position a l'intérieur le lit de boue et il est constant dans le liquide au-dessus le lit de boue.

Le deuxiéme facteur peut étre attribué aux valeurs de pH qui ont été prises constantes et
proches de neutralité le long de la hauteur du réacteur. Par conséquent, l'inhibition de 1'acide
libre a la base du réacteur était négligeable, ce qui entrainait une surestimation des taux de
transformation des AGVs. Ceci met en évidence I’importance du pH dans le contrdle du
processus. En effet, en considérant le pH comme une variable, plusieurs types d’inhibition
peuvent apparaitre lors de la digestion anaérobie a cause de I’accumulation de produits
intermédiaires. Dans la mesure ou l'inhibition par le pH est incorporée dans le mode¢le, le
comportement des variables par rapport au pH doit étre vérifié.

On peut également attribuer la différence entre les profils simulés et mesurés au fait que seuls
trois parametres ont été estimés tandis que les autres, y compris les constantes de demi
saturation, ont été pris égaux aux valeurs proposées dans 1’étude de référence (Rosen et al.,
2002).
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Figure 2.10: Comparaison entre les simulations du modéle ADM1 couplé et les mesures :
DCO Soluble et b) AGV

Bien que les simulations données par le modéle de simulation intégré sous COMSOL
reproduisent bien les courbes de la DCO et des AGVs, cette concordance ne garantit pas que
le modéle soit « identifiable ». Autrement dit, plusieurs jeux de paramétres peuvent donner la
méme qualité d’ajustement. C’est le probléme de I’identifiabilité (que nous verrons en détails
dans le chapitre suivant). Comment peut-on étre siir qu’il n’y a pas un autre jeu de paramétres
meilleurs dans une zone éloignée de I’espace des paramétres ? Les modeles complexes
peuvent présenter des difficultés dans la simulation, la détermination des nombreux

parametres du modele, la manipulation d'un grand nombre d'équations, et le controle du
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processus. Par conséquent, la réduction du modele est considérée comme une alternative
raisonnable pour simplifier sa complexité et ainsi faciliter 1’identification de ses parameétres.
Dans ce cadre, Hassam et al., 2015 ont proposé une méthode de réduction basée sur
I'association de variables qui permet de proposer une interface entre les variables de 'ADM1
et celles d’'un modele réduit. Ils ont utilisé une procédure d'association d'état systématique et
générique afin d'obtenir un tel modele simplifié a partir d'un ADM1 validé.

Garcia-Diéguez et al., 2013 ont utilisé la méthodologie développée par Bernard et Bastin
(2005a, b) et basée sur la projection de données par une analyse de composante principale
(PCA). Cette méthodologie semble étre un outil puissant pour simplifier I’ADM1, elle montre
que les principales caractéristiques du modele pourraient étre obtenues avec un minimum de
deux réactions. Le mode¢le réduit a reproduit la dynamique du processus de fagon trés précise.
Ainsi, la réduction de modele est un outil puissant qui peut étre appliqué dans l'identification

des paramétres, la validation et simulation des mod¢les complexes tel que I’ADMI.

2.7. Conclusion
Dans cette étude le modele cinétique de la digestion anaérobie ADMI a été couplé avec le
modele piston avec dispersion axiale. Nous avons utilisé le logiciel COMSOL Multiphysics
comme outil de résolution des équations aux dérivés partielles. Pour vérifier I’implémentation
du modele sous COMSOL Multiphysics, nous avons utilisé une procédure a deux étapes :
Lorsque Pe est petit, nous avons comparé les simulations du modele couplé avec celles
obtenues avec un modele homogene, dans des conditions ou les prédictions doivent étre
identiques (ADM1-CSTR implémenté sous MATLAB et ADMI couplé intégré sous
COMSOL). Nous avons également étudié I’influence du taux de dilution sur les biomasses et
vérifié que ces dernicres étaient lessivées pour des taux de dilution comparables mettant en
évidence un comportement qualitatif trés proche. On a ¢€tudié par la suite 1’influence de
certains parametres opérationnels comme le temps de séjour hydraulique sur les performances

du réacteur.

Dans ce chapitre, on a évalué numériquement le modéle de simulation et on a essayé de le

valider a partir de données expérimentales de la littérature acquises sur un réacteur UASB.

L'analyse de sensibilité du modele a montré que les vitesses maximales de consommation et
les constantes de demi-saturation ont davantage d’impact sur les dynamiques. Les trois
parametres choisis pour l'estimation étaient les vitesses maximales de consommation de

l'acétate, de propionate et de butyrate (Kmac, Kmpr et Kmc4). Dans l'ensemble, ’ADM1
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couplé sous COMSOL Multiphysics décrit de maniére satisfaisante les gradients de
concentrations de DCO et des AGV total a différentes positions du réacteur. Contrairement a
ADMI cinétique, qui suppose un mélange idéal dans le réacteur et donc une répartition
homogene des composants dans le réacteur, ’ADMI1 couplé est capable de prédire la

variabilité spatiale de DCO et des AGV le long de la hauteur du réacteur.

Dans ce chapitre le pH est supposé constant mais en réalité c’est un parametre trés important
pour le contréle de la stabilité du processus. Au regard de la complexité de ’ADMI1, qui se
manifeste notamment dans le couplage entre la physicochimie et la biologie, on propose dans
la suite d’utiliser un modele réduit de la digestion anaérobie basé sur le modele AM2. On va
développer un modele hydrodynamique en se basant sur le modéle cinétique AM2 tout en
variant le pH et, par la suite, en identifier les paramétres a partir d’un jeu de données

expérimentales.
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Chapitre.3 : Evaluation de la répartition spatiale de

I'alcalinité dans un réacteur anaérobie a lit fixe

3.1. Introduction

Dans ce chapitre, nous étudions la répartition spatiale des especes liées a 1'alcalinité dans les
réacteurs a lit fixe. Le processus de digestion anaérobie est apparu récemment comme une
solution pour le traitement des vinasses de tequila (Méndez-Acosta et al., 2010b), car il s'est
révélé efficace non seulement pour 1'élimination de la DCO, mais aussi pour la production de
biogaz, permettant une valorisation énergétique ainsi que l'amélioration de la durabilité
environnementale de l'industrie (Méndez-Acosta et al., 2010b; Arreola-Vargas et al., 2016).
Ce processus est opérationnellement instable dans certaines conditions expérimentales liées
précisément a l'alcalinité. De nombreuses recherches ont ét¢ menées sur la digestion
anaérobie des vinasses de tequila au cours de ces derniéres années en utilisant des
technologies classiques telles que les réacteurs discontinus a séquengage anaérobie (AnSBR)
(Arreola-Vargas et al., 2016), les réacteurs UASB ou simplement le type CSTR du digesteur
anaérobie (Méndez-Acosta et al., 2010a).

Dans le cas des réacteurs a lit fixe, I'hnydrodynamique a été décrite avec de nombreux modéles
mathématiques (Harmand et al., 2002 ; Dochain et al., 1995 ; Schoefs et al., 2004 ; Aguilar-
Garnica et al., 2009; Aguilar-Garnica et al.,, 2006). La majorité des études ci-dessus
considérent uniquement les phénomenes théoriques de diffusion et de transport. Ces modeles
traitent I'hydrodynamique a l'intérieur du réacteur tout en négligeant les interactions entre
hydrodynamique, les cinétiques biologiques et les phénomenes physicochimiques concernant
l'alcaliniteé.

Dans ce travail, nous présentons une étude expérimentale de la répartition des variables
impliqués dans D’alcalinit¢ dans un réacteur a lit fixe a flux ascendant désigné pour le
traitement des vinasses de tequila. Les mesures des acides gras volatils (AGV), du pH, de
l'alcalinité et du bicarbonate ont ét€ obtenues a trois points d'échantillonnage dans un réacteur
avec l‘entrée et la sortie. Une analyse plus détaillée de la répartition axiale des substrats dans
le réacteur a mis en évidence la variabilité spatiale des AGV totaux, du pH, de 1'alcalinité et

du bicarbonate le long de la hauteur du réacteur.
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3.2. Matériels et méthodes

3.2.1. Conditions opératoires
Les expériences ont été réalisées avec des vinasses de tequila brutes obtenues a partir d'une
usine de tequila située a Guadalajara-Jalisco, au Mexique. Les caractéristiques de l'effluent a

traiter sont données dans le tableau 3.1.

Tableau 3-1: Caractéristiques physico-chimiques de vinasse de tequila

Parameétres Plage de variation
pH 3,4-4,5
Huile et graisse (mg/L) 10-100
DCO Totale (mg/L) 60,000-100,000
DCO Soluble (mg/L) 40,000-80,000
DBO Totale (mg/L) 35,000-60,000
DBO Soluble (mg/L) 25,000-50,000
Solide Total ST (mg/L) 25,000-50,000
Matiéres Solides en Suspension MES (mg/L) 2,000-8,000
Matiere Solide Fixe (mg/L) 10-500
Matié¢res Volatiles en Suspension MVS (mg/L) | 1,990-7,500
Solides dissous totaux (mg/L) 23,000-42,000
Solides décantables (mL/L) 10-900
Alcalinité Totale (mg/L) < 6,00
Acidité Totale (mg/L) 1,500-6,000
Acidité Fixe (mg/L) 1,480-5,800
Acidité Volatile (mg/L) 20-200
Ca (mg/L) 200-1,100
Mg (mg/L) 100-300
K (mg/L) 150-650
Phosphates (mg/L) 100-700
Azote Total (mg/L) 20-50
NH4+ (mg/L) 15-40
Azote organique (mg/L) 5,0-10
Cu (mg/L) <3,0
Fe (mg/L) <45
Ni (mg/L) <0,02
Zn (mg/L) <1

Le réacteur pilote utilisé est un digesteur anaérobie a lit fixe a flux ascendant (Figure.3.1)

utilisé pour le traitement des effluents de brasserie. Ces effluents contiennent des proportions
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¢levées de matiere organique facilement biodégradable. Dans le cas des vinasses, la DCO est
tres €levée et généralement sous forme dissoute.

L’effluent brut de vinasse a traiter a été stocké a l'air libre dans deux réservoirs d'une capacité
de 5000 L et une citerne d'une capacité de 2500 L, ils sont reliés au réacteur par un systéme de
tuyauterie. La concentration initiale de vinasse dépasse 50 kg DCO 17j* et diminue avec le
temps, probablement par fermentation.

Le réacteur est une cuve de 1,65 m de hauteur et de 0,6 m de diamétre offrant ainsi un volume
utile de I’ordre de 455 L. Il a été inoculé avec des boues anaérobies granulaires pour traiter les
vinasses de tequila en utilisant comme substrats des vinasses diluées (70% H,0-30%
vinasses) dont la concentration en DCO était d'environ 10 g.L ™. Le bac d’alimentation (200L)
est muni d’un capteur de niveau a ultrasons et de quatre capteurs fixes (flotteurs magnétiques)
dans des positions de référence.

Le flux d'alimentation au démarrage a été de 7 L.h! puis il a été abaissé a 5 L.h'™, une fois que
la composition en CH,4 du biogaz a atteint 60%. L’alimentation du réacteur est assurée par une
pompe péristaltique a débit réglable ; la phase liquide recirculée est mélangée a 1’influent
avant qu’il soit injecté a la base du digesteur. Une pompe centrifuge assure la recirculation de
la phase liquide du sommet a la base du digesteur. Le débit de cette pompe peut étre réglé
manuellement (150 L.h™ dans notre cas) (B). Cette recirculation maintient I’homogénéité de
la température et des concentrations de la phase liquide.

Le pH des vinasses diluées a été préalablement ajusté pour se situer dans une gamme 6,5-7,0
avant lI'alimentation en ajoutant une solution de NaOH 0,1 M.

Le réacteur comporte une double enveloppe qui sert a la circulation du fluide
thermorégulateur. Des résistances électriques immergées dans un réservoir de recyclage,
chauffent I'eau et sont commandés par un automate et asservie a la mesure de la température
dans le réacteur (37 ° C, le fonctionnement mésophile) (C). A la sortie du réacteur une partie
du fluide est recirculé vers le réacteur tandis qu’une autre est envoy¢ vers les analyseurs (D)
et la sortie de biogaz (E). Le temps de rétention hydraulique (HRT) a été fixé a environ 3,71

jours avec un taux de charge organique égale 4 2.7 gCOD 1™ jour™.

3.2.2. Support de la biomasse
Le support utilisé¢ est un garnissage ordonné (Cloisonyle ®) fait de tubes de PVC de 10 cm de
diametre divisé€s en 14 canaux de Im de longueur (Figure 3.2). Ce qui donne un rapport de la

surface spécifique de fixation/Volume de 180 m2/m3. 1979). Le support est difficilement
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colmatable compte tenu des taux de vide importants, permettant le lessivage des particules en
suspension. Par conséquent, la biomasse est complétement fixée sur le support du réacteur

sous la forme d’un biofilm, et il n’y a pas de biomasse en suspension.
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Figure 3.1: Schéma (a) réacteur pilote pour le traitement des vinasses de tequila et son instrumentation(b) conditions opératoires
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Figure 3.2: Support Cloisonyle ®

3.3. Instrumentation
Le réacteur pilote est fortement instrumenté et automatisé ce qui permet d’effectuer les

mesures en-ligne

- de variables pour le controle des procédés industriels; pH et débits d’influent et
d’effluent, la pression et le débit de gaz, la température.

- de grandeurs plus spécifiques; alcalinité totale et partielle, acides gras volatils,
bicarbonates, composition du gaz (Co2, Ch4, H2), carbone inorganique total, carbone
organique total.

Ces mesures peuvent étre complétées ou confirmées en effectuant des prélévements en divers

points sur le digesteur et en les analysant hors-ligne.

3.3.1. Suivi du digesteur par des mesures en-ligne

Le dispositif National Instruments cRIO9004- a été utilisé pour 'acquisition, le traitement et
le stockage des données Figure (3.1).

Une interface graphique avec le logiciel National Instruments LabView a été utilisée pour
visualiser et modifier les parametres de controle des variables, et pour obtenir des données.
Pour suivre la répartition axiale du substrat dans le réacteur, des dispositifs d'échantillonnage
sont disponibles a quatre points du réacteur. Chaque dispositif d'échantillonnage se compose
d'une ouverture (vanne) de la paroi (Figure 3.3). Les quatre dispositifs d'échantillonnage ont
¢été installés a des hauteurs de 0, 25, 50,0 et 75,0 cm de la base du réacteur correspondant au
fond, au milieu et en haut. L’effluent correspond a une distance de 165 cm de la base du

réacteur. Les mesures de différentes grandeurs ont été effectuées en ligne.
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Figure 3.3: Disposition schématique du réacteur anaérobie a lit fixe a flux ascendant utilisé pour

le traitement des vinasses de tequila

3.3.2. Analyse de la phase liquide Titrimétrie : alcalinités, pH et acides gras volatils

Pour effectuer les mesures des alcalinités partielle (AP) et totale (AT), des AGVs, des
bicarbonates et du pH, un capteur titrimétrique automatisé et commercialisé par la société
AppliTek sous le nom de Anasense® est utilisé. Cet instrument de mesure ne distingue pas les
différents AGVs, et il donne une mesure de masse volumique en "équivalent acétate".

Le protocole de mesure est une titration "en deux étapes" ; un échantillon est acidifié jusqu’a
atteindre une valeur fixée pH1 (aux alentours de 5,75) pour déterminer 1’alcalinité partielle
(qui représente environ 80% de 1’alcalinité totale due au bicarbonate), puis une deuxiéme
acidification jusqu’a pH2 (aux alentours de 4.3) permettant de déterminer 1’alcalinité totale.
Les quantités d’acide fort ajoutées permettent d’évaluer les différentes concentrations des

couples acide/base impliqués.
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Tableau 3-2: Unités gérées par I’Anasense

Mesures Unité
AGVs mg AGV/L
Bicarbonate mEg/L
Alcalinité Partielle (pH=5.75) mEqg/L
Alcalinité Totale (pH=4.3) mEg/L

Les débits d’alimentation et de recirculation sont mesurés par des débitmetres en ligne MAG
5000 Siemens. L'alimentation du réacteur est donnée par une pompe péristaltique, au lieu
d'envoyer un courant continu et une pompe centrifuge envoie des impulsions avec une

certaine fréquence.

3.3.3. Analyse de la phase gazeuse

Le débit total de gaz est mesuré par un débitmetre a flotteur couplé a un capteur magnétique
de position (modele YOKOGAWA). La mesure est un débit volumique. La composition du
gaz est déterminée par un analyseur Ultramat 23 (Siemens) suivant le principe de 1’absorption

non dispersive dans I’infrarouge.

3.4. Résultat et discussions

Notre campagne expérimentale a duré¢ 35 jours. Cependant, il est important de noter que la
période de démarrage, et de montée en charge, lorsque le réacteur est encore en phase de
colonisation, ne doit pas étre prise en compte pour l'interprétation des résultats. En effet, au
cours de cette période, d'autres phénomenes biologiques, chimiques et physiques ne
correspondent pas au fonctionnement nominal d'un bioréacteur. De fait, seuls les 28 derniers
jours ont €té pris en compte dans la discussion une fois que des conditions de fonctionnement
nominales ont été obtenues.

Ce phénomeéne peut étre interprété comme le résultat direct de 1'adaptation des boues pour
l'assimilation des différents éléments nutritifs contenus dans les vinasses de tequila. Dans les
Figures (3.4-3.5-3.6), sur la période considérée, on constate que le pourcentage de méthane se

situait dans une gamme de 70% a 75% et que le rendement en méthane correspondant était de
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0,32-0,34 m3 de CH4 kg/COD ¢liminé. Le pourcentage de CO; a été maintenu a 25% et la
moyenne de production de biogaz est de 19.09 L/h.
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Figure 3.4: Comportement dynamique global du bioréacteur: Variation temporelle du
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Figure 3.5: Comportement dynamique global du bioréacteur: Variation temporelle de 1a
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La concentration des acides gras volatils est une variable importante pour le contrdle de la
digestion anaérobie (Steyer et al., 2002). Les principales composantes des vinasses de tequila
sont les AGVs (Voir tableau 3.1). Ils sont les intermédiaires les plus importants dans le
processus parce qu'ils sont les principaux substrats utilisés par les bactéries syntrophiques et
les archaea méthanogénes pour produire du méthane.

Dans notre cas, le substrat a été rapidement hydrolysé et la mati¢re organique hydrolysée a été
transformée en AGV, suggérant le début de la phase de stabilisation. La moyenne de la
concentration des AGVs au fond du réacteur est de 0,513 g / L, (principalement composée
d'acétate) alors qu’elle est de 0,333 g/ L dans l'effluent (Figure 3.7). Au cours de la dernicre
semaine d'expérience, les différences entre les concentrations dans 1’influent et dans 1'effluent
ont diminué et la production des AGVs a diminué mettant en évidence le fait que les

populations microbiennes €taient également en mesure de consommer des acides.
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Figure 3.7: Comportement dynamique global du bioréacteur: Variation temporelle des AGVs

pour ’Influent et ’Effluent (mg/L)

Comme cela a été rappelé précédemment dans le chapitre 1, I’alcalinité totale (AT) est une

meilleure alternative que le pH pour détecter I'accumulation des AGVs, car I'augmentation

des AGVs affectera directement l'alcalinité avant d’affecter, de maniére généralement tres
brusque, le pH. Cependant, il est bien connu que I’AT n'est pas trés sensible a un pH situé
autour de 7 (Méndez-Acosta et al., 2010 ; Alcaraz-Gonzalez et al., 2013).

De plus, on remarque que le facteur d'alcalinité o (AI/AP avec AI=AT-AP) a été maintenu
autour de 0,3 (Figure 3.8) empéchant l'accumulation des AGVs et, par conséquent,
garantissant la stabilit¢ opérationnelle du procédé (Ripley et al., 1986). Etant donné que
l'alcalinité est souvent due au fonction tampon des bicarbonates, il a été proposé depuis le
début des années soixante que sa mesure soit utilisée dans les stratégies de contrdle des
digesteurs anaérobies (Jiménez et al., 2015).
En outre, a ce pH, les mesures de l'alcalinité partielle et de bicarbonate sont trés proches
(Zaher et al., 2002), mais la différence peut devenir trés importante a pH <6,5. Les
concentrations de bicarbonates diminuent au cours du temps et se trouvent dans une gamme

>=30 mEq/L garantissant un fonctionnement stable de I’installation voir Figure 3.9.
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Figure 3.9: Comportement dynamique global du bioréacteur: Variation temporelle de

bicarbonate pour ’Influent et I’Effluent (mEq/L)

On note également que, méme si les figs. 3.7, 3.8 et 3.9 représentent le comportement
dynamique de I’influent et de I’effluent pour les AGVs, le bicarbonate et le facteur d'alcalinité

o (AI/AP), il existe déja une différence importante entre les mesures effectuées a deux points
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différents, ce qui suggere qu'il doit exister une répartition axiale interne dans le bioréacteur
comme on le verra ci-apres.

Comme prévu, dans cette expérience, on a démontré la variabilité spatiale du bicarbonate, de
I’alcalinité, du pH et des AGVs dans un réacteur a lit fixe a flux ascendant.

Les Figures (3.10-3.11-3.12-3.13 et 3.14) montrent la répartition axiale de l'alcalinité, du
bicarbonate, du pH et des AGV totaux le long de la hauteur du réacteur. Les échantillons ont
été prélevés dans 3 emplacements : bas (vannel), milieu (vanne2) et le sommet du réacteur
(vanne3), mais pour démontrer la répartition spatiale, nous n'avons pris que les profils pour
les vannes 1 et 3: nous avons donc choisi les deux vannes (1 et 3) les plus ¢éloignées, séparées
par 50 cm. En effet, le lit fixe est seulement compris entre les points 1 et 3, 1a ot on a de la
biomasse. Dans les compartiments juste a l'entrée et juste a la sortie il n'y a ni du lit, ni du
support, ni de la biomasse. En outre les caractéristiques du point 1 sont les mémes qu'a
l'entrée, et celles du point 3, sont les mémes qu'a la sortie, ou au moins trés proches. En plus,
nous avons ¢liminé le point 2 vue que les profils pour la position 2 sont confondue soit avec
les profils pour la position 1 soit avec les profils pour la position 3 donc pour bien montrer le
gradient de concentration des espéces impliquées dans 1’alcalinité on s’est limité a deux
positions a ’intérieur du réacteur.

Au début de I'expérience, le flux d'alimentation était de 7 L/h : la production des AGVs atteint
le maximum. En conséquence, la production de biogaz atteint 34,9 L / h, ce qui est une
indication du début d’activité de la phase méthanogene. Ensuite, le flux d'alimentation a été
diminué a 5L/h ce qui a entrainé une baisse de la production des AGVs. Le gradient de
concentration des AGVs totaux le long de la hauteur du réacteur est observé
expérimentalement. Les substrats dans le réacteur sont répartis axialement, la concentration
diminue de la position 1 a la position 3. Les concentrations d'acides gras a la position 1 et a la

position 3 difféerent de fagon significative voir Figure 3.10.
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Figure 3.10: Comportement dynamique et répartition spatiale dans un bioréacteur a lit fixe a

flux ascendant des AGVs (mg/ L)

La Figure 3.11 montre également la variabilité du pH le long de la hauteur du réacteur. En
effet le pH augmente en allant du bas vers le haut.

Les trois alcalinités, AT, AP et Al peuvent étre exprimées comme des fonctions exclusives du
pH (Alcaraz-Gonzalez et al., 2013). Les fluctuations du pH ont provoqué des changements
observables dans I'AT (Figure 3.12). Selon Alcaraz-Gonzalez et al., 2013, dans chacune des

deux titrations utilisées, un pourcentage de bicarbonate et d'AGV dissociés S~ est neutralisé.

Les trois alcalinités peuvent étre exprimées comme suit :

= N B PH "
AT = fr[HoO; [+ fr,57 foof1- 10K ) [ 10K,
107" +KC 10" +Kac

AP = f,, [HCO;]+ fo,S™ avec f,. :(1 10" + K, j £ :( 10 PH 4 Kacj

- 107575 4 Kc ’ - 107575 4 Kac

Al = f,_[HCO; |+ f,5 avec f, = fro— fi fo = fra— 1o

a

avec K, et K représentent la constante de dissociation des AGVs et la constante de
dissociation du CO2 respectivement.
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En outre, pour le bicarbonate et I’AP, nous observons un gradient croissant de la position 1 a
la position 3. Au cours de la derni¢re semaine, les mesures du bicarbonate et de I’AP sont trés
proches (Zaher et al., 2002) (Figure 3.13) et nous observons une diminution significative des
mesures du bicarbonate, ce qui a été influencé par la diminution des AGVs au cours de la

méme période.
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Figure 3.13: Comportement dynamique et répartition spatiale dans un bioréacteur a lit fixe a

flux ascendant de I’alcalinité partielle AP (mEq / L) et du bicarbonate
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Figure 3.14: Comportement dynamique et répartition spatiale dans un bioréacteur a lit fixe a

flux ascendant du facteur d'alcalinité (sans dimension)
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Contrairement & de nombreuses expériences qui supposent un mélange idéal dans le réacteur,
et donc une répartition homogeéne des composants, cette expérience met en évidence
I'existence de gradients de concentration des AGVSs, des alcalinités, de pH et de bicarbonate le
long de la hauteur du réacteur.

Il est important de noter que les expériences ont été réalisées apres que le bioréacteur n'a pas
¢été utilisé pendant une longue période. Au début de I'expérience durant les cing premiers jours,
on peut constater que la répartition axiale n'est pas si prononcée. Néanmoins, dans tous les
graphiques, il a ét¢ montré qu'aprés un ou deux jours, il existe une différence significative
entre les deux positions d’échantillonnage et le pH conservait une valeur trés « acceptable »
confirmant le gradient attendu. En fait, au cours des 5 premiers jours, certains « points de
croisement » des courbes ont été observés lors du démarrage, ce qui suggere que les
interactions physicochimiques et les équilibres peuvent prévaloir dans ce cas par rapport aux

phénoménes de diffusion et de transport simples.

3.5.Le modéle AMOCO

Nous I'avons souligné dans le Chapitre I, la digestion anaérobie est un processus extrémement
complexe. Dans le cadre de cette thése, il nous fallait un modele suffisamment complet pour
rendre compte des principaux phénomenes intervenant dans le procédé pilote de digestion
anaérobie en lit fixe que nous avons utilisé pour nos expériences. Il fallait également que le
modele soit suffisamment simple pour étre utilis¢é pour le développement d’un modele
hydrodynamique d’un réacteur pilote de digestion anaérobie a lit fixe. C'est pour ces raisons
que nous avons utilisé¢ le modele développé dans le cadre du projet européen « AMOCO »
« Advanced monitoring and control of anaerobic digestion ». Ce modéle a été proposé par
Bernard et al., 2002. Sa validation expérimentale est réalisée sur un digesteur a lit fixe.

Pour ce type de réacteur anaérobie, de nombreuses recherches ont été menées et basées sur ce
modele « simple » pour le développement des lois de commande (Alcaraz Gonzalez et al.,
2002 ; Lopez-Banuelos et al., 2008). Par exemple, le modele a permis de diagnostiquer le
colmatage du réacteur a lit fixe (Harmand et al., 2001).

Ce modele, baptis¢ AMOCO ou AM2, est un modele plus synthétique que ’ADMI. 1l ne
considérant que deux populations bactériennes ; les acidogenes et les méthanogenes. Sa
structure simple (en comparaison du modele ADM1) se préte plus aisément a des procédures

de calibration et permet le développement de stratégies de contréle et d’optimisation
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(Méndez-Acosta et al., 2010, Fekih Salem et al., 2014, Benyahiya et al., 2012, A. Rodriguez
etal., 2015).

Ce modele dynamique décrit en fait 1'évolution des deux principaux substrats dans la
digestion anaérobie : la charge organique (exprimée en DCO) et les AGVs. Il traduit
¢galement la dynamique du Carbone Total Inorganique (C) ainsi que la concentration des ions
forts dans le milieu notée Z. L’introduction de ces deux derniéres variables permet de décrire
I’équilibre physico-chimique et de faire un lien direct avec I'une des notions les plus
importantes de la digestion anaérobie pour ce qui concerne sa stabilité, a savoir ’alcalinité.
Ces aspects sont détaillés ci-aprés dans la section (3.5.1).

La digestion anaérobie est réduite a ses deux étapes (acidogénese et méthanogénese), et seuls
deux substrats et deux groupes bactériens sont considérés. On représente ce procédé par le

schéma réactionnel suivant :

n=X;
- Acidogenese 1 k,S, — X, +k,S, +k,CO, (3.1)
=X,
- Méthanogenese : k,S, — X, +k,CO, +k,CH, (3.2)

ou 1(S1) X1 et ua(S2)X, représentent les vitesses des réactions.

La premicre étape est celle de I’acidogenése modélisée par une population de bactéries
acidoacétogénes de concentration X; qui décompose le substrat carboné S; en acides gras
volatiles (AGV qui devient le substrat S;), et en dioxyde de carbone CO,. On considére dans
ce modele simplifié que les AGVs sont uniquement présents sous forme non ionisées et se
comportent comme de 1’acide acétique. La seconde étape est celle de la méthanogenése
modélisée par une population de bactéries méthanogeénes acétoclastes de concentration X, qui
transforment les AGVs (substrat S,, provenant de I’alimentation et/ou issu de 1’acidogénése)

en méthane et en dioxyde de carbone Figure 3.15.

Fats / Lipids \
Soluble
2 Acetate
Acetogenic Methanogenic [~
Carbohydrates Organic —_— | s—— |4 *
> : CO,
bacteria O, bacteria

Compounds

Figure 3.15: Schéma du processus biochimique de la digestion anaérobie a 2 phases
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Le pH dans I’AM2 est calculé a partir de 1’équilibre acide/base du couple des bicarbonates.
Pour un pH proche de la neutralité ou la majorité des AGVs sont sous forme non dissociée,
I’alcalinité Z se réduit a la somme des bicarbonates et des AGVs (Michael Schon 2010). La
concentration en CO; dissous est calculée a partir du carbone inorganique dissous, des AGVs
et de I’alcalinité. Du fait du role principal joué par 1’alcalinité due au bicarbonate et par les
AGVs dans le processus biologique de méthanisation, nous avons entamé une étude sur
I’alcalinité¢ lorsque cette derniére est au cceur des objectifs de controle des réacteurs
anaérobies. Parmi les différentes techniques de mesure de ’alcalinité, nous avons retenu celle
proposée dans (Ripley et al., 1986). Trois notions sont introduites dans cette méthode :
I'Alcalinité Totale (AT) définie comme la somme équivalente de toutes les bases qui peuvent
étre titrées avec un acide fort au premier point d'équivalence du systéme, 1’ Alcalinité Partielle
(AP) qui représente approximativement 80 % de I’alcalinité totale due au bicarbonate et
I’Alcalinité Intermédiaire (Al), définie comme la différence Al = AT - AP. La méthode est
basée sur deux titrations en descente : la premiére jusqu’a un pH de 5,75 constitue 1’alcalinité
partielle conformément a la définition donnée précédemment et la deuxiéme, jusqu’a un pH
de 4,3 représente 1’alcalinité totale.

En fait, il est généralement admis que l'alcalinité est 1'une des variables les plus importantes
pour évaluer la stabilité de la digestion anaérobie. Il est bien connu et généralement admis que
les principaux composants d'alcalinité dans un procédé de digestion anaérobie sont des
concentrations de bicarbonate et d'AGV.

Ainsi, dans le cas des effluents a fort pouvoir tampon, les mesures de pH peuvent étre
insuffisantes pour indiquer les changements de processus et ne sont donc pas adaptées a la
supervision et au controle du procédé¢ (Hawkes et al., 1993). Par conséquent, le suivi et le
contrdle de l'alcalinité deviennent encore plus importants que le pH ou les AGVs uniquement
pour garantir la stabilité opérationnelle du processus (Alcaraz-Gonzalez et al., 2013 ; Steyer et
al., 2002 ; Ripley et al., 1986).

3.5.1. L’équilibre chimique
3.5.1.1.Le Carbone Inorganique

Selon (Bernard et al., 2002), considérons les réactions chimiques impliquant le carbone

inorganique composé principalement de CO, dissous, de bicarbonate HCO3 et de carbonate

C02~, pour toute valeur du pH comprise entre 6 et 8 et une température entre 35 et 38°.
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Dans ces conditions, la constante d'affinité pour le carbonate / bicarbonate K. (4.7 X 10

mol/L) indique que la concentration en carbonate est négligeable par rapport au bicarbonate

[HCO; ]>>> [CO?f’], et le carbone total inorganique C est défini comme sulit :

C =[Hco, +[co,] (3.9

Les concentrations de bicarbonate et de CO, dissous sont déterminés par la réaction chimique
suivante [ H™ sont les protons]:

HCO; +H*™ > CO,+H,0

(3.4)
On note K, (6.5 x 107" mol/L) la constante d'acidité de cette réaction :
- [HJHCO; ]
[co,] (3.5)

3.5.1.2.Les Acides Gras Volatils
La concentration totale des acides gras volatils AGV est composée des ions S (principalement
l'acétate) et de SH non ionisés (principalement de 1'acide acétique).
s, =[sH]+[s] (36)

La constante d'affinité correspondante est égale a :

« _Hls] (3.7)
© [sH]

La valeur numérique de K, (1.5 x 10” mol/L) dans la plage de pH considérée montre que SH

est négligeable et donc :
s, ~[s] (38)

Ka et Ky représentent la constante de dissociation des AGV et la constante de dissociation du

CO; respectivement.

3.5.1.3.Bilan ionique
L’alcalinité est la somme steechiométrique de toutes les bases dans la solution, i.e., toutes les
espéces chimiques qui acceptent H ™
Dans la plage de variation autorisée du pH, la concentration des anions autres que CO3™,
HCO3, S et OH est négligeable devant la somme [HCO3 |+[S™].

L’alcalinité totale Z est définie comme la somme des acides dissociés dans le milieu :
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Z +|H*|=2co? |+|[Hco; [+[s~ |+ |oH] (3.9)

Oor [HCO;] >>> [COsz‘ ], [H * ], [OH ‘]

donc :

Z ~|Hco; |+[s7| (3.10)

3.5.1.4. Lesgaz
Supposons que la sortie de gaz est principalement composée de CO, et de CHy4. En raison de
la trés faible solubilité du méthane, la concentration de méthane dissous est négligée et on
suppose que le méthane produit sort directement du fermenteur avec un débit volumique qum

proportionnel au taux de réaction de la méthanogénése :

Ou = keﬂz(sz)xz (3.11)

Le débit volumique de CO,, (. peut étre calculé en utilisant la loi d'henry.

q. = KLa(CO, —K,R,) (3.12)

KLa étant le coefficient de transfert de liquide-gaz, Ky étant la constante de Henry et P étant
la pression partielle de CO,.
3.5.2. Equations du modéle

Notons & = [Xl, X,,Z,8,, SZ,C]T le vecteur des variables du modéle (" désigne 1'opérateur de

transposition). D’apres les équations (3.1), (3.2) et (3.4), on obtient le bilan de masse suivant :

dX
L= —aD)X
(&) aD)x, or
ds
_l:Dslin_Sl _kl 1 Xl
el )—ky4 (&) .10
dXx
zZ — —aD)X
dt (/"2(5) o ) 2 (3.15)
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ds
_2=D82in_82 kz 1 Xl_k3 2 X,
= D )+ Koz (£) () (3.16)
az =D(z,-2)
dt (3.17)
dC D(C C) qc(§)+k4ﬂ1(§)xl_k5/12(§)x2
dt (3.18)
S
= e 7———— (Monod
(S, + Ksl)( ) (3.19)
lle = :u2max Sl 2 (Haldane)
(S + Ky, J{}il ZB
(3.20)
qe(¢) =KLalC +S,-Z —K,,Pc(é) ) (3.21)
O (&)= ks1,(S,)X, (3.22)
Pole ¢\/¢ ~4K,P.(C +5,-7 )
2K, (3.23)
k
=C +5,-Z +KyR — 216 )X,
$=C+ KRt () (3.24)
Bic =Z —82 (3.25)
CO,=C—-Z+S, (3.26)
C-Z+S
pH(¢) =—|0910£Kb Tsz]
2 (3.27)

avec :
Siin (@DCON), Sy, (gdco), C, (mmol/L) et Z,, (mmol/L) sont les concentrations de

I’influent de S1, S2, C et Z respectivement.
Le modele peut étre réécrit sous une forme matricielle plus générale :
9 _Kr(e)-De-Q+F

dt (3.28)
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-Xl- 1 0
X 0 1
2
X 0 0 Dz,
§: Sl ' r(f): /ll(é:) ! ' K: ’ F: )
My (é)xz - k1 0 DSlin
s, (3.30)
c k, =k DS,
L~ 1 (3.29 k k
(3.29) L K4 5 1 (3.31) | DG, | (3.32)
0
0
0= 0
|0
0
0.(€), (3.33)
([aD 0 0 0 0 O]
O oD 0O 0O O O
5|0 0 D0 0O
|lo 0o 0 D O O
0 0O 0 O D o
0 0O 0 O O D

i 1 (3.34)

Le paramétre 0 <a <1refléte I'hétérogénéité du processus. Il a été introduit par les auteurs
Bernard et al., 2002 dans le but de modéliser la rétention de biomasse : a = 0 correspond a un
réacteur a rétention totale de biomasse (par exemple, une séparation membranaire) tandis que
a =1 correspond a un réacteur continu idéal sans systéme de rétention de biomasse. Dans le
cas du lit fixe, une partie seulement de la biomasse est retenue. Dans les travaux de Bernard et
al., 2002, alpha=0.5.

3.6.Modéle Hydrodynamique

L'objectif de cette section est de montrer la structure principale et les caractéristiques
hydrodynamiques du réacteur a lit fixe. Pour modéliser le comportement de la phase liquide
du digesteur a échelle de laboratoire en 3 positions avec I’entrée et la sortie, on a proposé une
série de compartiments CSTR interconnectés.

Nous avons d’abord considéré trois CSTR en série de telle sorte que chaque point
d'échantillonnage représente la sortie d’'un CSTR. Puis, dans la mesure ou nous n’avons
finalement travaillé qu’avec deux points de mesure, nous avons réduit le nombre de
compartiments a deux sans perdre significativement en performances de modélisation. En
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plus, rappelons que le lit fixe dans nos expériences est seulement compris entre les points 1 et
3, 12 ou on a de la biomasse. Dans les compartiments juste a I'entre et juste a la sortie il n'y a
ni du lit, ni du support, ni de la biomasse. Si on veut modéliser la répartition axiale c'est
justement dans le lit fixe et c'est pour ¢a qu’on a pris en compte ces points. En outre les
caractéristiques du point 1 sont les mémes qu'a I'entré, et celles du point 3, sont les mémes
qu'a la sortie, ou au moins trés proches. Par conséquent, afin de réduire la complexité du
modele, nous avons décidé de travailler uniquement avec deux CSTR en série. Ainsi, nous
proposons un modele de mélange de liquide constitué¢ de deux régions qui sont supposées tre
parfaitement mélangées avec une recirculation des substrats et des biomasses (a =1) (Voir
la figure 3.16).

Ce modéle suppose que le volume entier peut étre divisé en deux volumes égaux : (V1 =
222.5L et V2 = 222.5L), la somme de ces deux volumes correspond au volume total du
réacteur. Le flux d'entrée était Qj, = 5L / h. Les bilans de masse de chaque compartiment sont

décrits comme Suit :

dcC,.
Le bilan de masse dans CSTR1: V1 dtlj =Q,, xCyp ; +Q, xCy; —(Q;, + Q) xCy iR(Clj)

(3.35)

C,.
J :(Qin +Qr)XC11 _(Qi” +Qr)XC2j . R(CZJ)

d
Le bilan de masse dans CSTR2 : V2
at (3.36)

avec j représente l'indice des différents composants impliqués dans le bilan de masse, et le

terme R(C j) représente la réaction biologique du composant j a chaque compartiment.

Qin Vi 7 Qg V2 0'¢ Qin

-+ XI11X21511821 "lj'.f _:I X12X22 812822 "[’_'j —>
Slin 11 C1 - 122 -
52
Zin
Cin
. Qr

Figure 3.16: Structure des compartiments dans le modéle proposé
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Cette section est consacrée a I'élaboration d'un modéle tenant compte des caractéristiques
hydrodynamiques. Le modéle proposé est bas¢ sur le modele réduit pour les processus de
digestion anaérobie proposé¢ et validé expérimentalement par Bernard et al., 2002.
Considérons le systéme d’équations du modéle AM2 sans rétention de biomasse (o =1),

présenté dans la section 3.5.2.

Et rappelons que 1’alcalinité totale (AT) est définie comme suit :
[AT] = [Cat]-[An] (3.37)

Ou [Cat] et [An] représentent les concentrations des cations et des anions respectivement qui
ne sont pas affectés par le processus de digestion anaérobie.

Il est important de noter que la forte concentration d'ions Z est li¢e a l'alcalinité totale (AT) par
la relation Z = AT +5mmol/L, mais seulement a pH proche de 7 (Alcaraz Gonzalez et al.,
2002). Comme c'est le point de fonctionnement normal dans le processus de digestion

anaérobie, Z est souvent confondu avec 1'alcalinité.

En se référant a I’équation du modele AM2 qui fait ’hypothése qu’a I’équilibre Z=Zin
(Equation 3.17), on considére que l'alcalinité Z comme associé a des especes non-réactives.
Pour cette raison, la modification de la dynamique de Z doit étre prise en compte pour montrer
la distribution de l'alcalinité le long du réacteur. Ce point sera étudié plus en détail dans la

section 5.
3.7.1dentification du modéle

3.7.1. Identification des paramétres du modele a partir des résultats
expérimentaux

L'identification paramétrique a été largement étudiée dans la littérature (J.H. Seinfeld 1969;
Thomas 1971; Ljung 2007; Peifer et Timmer 2007).
Les mod¢les dynamiques des bioprocédés sont essentiellement non linéaires et les paramétres
du modele peuvent étre fortement corrélés entre eux. L’étude de I’identifiabilité des
parametres avant leur estimation est une tache nécessaire. Il existe des méthodes non linéaires
pour tester I’identifiabilité de ces modéles tels que les méthodes de développement en série
(séries de Taylor, séries génératrices). Bernard et al., 2002 ont réalis¢ une étude systématique
d’identification des parametres sur base d’un réacteur a lit fixe du LBE de I’INRA a Narbonne.

Cette procédure d’identification est appliquée a 'AM2 : Le modele a été réécrit de fagon qu’a
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I’équilibre les sorties ont été exprimées en fonction des autres variables, apres ils ont appliqué
les régressions linéaires des moindres carrés pour estimer les paramétres du mode¢le.

La premicre approche pour identifier les parametres d'un modele est de trouver I'ensemble de
parametres qui minimise les critéres globaux en fonction de l'erreur entre les valeurs simulées
qui donnent le meilleur ajustement du mode¢le avec les données mesurées. On suppose qu'un
certain nombre de variables d'état d'un modéle sont disponibles a la mesure ; sur la base de la
structure du modele (identifabilité structurelle) ou sur la base du type et de la qualité des
données disponibles (identifabilité pratique), on peut s'attendre a pouvoir attribuer une valeur
unique a chaque paramétre du mod¢le via D’estimation paramétrique. Dans le cas de
I’identifiabilité structurelle, on examine si, dans le cas de mesures idéales (mesures continues
non bruitées qui s’ajustent parfaitement au modele), tous les paramétres du modele étudié sont
identifiables (Dochain et VANROLLEGHEM 1995). L’identifiabilit¢ pratique est
complémentaire de 1’identifiabilité structurelle, en ce sens que I’on s’intéresse maintenant a
I’impact de la qualité et de la quantit¢ des données expérimentales disponibles (on ne
considére plus des mesures idéale) sur 1’identifiabilité des paramétres du modele étudié. Un
modele peut étre structurellement identifiable mais peut s’avérer non identifiable dans la
pratique vue le nombre limité et la pauvre qualité des données expérimentales.

Dans notre cas, on retrouve toujours les mémes optimaux a partir de conditions initiales
différentes sur les paramétres, on peut donc déduire que le modele doit étre identifiable.

Dans ce travail, nous avons utilisé le solveur FMINCON sous MATLAB pour 1’optimisation
des parametres. Le systéme des équations est résolu par la méthode de Runge-Kutta (ODE 45).
Le tableau 3.3 récapitule les paramétres cinétiques et les coefficients de rendement estimés du

modele proposé
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Tableau 3-3: Estimations des paramétres cinétiques et des coefficients de rendement

Valeurs Valeurs Valeurs
(Bernard | estimées du estimées )
Parameétre Définition Uniteés
etal., modéle apreés la
2002) proposé modification
ky Rendement de la dégradation | 42.14 28.35 4.10 a/g
du substrat
ks, Rendement de production | 116.5 186.45 86.45 mmol/g
des AGV
ks Rendement de dégradation | 268 58.25 165.11 mmol/g
des AGV
K4 Rendement de production de | 50.6 50.16 50.16 mmol/g
CO2
ks Rendement de production de | 343.6 291.94 336.64 mmol/g
C02
Ks Rendement de production de | 453 453 453 mmol/g
CH4
Mimax Taux de croissance maximal | 1.2 1.96 1.96 d*
de la population acidogéne
Momax Taux de croissance maximal | 0.74 1.14 2.86 dt
de la population
méthanogéne
Kq Constante de demi-saturation | 7.52 8.16 6.37 g/l
Ko Constante de demi-saturation | 9.28 14.44 49.64 mmol/I
Kz Constante d’inhibition 256 416.77 416.77 mmol
Ky Constante d’hydrolyse - - 10 d?
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3.7.2. Etude de sensibilité
L'analyse de sensibilité a été beaucoup appliquée pour déterminer 1I’impact des paramétres sur
les variables des modéles et identifier les parameétres dominants.

Dans cette section, nous étudions la sensibilit¢ du mod¢le par rapport a ses parametres.

Différentes approches sont possibles pour déterminer les fonctions de la sensibilité ay%p_

Nous utilisons I’indice de sensibilit¢ de (Dochain et Vanrolleghem, 2001) présenté dans le
chapitre 3.

Le facteur de déviation Ap; a été fixé a 20% pour tous les calculs de sensibilité. L'influence
des parameétres sur le modele proposé est présentée dans la Figure 3.17.

La concentration initiale des biomasses méthanogénes (Xoz) et celle de I’alcalinité Z (Zo)
influencent les variables de bicarbonate et de S,. Ce résultat peut étre interprété par le fait que
les bactéries méthanogeénes (via la consommation des AGVs) et 1’alcalinité Z joue un role
important dans le pH du réacteur.

Les résultats de I'analyse de sensibilité pour les paramétres cinétiques sont résumés aussi dans
la Figure 3.17. En général, les paramétres de croissance des groupes bactériens X1 et X2
surtout uimax, Sont les facteurs auxquels le modele est le plus sensible.

En outre, le paramétre décrivant la cinétique de Haldane influence les AGVs : la constante de
demi-saturation associée a Sy, Ksp, a un impact important sur S,.

L'influence du parametre d’inhibition Ky, sur S; est trés faible par rapport aux autres
parametres.

Les paramétres kj et K, responsable de la dégradation de S; et de la production de S,
respectivement ont un impact sur S,. Les fonctions de sensibilité sur les AGVs par rapport au
ki sont inversement proportionnelles a la fonction de sensibilité sur la méme sortie par rapport
au k. En outre, le parameétre ks associé a la consommation des AGVs a un impact plus
important par rapport aux kj et k.

En nous appuyant sur I’étude de sensibilité on peut conclure que les parametres influengant S,
sont : wimax Momaxs Ks2, K1, Ko et k3 ce résultat concorde avec les résultats de sensibilité réalisé
dans Bernard et al., 2002. En plus, la concentration initiale des bactéries méthanogénes (Xo2) a
un impact important sur S, ce résultat concorde également aux résultats trouvés dans
Kalyuzhnyi et al., 1996 qui ont confirmé que les concentrations initiales des bactéries

méthanogenes utilisés dans leur modele, influencent les sorties du modele.
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D'autre part, on a montré que les paramétres ks et kg avaient trés peu d'influence sur S,. En
outre, les paramétres influengant S, sont ceux qui influencent le bicarbonate plus la

concentration initiale de 1'alcalinité Z (Zo).
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Figure 3.17: Sensibilité du modéle par rapport a ses parameétres. Les variations de I’indice de
sensibilité des AGVs et du bicarbonate sont présentées par rapport a la déviation du parametre

considéré
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3.8.Résultats et discussions
Dans les expériences que nous avons menées et qui sont réalisées sur un réacteur anaérobie a
lit fixe a flux ascendant traitant la vinasse de tequila, les variables rentrant dans le calcul de
I’alcalinité sont axialement réparties. Les figures (3.18-3.19-3.20-3.21) montrent la répartition
spatiale de l'alcalinité, du bicarbonate, du pH et des AGVs totaux en deux positions du
réacteur. Rappelons en effet que les échantillons ont été¢ prélevés dans 3 emplacements
spatiaux : Bas (positionl), milieu (position2) et le sommet du réacteur (position3) avec
I’entrée et la sortie, mais pour démontrer la répartition spatiale, nous n'avons pris que les
profils pour les vannes 1 et 3. Nous avons donc choisi de considérer seulement deux positions
(1 et 3) séparées par 50 cm. Elles sont manifestement suffisantes pour montrer la distribution
axiale des différentes variables.
La figure 3.18 montre que la répartition des AGVs totaux le long de la hauteur du réacteur est
observé expérimentalement, les concentrations des AGVs diminuent du bas vers le haut.
Les concentrations en position 1 et en position 3 différent de fagon significative indiquant que
la plupart des activités bactériennes est située dans la partie supérieure du réacteur : La
diminution des concentrations des AGVs du bas vers le haut indique que la méthanogenese
est plus intense dans la partie supérieure du réacteur. Comme cette diminution peut étre
attribuée a I’effet hydrodynamique dans le réacteur a lit fixe.
Le comportement des AGVs est lié a la répartition des taux de dégradation qui sont
probablement différents dans chaque section du réacteur. Cette tendance est conforme aux
résultats du modele de Yang et al., 2015 dans un réacteur EGSB : Les auteurs ont confirmé
que l'influent est réparti de maniere uniforme dans toute la section transversale du réacteur. Le
lit de boue était un lit poreux et fournissait une résistance a 1'écoulement a l'influent, ce qui
entrainait une amélioration supplémentaire de la distribution de l'influent. En raison de la
distribution de I’influent, un flux piston est bien créé dans le réacteur (Yang et al., 2015).
Une comparaison des concentrations des AGVs mesurées et prédites au point bas (position 1)
et au sommet (position 3) du réacteur montre des tendances similaires. Les AGVs ont été
prédits avec une bonne précision et le modele proposé reproduit adéquatement les mesures.
La production des AGVs au cours du temps (durant les 15 premiers jours) était moins stable
puis elle a diminué et le gradient était clairement observé du bas vers le haut. Il est a noter que
certaines mesures des AGVs ont montré une variabilité et c’était a cause de la variation de la

recirculation.
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Figure 3.18: Comparaison des concentrations mesurées et prédites des AGVs (mg/L)

La figure 3.19 montre également la répartition du pH le long de la hauteur du réacteur. A
l'intérieur du lit fixe, les valeurs de pH ont été observées dans l'intervalle de 7,2-7,55. Cet
intervalle de pH permet de conclure qu'une performance appropri¢e de la phase méthanogene
a ¢été atteinte. Le pH a augmenté du bas (position 1) vers le haut (position 3). Une
comparaison du pH mesuré et prédit montre également un accord raisonnable avec un écart de
0.89 %. Cependant, les prédictions ont révélé des écarts au premier jour et le pH a été sous-
estimé. On peut attribuer cette sous—estimation soit a des problémes d’initialisation des
variables, soit a des phénomenes non modélisés : En considérant le pH comme une variable,
plusieurs types d’inhibition peuvent apparaitre lors de la digestion anaérobie a cause de
I’accumulation de produits intermédiaires or dans I’AM2, le pH est calculé a partir de

I’équilibre acide/base en négligeant toute sorte d’inhibition.
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Figure 3.19: Comparaison des valeurs mesurées et prédites du pH (sans dimension)

Afin d’assurer la stabilité d’un digesteur, deux objectifs de controle ont été proposés en
termes d’alcalinité. Le premier établit que 1’alcalinité totale doit étre supérieure ou égale a 3
gCaCOa3l/l (i.e., 60 mEqg/l). Le deuxiéme établit que le rapport AI/AT doit étre inférieur ou
¢gal a 0,3 (Bernard et al., 2000). D'autres auteurs suggérent que c’est le rapport AI/AP qui
doit étre égal ou inférieur a 0,3 (Ripley et al., 1986).

L'alcalinité présente un facteur important qui affecte le processus. Dans ce travail, AT>=60
mEq/L jusqu'au jour 21 puis elle a diminué. On note que les AGVs ont également diminué a
partir du jour 21. Au cours de la derniére semaine d’expériences, nous avons observé une
diminution significative des mesures du bicarbonate, ce qui a été influencé par la diminution
des AGVs au cours de la méme période. L'effet combiné de la diminution de ces deux
variables ; AGVs et bicarbonate ; n'était pas seulement la diminution de I’AT elle-méme, mais
aussi une perte relative du degré de répartition spatiale. En fait, au cours de la derniére
semaine I’AT était d'environ 40 mEq / L, et sa répartition spatiale a été effectivement réduite.
Expérimentalement, la répartition axiale de I’AT a été observée. Par contre, le modele
proposé ne prévoit pas de gradient de concentration pour Z (voir la figure 3.21). Ceci est dii au
fait que 'AM2 considere 1'alcalinit¢é Z comme associé a des especes non-réactives (voir

Equation 3.17). En conséquence, le gradient de bicarbonate simulé n'est pas été suffisamment
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prononcé (voir Figure 3.20) en raison du lien entre le bicarbonate et Z. En effet, la
concentration de bicarbonate présente environ 70% de Z et 20% d’AGVs.

Pour le bicarbonate, le gradient de concentration a été observé et a été bien prédit avec le
modele proposé bien que surestimé au cours des derniers jours, cf. Figure 3.20.

En ce qui concerne la diminution des mesures de bicarbonate et de I’alcalinité Z, il y a
seulement deux conditions qui peuvent faire changer les bicarbonates (et Z) d’une fagon
importante : le pH et la pression. En regardant la Figure 3.19, le pH ne change pas de maniére
significative durant la derniére semaine. Donc une diminution de la pression peut expliquer ce
qui se passe durant la derniére semaine. A son tour, cette diminution de pression peut
s’expliquer probablement pour un décolmatage ou un entretien du systéme de gaz. D’une
autre part, I’entretien du systéme d’ultrafiltration pour Anasense/AppliTek se fait de fagon
automatique de temps en temps et ¢a peut aussi affecter la pression de tout le systeme. Donc

on peut contribuer la surestimation du bicarbonate et de Z probablement a une diminution de

la pression.
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Figure 3.20: Comparaison des concentrations mesurées et prédites du bicarbonate (mEq/L)
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Figure 3.21: Comparaison des concentrations mesurées et prédites de I’alcalinité (mEq/L)

La variabilité spatiale de 1’alcalinité a l'intérieur du réacteur suggere que les interactions
physicochimiques et les équilibres sont influencés par I’effet hydrodynamique.

Le modele proposé a été capable de simuler les gradients de concentration des AGVs, de pH
et de bicarbonate dans le réacteur. Cependant, pour Z, nous avons souligné l'absence de
répartition axiale. Afin de corriger cette absence, nous proposons une modification du mod¢le
en adaptant une nouvelle version d'AM2 qui a été développée par Hassam et al., 2015. Cette
modification rend Z une espece réactive alors que ce n'était pas le cas dans I'AM2 original.
Nous utilisons cette modification dans la section suivante pour évaluer si elle permet

d’améliorer les prédictions du modele.

3.9.Modification de I°'AM2 : Introduction de I'étape d'hydrolyse et de la libération de
I'azote ammoniacal dans I'AM2

Des travaux récents ont porté sur le développement d’un nouveau modele dynamique pour
bioréacteur membranaire (BRM) anaérobie basé sur la modification du modele AM2 et
I’intégration d’une nouvelle variable SMP (Produits Microbiens Solubles) Benyahia et al.,
2012. Fekih Salem et al., 2014 ont également présenté une version modifiée de 'AM2 ou
I'étape d'hydrolyse a été introduite.

Rappelons que le modéle de Kiely et al., 1997 a été développé pour modéliser la co-digestion

anaérobie des fractions organiques des déchets municipaux (déchets alimentaires) associées a
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des boues primaires. lls ont considéré que la dynamique des cations (autre que NH; et H™)

dépend de la biomasse acidogéne X tel que:
d_Z = D(Zin _Z)+:uaXaYZ
dt (3.38)

ou Z représente la concentration des cations dans 1°effluent, z, représente la concentration

des cations dans I’influent (autre que NH; et H™), Y, représente le coefficient de rendement
des cations et 4, représente le taux spécifique de croissance de la biomasse acidogéne.

En ce qui concerne notre modele, la premiére modification consiste a inclure 1'étape
d'hydrolyse qui décrit la dégradation en substances organiques solubles du substrat
particulaire tel que les lipides, les polysaccharides et les protéines pouvant provenir de
biomasse en suspension (Cedefio, 1995).

En fait, les vinasses sont pauvres en protéines, mais elles ont une teneur élevée en maticres
organiques, en particulier des protéines a partir de résidus de cellules de levure
(Nitayavardhana et al., 2013 ; Marcia Luciana et al., 2006).

Ensuite, nous avons introduit dans le modéle AM2 l'ammonium libéré de 1'hydrolyse des
protéines afin de considérer sa contribution a l'alcalinité. Dans I'AM2, trois composants
contiennent de 1’azote : le substrat dégradable S;, dont la teneur en azote est NS;, la biomasse
acidogéne (X;) et la biomasse méthanogene (X;) dont la teneur en azote est Npac.

Ainsi, nous ajoutons une variable d'état supplémentaire (Xt), comprenant les substrats
particulaires liés aux polysaccharides, aux protéines et aux lipides.

L'hydrolyse de Xt dans I'AM2 peut étre représentée par le schéma réactionnel suivant :

PH
X; =S
Le systéme différentiel décrit précédemment a ainsi ét¢ modifié en ajoutant une nouvelle
¢quation différentielle décrivant le bilan de masse Xr:
dXx;
= D(X4, — X7 ) =Ky X
dt ( Tin T) hyd 7M T (339)

Ou knyq représente la constante d'hydrolyse (jour™).

La dynamique de S; a été modifiée est comme Sulit :
Bumatee _ p(s, —5)k,(S,)X, +kys X
= 1in 1 1491 )AL +Kpg Ar
dt (3.40)
Concernant la dynamique de ’alcalinité Z, on a introduit la dynamique de la concentration

d'azote inorganique. L'azote ammoniacal n'a pas été inclus comme une variable d'état
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supplémentaire, mais la dynamique de la libération de N a été incluse dans I'équation

différentielle de 1'équilibre de masse de 1'alcalinité Z tel que :

dZmo ifiée S S
Tdf = D(Zin -Z )+ [klel - Nbac]/'llmax ﬁ Xl - Nbac/“Zmax 2 SZ X2
1 st S, +K,, +—2
2 2 .
+ klebac/L.Lmax X:L + deNbaUUZmax ><2 (341)

Ou Npac et Ns; représentent la teneur en azote des bactéries et du substrat S; respectivement,
Kg1 et kgo représente la constante de désintégration, elle a été estimée a 10% des taux de
croissance bactérienne maximum, respectivement g1max €t tomax-

Apres l'introduction de ces modifications, nous optimisons de nouveau le modele et les
parametres estimés sont présentés dans le tableau 3.3. Aprés la modification du modéle,
certains parameétres ont varié. La variation des valeurs des paramétres obtenus par ajustement
refléte uniquement 1'effet de la modification du modele. Ces changements peuvent paraitre
importants dans certains cas mais ces changements proviennent de l'introduction de la
nouvelle variable Xt dans le modéle. Premiérement, la diminution de k; et Ks; signifie qu'une
partie seulement du substrat organique est disponible pour une dégradation immédiate par la
biomasse X;. Ainsi, le substrat organique restant est considéré dans le bilan DCO en ajoutant
X7. En conséquence, la production de S, par dégradation de S; est plus faible, ce qui se traduit
par une diminution de k et une augmentation de Ks,. D'autre part, la consommation de S, par
la biomasse X, est plus rapide en raison de l'augmentation de k3 et de pomax. En ce qui
concerne les AGVs et le carbone total inorganique C, il est important de rappeler qu'ils jouent
un role important dans 1'alcalinité. Ainsi, les nouvelles valeurs de k3 et pomax sont adoptées
pour mieux ajuster le modele aux données expérimentales d'alcalinité.

Les prédictions des profils de 1'alcalinité sont bien améliorées et le gradient est clairement
observé du bas vers le haut : Le méme comportement est observé pour le bicarbonate. En

outre, le gradient de bicarbonate est plus prononcé (voir les figures 3.22-3.23).
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Figure 3.22 : Comparaison des concentrations mesurées et prédites du bicarbonate aprés les

modifications du modéle
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Figure 3.23: Comparaison des concentrations mesurées et prédites de I’alcalinité (mEq/L) aprés

les modifications du modéle
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Le modéle proposé avec la modification qui tient compte du role de 1'azote dans la dynamique
de Z améliore la répartition des phénomeénes physico-chimiques concernant l'alcalinité.
L'alcalinité et le bicarbonate sont prédits avec une bonne précision. En effet, I’écart du
bicarbonate est de 3.76 % apres I'introduction des modifications tandis qu’il était de 10.22 %
pour I’AM?2 original.

Rappelons que le pH dans AMOCO est calculé a partir de 1’équilibre acide/base. Le gradient
du pH dépend essentiellement du gradient de bicarbonate : d’apreés la figure 3.24 on remarque
que le gradient du pH devient également plus prononcé et il est toujours bien prédit avec le

modele proposé. L’écart est de 0.82 % et il est inférieur a celui de I’AM?2 original.

g 4 Position1 (Expérimental)
-=-Position1 (Simulation)
o Position3 (Expérimantal)
75 4 —Position3 (Simulation)
T ' 0 K °
o | 4 0 TKLTe S x-9-A2 o R o __A_____A_ A
7ﬁ
6'50 5 20 25

1£Femps(jour])5

Figure 3.24: Comparaison des valeurs mesurées et prédites du pH (sans dimension) apres les

modifications du modéle

3.10. Conclusion
Dans ce chapitre nous proposons un modele hydrodynamique simple basé sur les réacteurs en
série qui décrivent une série de deux compartiments CSTR connectés avec un flux de
recirculation. Contrairement au modele de Bernard et al., 2002, qui suppose un mélange idéal
dans le réacteur et donc une répartition homogeéne des composants dans le réacteur, le modele
développé est capable de prédire l'existence de gradients des AGVs, de pH et de bicarbonate
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le long de la hauteur du réacteur avec une trés bonne précision. Pour 1'alcalinité, 1'absence de
gradient est due a l'absence de réactions biologiques. Cependant, en se référant a la
modification proposée dans (Hassam et al., 2015) a la dynamique de Z en ajoutant la
dynamique de la concentration en azote inorganique, les prédictions de l'alcalinité¢ sont
améliorées. Le modéle mathématique proposé peut simuler correctement les variables dans le
réacteur anaérobie a lit fixe a flux ascendant et le mod¢le d'équilibre de masse peut étre utilisé

pour prédire 'hydrodynamique du réacteur.
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Conclusion générale

Dans le procédé de la digestion anaérobie, un grand nombre de populations microbiennes
interviennent dans la dégradation de la matiére organique. C'est en fait un procédé complexe.
De nombreux modé¢les de la digestion anaérobie ont été¢ proposés dans la littérature pour
¢tudier 1’aspect hydraulique, hydrodynamique ainsi que le couplage entre 1’hydrodynamique
et la biologie.

L’objectif principal de ce travail est la contribution au développement d’un modéle
hydrodynamique permettant de prédire la répartition spatiale des espeéces impliquées dans
I’alcalinité. Le présent travail s’est principalement intéressé a la modélisation des réacteurs
anaérobies a lit fixe. Il a visé principalement 1’étude des interactions entre hydrodynamique,
cinétiques biologiques et phénoménes physico-chimiques.

Dans le premier chapitre, nous proposons une étude bibliographique sur la modélisation de la
digestion anaérobie et la modélisation hydrodynamique des réacteurs anaérobies. Nous
mettons 1’accent sur la nécessité de disposer de modéles « simples » afin d’avoir des calages
robustes des paramétres permettant de faire de bonnes prédictions.

Le deuxiéme chapitre concerne le couplage du modele cinétique ADMI1 et du modele piston
avec dispersion axiale. Nous décrivons comment le modele couplé a été intégré sous le
logiciel COMSOL Multiphysics. Nous avons suivi une procédure a deux étapes pour vérifier
I’applicabilit¢ de COMSOL Multiphysics. L’effet de certains parameétres opérationnels
comme le temps de séjour hydraulique sur les performances du réacteur a été étudié. Pour
valider le modele couplé, nous avons recours aux données « benchmarquées » fournies par le
Laboratoire de Biotechnologie et I’environnement (LBE) de Narbonne, France. Une étude de
sensibilité¢ est réalisée pour déterminer les parametres qui ont le plus grand impact sur le
modele. Dans I’ensemble de ces parametres, on trouve les vitesses maximales de
consommation du substrat (Km,i) des substrats solubles. Un calage « manuel » est mené pour
fixer les paramétres du modele. Le modele de simulation donne une bonne concordance entre
les profils simulés et mesurés des AGVs et de la Demande Chimique de 1’Oxygeéne (DCO).
Toutefois, cette concordance ne garantit pas que le modele soit « identifiabley.

Le troisieme chapitre a pour objectif de contribuer au développement d’un modele
hydrodynamique qui décrit I’interaction entre les cinétiques biologiques et les phénoménes
physico-chimiques. Nous y développons un modeéle hydrodynamique basé sur le modéle

cinétique du modele en deux étapes, dit modele AM2. Le modele hydrodynamique est une

118



interconnexion de deux réacteurs parfaitement mélangés (CSTR) avec une recirculation entre
I’entrée et la sortiec. Ce chapitre est divisé en deux parties : ’acquisition de données
expérimentales pour la détermination des paramétres de calage du modele et 1’élaboration
d’un mode¢le hydrodynamique et sa validation.

Les expériences ont été réalisées sur un réacteur anaérobie a flux ascendant a lit fixe avec des
vinasses de tequila brutes obtenues a partir d'une usine de tequila située a Guadalajara-Jalisco,
au Mexique.

L'alcalinité est définie comme le pouvoir tampon du systéme, qui est en fait fonction des
acides et des bases faibles, des concentrations en ions forts et, bien siir, du pH. En fait, tout
1'équilibre physico-chimique doit étre pris en compte. D'une part, il faut considérer que I’ AGV
ne participe qu'a 1'équilibre chimique mais c'est un acide faible et donc, d’un point de vue
équilibre de masse en phase liquide, il est évident que sa répartition spatiale est importante.
D'autre part, les bicarbonates sont également en équilibre avec la phase gazeuse, et il n'est
donc pas étrange que sa répartition spatiale soit moindre. Cependant elle existe, ce qui n’avait
jamais été mis en évidence ! Bien qu’assez limitée, notre travail a également confirmé une
distribution axiale du pH. Le fait de démontrer et de modéliser la répartition axiale des
alcalinités dans un digesteur anaérobie ou 1'équilibre chimique est beaucoup plus rapide que
les réactions biologiques, montre 1'utilité de cette étude menée a 1'échelle pilote. Dans cette
¢tude expérimentale, la concentration des AGVs diminue le long du réacteur, ’AT, I’AP et le
bicarbonate augmente dans le sens du flux.

Apres I’identification des parameétres du modele a partir des résultats expérimentaux, nous
constatons que, contrairement au modéle AM2 de Bernard et al., 2002 qui suppose un
mélange idéal dans le réacteur et donc une répartition homogene des composants, notre
modele hydrodynamique est capable de prédire l'existence de gradients des AGVs, du pH et
du bicarbonate le long du réacteur avec une bonne précision. Pour 1'alcalinité, 1'absence de
gradient est due a l'absence de réactions biologiques. Une modification de I'AM2 afin de
prendre en considération des processus incluant 1'étape d’hydrolyse et la libération de 1'azote
ammoniacal est alors proposée : la dynamique de la libération de 1’azote est incluse dans
I'équation différentielle de I'équilibre de masse de l'alcalinité Z. Le gradient de concentration
de I’alcalinité est alors bien observé et prédit par le modéle proposé. En conclusion, le modele
hydrodynamique proposé permet de reproduire correctement les résultats expérimentaux

réalisés sur un réacteur anaérobie a flux ascendant a lit fixe.
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Perspectives

Le calage du mode¢le global sur le réacteur expérimental est une démarche méthodologique
pour montrer I’intérét d’une amélioration de la description de 1’hydrodynamique, notamment
en ce qui concerne la répartition axiale des espéces impliquées dans I'alcalinité. Le modéle
proposé n’est pas directement extrapolable a un réacteur a 1’échelle industrielle sans calage
préalable du mod¢le hydrodynamique (i.e. détermination du taux de dispersion axiale ou Pe)
Néanmoins, il est important de noter que 1'étude expérimentale réalisée a été effectuée sur un
réacteur pilote de longueur axiale relativement courte. Cependant, la modification proposée
sur le modele a permis de prédire la répartition axiale observée expérimentalement. A
I'échelle industrielle, une répartition spatiale plus élevée est attendue et d'autres considérations
doivent étre prises pour mieux apprécier et étudier cet effet. Par exemple, une approche plus
pratique pour modéliser ce type de systemes est l'utilisation des équations différentielles
partielles (EDP) pouvant étre éventuellement résolues par collocation orthogonale.

Parmi les perspectives de cette thése, 1’utilisation de ce modeéle pour la simulation des
réacteurs anaérobies a lit fixe a [D’échelle industrielle s’avere intéressante.
D'autres études, y compris de tragage ou un suivi a 1’aide des capteurs spécifiques situés a
l'intérieur du réacteur, sont envisagées. Des études de répartition spatiale de la biomasse

peuvent également étre envisagées.
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Annexes

Annexe A

Démonstrations des conditions aux limites de Danwerkt

Considérons I'équation différentielle partielle (e.d.p) a l'intérieur du réacteur :

0, X =—Q08,X +da,, X + f(t,X)

ou X(t, Z) est la concentration en polluant a I’ instant t et en la position (unidimensionnelle)

zelo,L].

Pour les conditions aux bords, on considére que l'interface est une membrane de largeur dz
dans laquelle :
1. il ne se produit pas de réaction biologique.

2. la diffusion n'a lieu que de la membrane vers le réacteur

En z =0, la concentration X, est imposée a l'entrée de la membrane :
Qdz(X,, — X(t,0))=d(X(t,0)— X (t,dz))

En Z=L, rien n’est imposé¢ X, = X(t, L) :
0=d(X(t,L)-X(t,L-dz))

D’ou les conditions aux bords :

{daz X (t,0)=-Q(X;, - X (t’o))vt >0
9,X(t,L)=0 )

Lorsque d est nul, on n’a plus qu'une seule condition au bord :

X(t,0)=X,,vt>0

In?

et I'équation hyperbolique 0 X =—Q0,X +f (t, X )
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Diffusion
Soit un réacteur tubulaire de longueur L et de section d’aire A, régi par le systéme d’e.d.p :
8,8 =- (S)X—Qa S
2 = —H K + éazzs

8, X = u(S)X —%a X +80, X

1)

A
avec les conditions aux bords de Dankwerts, en 2=0 :

éBZS(t,O):%(S(t,O)—Sm)
(2)
éBZX(t,O):%X(t,O)

eten Z=L:

50,S(t,L)=0
{&EZX(t, L)=0 ®)

Considérons les moyennes spatiales :

St)==[ stz X@)=1] X2k

L L

et en intégrant les équations (1) en z, on obtient :

950)- _% " (st )X (L 2)z —%(S(t, L)- S(t,O))+%(aZS(t, L)-6,5(t,0))

9 %0)- % [ ulst2)x(t.2)dz —%(x (t,L)-X (t,o))+§(azx(t, L)-8,X (t,0))

(4)

Puis en utilisant les conditions aux bords (2) et (3)

ig(t):_i - 1(S(t, 2))X (t, z)dz +d(S,, - S(t,0))

dt L %0
SX(0)= [ u(st,2)x 0,202 -0 (. L)

En posant d zé ouV =AL
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Reprenons le systeme (1) et les conditions aux bords (2), (3), et divisons chaque équation

membre 2 membre par J en posant ¢ =% ;

0,5 = g(ats +u(S)X +%azsj

d,X =g(atx — u(S)X +%a x)

0,5(t0)=¢

> O

z

0
8,X(t,L)=0

z

(S(t,O)— Sin ){a S(t, |_) =

9,X(t,0)=¢

> |O

X (t,0)

Pour une diffusion arbitrairement grande (8 = 0), on obtient :

0,5=0=0,5=0, 0,X=0=0,X=0

i.e. les solutions S(-),X(.) sont uniformes en z et le systtme (4) devient le systéme

d’équations différentielles ordinaires:

& ——u(s)x +D(s,-5)
dX

—=u(S)X -DX

L = H(S)
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Annexe B

Les équations de I'ADM1

B.1 Equations de la phase aqueuse

Equations différentielles des composés solubles

% = \(j._q(s =S 0+ F o=,
% = \j._q(s —S,)+ P p;
djtf = \(jl—q(s i = S1a)faifa— 1
% = \(j._q (Svain =S+ (=Yoo el — 2
% = \%(Sbu,in - Sbu)+ (LYo ) fousus + (0o foy aas = 25
li
Bt 8, ) V) s 0V, s + BV, 0540,

lig

% B \%(Sac,in - Sac)+ (1_Ysu)fac,sup5 + (1_Yaa)fac,aap6 + (1_Yfa))'7p7 + (1_YC4 )031’08
lig

+ (1_Yc4 )08p9 + (1_Yprob'57p10 ~Pu

dSy, _ Qi

dt V. (Shz,in - Sh2 )+ (1_Ysu ) fh2,sup5 + (1_Yaa) fh2,aap6 + (1_Yfa b3p7 + (1_Yc4 )015p8
lig

+ (1_Y04 )0.2,09 + (l_Yprob'43p10 P2 Prs

dsS i
dim - \(j_m (Sch4,in - Sch4)+ (1_Yac>pll + (l_YhZ )/712 ~Prg

liq

dsic in <
T:\j (Sic,in_sic)_Z[ Zcivi,jpjj_pT,lo

lig j=11\i=1-9,11-24
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%:ﬁ(s

dt
19

_YproNbacplo _Yachacpll _Yh2 Nbacplz + (Nbac o Nxc )Z Pi
i=13

+(Nxc - f><i,chi - fsi,chi - fpr,chaa)pl

das, q,

— =S, —S )+ f_

dt V ( i,in |)+ SI,XCIOl

lig

Equations différentielles des composés particulaires

% :h(xc,in - Xc)_pl +§pi

dt v, =

% - \%:(Xm'm ~ X )+ fone = P,

dﬁtpf - \(j.ii: (X pran = X e )+ Fore— 5

% _ \(j._:,(x'i’m — Xy )+ frrer— P

d;(taa = \%q R A

d;(tf"‘ = \(2: (X i = X+ Vs = s

% - \‘jl—:(an — X oo )+ Yoy +Yoa o — Pre
% _ \‘jli; (X prain = X gro )+ YoroPr0 — P17

140

injin Sin )_Ysu Nbacps + (Naa _YaaNbac)pG _YfaNbacp7 _Yc4 Nbacp8 _YCANbacp9



% = h (Xac,in - Xac)+Yacpll _p18

dt Vqu
dx qin
dth2 = V_ (Xhz,in - Xh2)+Yh2p12 ~ Pio

lig

dXi _ qin

dt  V,

(Xi,in B Xi)+ 1:xi,xcpl

lig

Equations différentielles des cations et anions

dS. Gin. B
T_V (Scat,in Scat)

lig

By _Gn (s
dt _V"q (San,in San)

Equations différentielles des ions

dSvam _

dt pa,4
dSbum _

dt - pa,6
dSacm _

dt pa,?
ds, .,
—C;]t : =~Pa1o
ds,

dth3 =—Pa11

Equation algébrigue
th4 = Sin - thS

Sc02 = Sic - Shcos
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B.2 Equations de la phase gazeuse

Equations différentielles

ngas,hZ _ Sgas,hzqgas + P Vqu
- T,8
dt Vgas Vgas
ngas,ch4 _ Sgas,ch4qgas + p Vliq
- T,9
dt Vs Vias
ngas,coZ _ Sgas,cozqgas P Vliq
- T,10
dt Vgas Vyas

Equations algébriques

RT,

op

pgas,hz = Sgas,hz F

RT,

op

p asch4 — S as,ch4
9as 9as 64

pgas,coZ = S RT

gas,co2 op

Le débit de gaz est donné par :

P
qgas = kp(Pgas - Patm)%

atm

La somme dans l'équation (1.10) est donnée par :

19 12
Z( Zcivi,jpj j = Zskpk + 513(/013 TPt Pist Pt Pt P +p19)
k=1

j=11\_i=1-9,11-24

Sl :_Cxc + fsi,chsi +f Cy+f C,+ fIi,chIi + fxi,xccxi

ch,xc~ch pr,xc ™~ pr

s,=—C, +3S

ch su
Sy = _Cpr + Caa

S, = _Cli +(1_ ffa.npsu + ffa.Iina

142



:_C + 1 )(fbu squu + fprosu pro+ fac suCac)+Ysquac

s, =—C.o +(1-Y, Nf,,..Co + f

va,aa~va bu,aa

C,+f +f,..Co 4 Y,.C

proaa pro ac,aa —ac bac

s, =—C, +{1-Y, 0.7C,.+Y,.C

bac

Sg = _Cva + (l_Yc4 X)'54Cpro + (l_Yc4 X)'slcac +Yc4C

bac

--C,, +(-Y,)ps8C, +Y,C

bac

p57C, +Y,,C

pro~“bac

S0 =-Cprp +H1-Y

pro

S = _Cac + (1_Yac ﬁch4 +Yachac

S;p= (1_Yh2 )Cch4 +Y42Cohac

S,,=—C,,.+C

bac XC

Taux des processus biochimiques

=k X

dis” ¢
Pr= khyd,chxch

,03 = khyd,pr>< pr

Py = khyd,lixli
S
=k_ ., ——X_I
105 m,su KS’SU +Ssu su'5
S
= k —:S—
pﬁ m,aa Ks,aa+saa aa’' 6
=k ey
p7 — Bm, fa stfa +Sfa fa'7

143



S S

a va
Ps = km,c4 2 c4 6 lg
Kses +Sia S, +S,+1e

Po = Knn s b Xes St 9

m,c c -6

Ksca T Shu S, +S,, +1e
S
pro
plO = km,pro = X prollo
Ks,pro + Spro
S
— _ ac
1011 - I(m,ac - K S Xaclll
ac + ac
S
— _ h2
P2 = km,h2 K S Xinalio
s,h2 + h2

plS = |(dec,Xsu Xsu

kdec Xaa aa
p15 = kdec,XfaX fa
p16 = kdec,Xc4Xc4

kdec Xpro pro

p18 = kdec, Xac Xac

Pro = Kyec,xn2 Xna
Cinétiques d'équilibre acide-base

pa,4 = ka,Bva (Svam (Ka,va S ) Ka vaSva )
pa,s = ka,Bbu(Sbum(Ka,bu + SH ) Ka buS )
Pas = ka,Bpro(Sprom(Ka,pro + SH+ )_ Ka,prospro)

pa,? = ka,Bac(Sacm(Ka,ac S ) Ka acSac)
144



P10 = Ka o2 (Snosa Kooz + S,y )~ KacozSic)
Pass = Kagin(Sua(Kain +S 1. )~ KainSin)

pr g = KLa(S,, ~ 16Ky, 15 Pyaenc)

Pr o = KLa(S s ~16Ky, 1o Pysscns)

Prio= KLa(SCOZ _16KH,002 pgas,coz)
Inhibitions

|5,6 = Iph,aaI IN,lim

I, = Iph,aaIIN,IithZ,fa
|8,9 =1 ph,aal IN,Iim|h2,04
=1 | I

ph,aa’ IN,lim " h2,pro

=1 ]

ph,ac” IN,lim " nh3

|12 = Iph,hzI IN,lim

2

pH - pHUL aa

exp -3 : : pH < pH aa
[ [ pHUL,aa - pH LL,aa -

1: pH > pHUL,aa

2
pH - pHUL ac
exp| —3 : :pH < pH ac
I pH,ac — ( ( pHUL,ac - pH LL,ac o

1:pH > pHUL’ac

pH,aa —

IIN,Iim =
1+

s,in
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| =
h2, fa
1+ Stz
Kl,hz,fa
| B 1
h2,c4 —
1+ Stz
1,h2,pro
| B 1
h2,pro —
1+ Sz
KI,h2,pro
| 1
nh3 —
1+ th3
Kl,nh3
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Processus et taux du modéle ADM1 pour les composés solubles (C.1) et particulaires

(€2

Annexe C

TABLE 3.2: Biochimical rate coefficients (Vi,Jand kinetic rate equations (Pj) for particulate component (i=13-24, j1-19)

147

al.,2002)

Component L i] 1 2 3 |4 5 6 7 8 9 10 1 [ n
- Rate kg cod m-3.d4)
i Process Ssu | Saa Sfa |5 Sbu Spro Sac Sh2 Schd Sic SIN S
1 |Desintegration feiue keis Xe
2 |Hydrolysis carbohydrates 1 kayd.ch Xch
3 |Hydrolysis of Proteins 1 kayé or.Xor
4 |Hydrolysis of Lipids 1-frusi fas Keye i Xi
5 |Uptake of Sugar 1 (1Y) Fou o | (1-¥ou) e | (1¥s0) Frcas] (1-¥ze) Fraae - ZCvs |- N, b e Xy
) - _ S. o
6 |Uptake of Aminos Acids -1 t.kuu:ﬁ.uu ﬁk:u.?n..u —H.fu_._?z..: E.k::un.u _H.f.v.?wk .{Ml..._m_,r. ,...;.;_. L L. +5 X,
7 |Uptake of LCFA 1 (1¥8).0.7 | (1-¥4).0.3 UL S el
. kot — 1
8 |Uptake of Valerate 1 (1-¥et).0.54 | (1-¥e2).0.31 (1-Yet) 0.15 N, e o
. S I S
9 |Uptake of Butyrate 1 (1-¥c$).0.8 | (1-Yet).0.2 (LN, R
- " y m.- .
10 |Uptake of Propionate -1 |(1-Ypro).0.57) (1-Ypro).0.43 _..M_wf -ﬁL‘__u b s
. S .
11 |Uptake of Acetate 4 (1-¥ag)| 7, 250 [N L
12 |Uptake of Hydrogen 1| evm| 26 | -V, »...ﬂ.wﬂ.r..__
13 |Decay of Xsu keee xsu Xeu
14 |Decay of Xaa keec (33 Xzz
15 |Decay of Xta kee, x5 Xra
16 | Decay of Xca Kdec ot Xed
17 | Decay of Xpro kaeexero Xoro
18 |Decay of Xac keeeae Xac
19 |Decay of Xh2 keec 0. Xn2
i) M c Inhibition factors(3,7) :
2 u o T " 2 11l I,
S7(g7 m( $% 57 97 8= 87|57 \a.m\,_. o
SE(BE(T L e BE (3E |BE |FE |EE|SE |, flEipemn
o< 8 o - 30 = [a] [a] |0 T EQ|lg0 :
20|00 |2 €| 28 |20 ig 80 |¥o 50|50 |8 $0|L o s
mc.mc gmummc 39 9 Y S0 mc O (®oofS0
S22 (53085402 |2 |52 |F¥ |E2|2% |22H38

Figure C.1 : Processus et taux du modéle ADM1 pour les composés solubles (Batstone et




TABLE 3.2: Biochimical rate coefficients (Vi,)and kinetic rate equations (Pj) for particulate component (i=13-24, j1-19)

Component _ i 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24
Rate kg cod m-3.d-z)
i Process Xe Xen Xpr X5 Xeu Xaa Xfra | Xet | Xpro Xac Xn2 Xi
1 |Desintegration -1 fenue | forwe | fiixe flxe kaiz Xe
2 |Hydrolysis carbohydrates -1 ke, cn Xen
3 |[Hydrolysis of Proteins -1 ke or Xor
4 |Hydrolysis of Lipids -1 kiye 5. X5
5 |Uptake of Sugar Y b X1,
6 |Uptake of Aminos Acids Yaa ...:.»I...,.n..|r.~
7 |Uptake of LCFA Y¢a i, >..4+r,4 X1,
8 |Uptake of Valerate Yet O .,.....t.z .
9 |Uptake of Butyrate Yes A A -
10 |Uptake of Propionate Yoro P ...IAW._ I
11 |Uptake of Acetate Yac ».i.,..l..n.,.|. 1
12 |Uptake of Hydrogen Yr2 Ao ......, Xiady
13 OE(O_“X.E 1 -1 rh»n__xuc.xur_
14 | Decay of Xza 1 -1 Kaec,Xae. Xaa
15 [Decay of X 1 -1 Keec Xt Xoa
16 | Decay of Xes 1 -1 keec Xes Xes
17 | Decay of Xoro 1 -1 Kdec x50 Xpro
18 | Decay of Xsc 1 -1 koeca. Xac
19 |Decay of X»2 1 -1 Kaeexa Mn2
0 m e £ Inhibition factors(3,7) :
aM m..m. .m. .m. - .m.m_..w 9 m.m. ' .m..m.__n_u__.:....
2a|23|z2a| |, E|3E|ga|eEEE|8a|gE|Eg i
2a0|60|50 4 ol 2 M [} M T O L B W g Ol|lo N w O |1 _s=lonlimsimlsmzxac
R R R R R R R T
SZ|8=Z|z=|S= 3282 =|S3d|as|d =282

Figure C.2 : Processus et taux du modéle ADMI1 pour les composés particulaires (Batstone et al.,

2002)
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Annexe D

Valeurs d'entrée, conditions initiales et valeurs d'équilibre considérées dans I'ADM1

Table D.1: Valeurs d'entrée (gin = 170 m°=jour, Rosen and Jeppsson 2006) et conditions

initiales considérées dans I'ADM1

Composé Concentrations d'entrée Conditions initiales
Se 0.1 kgCODm™ 0.01195 kgCODm™
Saa 0.1 kgcODm™ 0.00534 kgCODm™
S 0.1 kgcODm™ 0.10246 kgCODm™
Sia 0.1 kgcoDm’® 0.0108 kgCODm™®
Shu 0.1 kgcoODm’® 0.01418 kgCODm’®
Spro 0.1 kgCODm’* 0.016818 kgCODm’™
Sac 0.1 kgcODm’® 0.1811 kgCODm™®
She 0 kgcoDm™® 2.4149*10"-7 kgCODmM’®
Sena 0 kgcoDm™® 0.04927 kgCODm’®
Sic 0.0041256 kmolm™ 0.09476 kmolm®

Sin 0.17846 kmolm™ 0.2299 kmolm™

S, 0.03 kgCODm’® 5.538 kgcODm’®

X, 59.0229 kgCODm™ 5.508 kgCODm®
Xen 0.1 kgcODm™ 0.055307 kgCODm’®
Xor 0.1 kgcODm™ 0.055307 kgCODm’®
Xii 0.1 kgCODm™ 0.08271 kgCODm™
X 0 kgcODm™ 0.85547 kgCODm™
Xaa 0 kgcODm™ 0.63749 kgCODm™
Xia 0 kgcODm™ 0.6734 kgcODm™®
Xea 0 kgcODm™ 0.28309 kgCODm™
Xoro 0 kgcODm™ 0.13572 kgCODm™
Xac 0 kgcODm™® 0.90074 kgCODm™
X 0 kgcODm™® 0.43638 kgCODm™
X 34.2811 kgCODm’® 45.298 kgCODm™®
Seat 0.039126 kmolm®® 0.039126 kmolm®®
San 0.178460 kmolm® 0.17846 kmolm™
Sva - 0.01075 kgCODm™
Shu- - 0.01412 kgCODm’®
Soro- - 0.016735 kgCODmM™®
Sec- - 0.18060 kgCODm’®

149




ShcoS
th3

SH+
Sgas,hZ
Sgas,ch4

Sgas,coz

0.08365 kgCODm™
0.0038260 kgCODm’
6.5597*10"-8 kgCODm
9.6638*10"-6 kmolm’
1.3763 kmolm™

0.01586 kgCODm™
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