N

N
N

Transfert de matiére dans un biofilm aéré sur membrane

HAL

open science

Charlotte Picard

» To cite this version:

Charlotte Picard. Transfert de matieére dans un biofilm aéré sur membrane.

Université Paul Sabatier - Toulouse III, 2011. Francais. NNT: . tel-00650179

HAL Id: tel-00650179
https://theses.hal.science/tel-00650179
Submitted on 9 Dec 2011

HAL is a multi-disciplinary open access
archive for the deposit and dissemination of sci-
entific research documents, whether they are pub-
lished or not. The documents may come from
teaching and research institutions in France or
abroad, or from public or private research centers.

L’archive ouverte pluridisciplinaire HAL, est
destinée au dépot et a la diffusion de documents
scientifiques de niveau recherche, publiés ou non,
émanant des établissements d’enseignement et de
recherche francais ou étrangers, des laboratoires
publics ou privés.

Génie des procédés.


https://theses.hal.science/tel-00650179
https://hal.archives-ouvertes.fr

Université

de Toulouse TH ESE

En vue de I'obtention du

DOCTORAT DE L'UNIVERSITE DE TOULOUSE

Délivird par /'Université Toulouse IIT - Paul Sabatier
Discipline ou spécialité : Génie des Procédés et de I'Environnement

Présentée et soutenue par Charlotte Picard
Le & juillet 2011

Titre : Transfert de matiére dans un biofilm aéré sur membrane

JURY
Christelle WISNIEWSKT, Professeur des Universités, Montpellier (Rapporteur)
Jodo CRESPO, Full Professor, Lisboa (Rapporteur)
Patrice BACCHIN, Professeur des Universibés, Toulouse (Président)
Didier LECOUTURIER, Maltre de conférences, Lille (Examinateur)
Sébastien LOGETTE, Membrane R&D manager, Veolla Environnement, Maisons-Laffitte (Invité)
Pilerre AIMAR, Directeur de Recherche, Toulouse (Invité)
Jean-Christophe REMIGY, Maitre de Conférences, Toulouse (Directeur de thése)

Ecole doctorala : Mécanigue, Energétigue, Génie Civil & Procddés
Unité de recharche : Laboratolre de Génle Chimigue, Toulouse
Directeur(s) da Thésa : Jean-Christophe REMIGY
Rapporteurs : Christelle WISNTEWSKT & Jofo CRESPD







|
:

LLXT — PO i o |

o
detouose THESE
En vue de |'obtention du

DOCTORAT DE L'UNIVERSITE DE TOULOUSE

Délivré par /'Université Toulouse IIT - Paul Sabatier
Discipline ou spécialité : Génie des Procéddés et de 'Environnament

Présentée et soutenue par Charotte Picard
Le & juillet 2011

Titre : Transfert de matiére dans un biofilm aéré sur membrane

JURY
Christelle WISNIEWSKI, Professeur des Universités, Montpellier (Rapporteur)
Jodo CRESPO, Full Professor, Lisboa (Rapporteur)
Patrice BACCHIN, Professeur des Universités, Toulouse (Président)
Didler LECOUTURIER, Maltre de conférences, Lille (Examinateur)
Sébastien LOGETTE, Membrane R&D manager, Veolla Environnement, Maisons-Laffitte (Invité)
Fiarre AIMAR, Directeur de Recherche, Touwlouse (Invité)
Jean-Christophe REMIGY, Maitre de Conférences, Toufouse (Directeur de thése)

Ecole doctorale : Mécanigue, Energétigue, Génia Civil & Procédés
Unité de recherche : Laboratoire de Génle Chimigue, Toulouse
Directeur(s) da Thése : Jean-Christophe REMIGY
Rapporteurs : Christelle WISNIEWSKT & Jodo CRESPD







Avant propos

Je remercie tout naturellement mon directeur de these Jean-Christophe Remigy qui a accepté
d’encadrer ce projet. Il m’a beaucoup apporté par son excellence scientifique. Je voudrais
associer Pierre Aimar qui s’est tres fortement investi dans cette thése et avec qui les
discussions scientifiques ont été motivantes et productives. Ensemble, nous avons transféré de
la matiére a travers le biofilm, vous m’avez transféré des compétences techniques et de gestion

de projet par de riches et nombreuses discussions... Sachez toute ma reconnaissance.

Je remercie tous les membres du jury pour l'attention qu’ils ont bien voulu porter a mon
travail ainsi que pour les remarques enrichissantes soulevées pendant la discussion. Je
remercie particulierement Christelle Wisniewski et Jodo Crespo pour avoir accepté de

rapporter mes travaux de these.

Ce projet a été possible grice a son initiation et son financement par Veolia Environnement. A
ce titre, j'adresse mes vifs remerciements a Jean-Christophe Schrotter, Sébastien Logette et
Jean Cantet.

Il y a ceux qui ont apporté un soutien technique riche de discussions au Centre de Recherche
sur I’Eau de Veolia, a savoir I'équipe de Stéphane Déléris et Juan Ochoa : Pascal Boisson,
Romain Lemaire, Julie Jimenez, Valérie Gonzalez, Thomas Waroux. Je pense particulierement

a Eoin Syron qui m’a beaucoup apporté sur ce projet.

Ceux qui ont participé a la conception et construction du pilote : Jean-Christophe Rouch et
Jean-Jacques Bertrand via la société Arias. Apres 'arrivée du pilote, il y a eu sa prise en

main ; ce n’aurait pas été possible sans Jean-Christophe Rouch.

Ceux qui m’ont emmenée a la station d’épuration ou qui m’ont ramené des litres de
boues pour alimenter ce pilote!!! A savoir I'équipe Biosym du LGC, particulierement Claire
Albasi.

Les stagiaires avec qui j’ai pu travailler : Romain et Eva. Merci de votre implication.

J'exprime mes remerciements a l'ensemble des permanents de I'équipe Procédés de Séparation

et Membrane que j'ai cotoyé pendant ces années de these.



Ceux enfin que la coutume nomme « mes compagnons d’infortunes » : ils ont été tres
importants pour moi et ont rendu les pauses thé et les moments de doutes, trés agréable a
partager. Et il y a aussi toute I’équipe des « potos du module ». Faisant preuve d’une grande
imagination pour surenchérir en blagues : merci pour avoir rendu cette rédaction plus sympa

Enfin, j'ai une reconnaissance toute spéciale envers Mallo, Nico, Edgar, Ju & Ju, Amélie,
Aurélie, Yao, Seb et MarieO, Ludo et Anais que j‘ai rencontrés en arrivant a Toulouse et que
je suis touchée de compter parmi mes amis. Ils m’ont aidée jusqu’au bout et sans eux cette
these serait encore plus truffée de fotes d’orthographes. ]'ai des remerciements tres forts que je
voudrais adresser a Guille.

Et merci a Bibi-le-pilote : un bon travail et une bonne collaboration !

Ce manuscrit de these et son contenu sont l'aboutissement d'un travail, fruit d’importantes
interactions avec de nombreuses personnes. A vous tous MERCL



Sommaire







SOMMAIRE 1

INTRODUCTION 7
CHAPITREI : SYNTHESE BIBLIOGRAPHIQUE 11
1 INTRODUCTION ET OBJECTIFS DU CHAPITRE ......uuvvviiiieeieiiiiieeeeeeeeeiiiteeeeeeeeeeiiuseeeeeeeeeeetsnseeeeeeseensnnsesesesens 15

2 LES INFLUENTS DES STATIONS D’EPURATION : QUELLE POLLUTION ET QUEL MOYEN DE TRAITEMENT

BIOLOGIQUE UTILISES 7 ...ttt sttt s s s et s st 15
2.1 Origines des influents des Stations d’éPUFALION ...................ccouviioieiiienieiiieie et 15
2.2 Les polluants rencontrés dans les eaux résiduaires entrant dans la station d’épuration.............. 16
2.3 Traitement biologique des POIIUIIONS ................cooceeiiiiiiiiii et 19
24 Les procédés biologiques utilisés dans le traitement des eaux USEES ..............ccceririvncercenceenenne. 20

3 LES BIOFILMS ..ottt bbb 22
3.1 La formation des DIOfIIMS. ...........c.cccoiiiiiiiiiiiiiiiiee e 22
3.2 Modélisation des réactions biOIOQIGUES ................ccocceeoiiiiiiiiieiieeee e 24
3.3 La structure générale d’un DIOfilI................c.ccooiiiiiiiiiiiiiiiiiiee et 26
3.4 Les réacteurs a biofilm de type CONVENTIONNEL ...............cc..cccuevvieeiieiiieeieiiieeee e 28

4 LES REACTEURS A BIOFILM SUR MEMBRANE.........cciiiiiiiiiiiiiiiiiiie sttt s 29
4.1 Les utilisations des réacteurs a biofilm Sur MEmbBVANE .............c..ccoueevveeceeiiieeiieeiieeeieeeree e, 30
4.2 Les facteurs influencant les performances des réacteurs a biofilm sur membrane....................... 34

5 LES CONTACTEURS MEMBRANAIRES........coiuiiiiiiiiiiiiiiiiiiieieie et 36
5.1 Parametres du procédé contacteur membranaire....................cc..ccoovuevievcieveeiieiesieeeeee e 36
5.2 Equations de transfert de matiere dans un contacteur membranaire ...............ccc.ccvveeevereeeeennennn. 39

6 TRANSFERT DE MATIERE ENTRE LES FLUIDES ET LE BIOFILM DANS UN REACTEUR A BIOFILM.................. 44
6.1 Profils de concentration des substrats en fonction des réacteurs a biofilim ................cc..coeen.... 44
6.2 Transfert de matiere a l'interface biofilm - liquide.................c.cccccoociiiiniiniiniiioiiniiiieeene 49
6.3 Transfert de matiére a l'intérieur du DIOfIIM ............c...cooveveiiiiiieiie et 50

7 CONCLUSION DE LA SYNTHESE BIBLIOGRAPHIQUE ET OBJECTIFS DE LA THESE........cccovcuiieeiiiieeeereee e 56

CHAPITREII: MATERIELS ET METHODES 59

1 INTRODUCTION .....cuiimiiiiiiiitiitieit ettt st et st sa e st saesae e s 62

2 DISPOSITIFS EXPERIMENTAUX .....ouiuiiuiiiiiiniitiiteiiiii ittt 62
2.1 Pilote 1 : croissance du biofilm et transfert de MAtIEre ..................cccccocievivoieoioininiiniiiiieeen, 62
2.2 Pilote 2 : mesure du transfert de matiére au travers des membranes vieillies.............................. 71

3 TECHNIQUES ANALYTIQUES UTILISEES ......uiiuiiiiiiiiiiiiiie ittt s s 72
3.1 Caractérisation de la vitesse de réaction du biofilm : analyse chimique de la DCO.................... 72
3.2 Caracterisation des propriétés diffusionnelles du biofilm : quantification du transfert de gaz a
travers la membrane avec Ou SANS DIOFIIM .............cc..cccueiviieiieiiieecie et 72
3.3 Caracterisation des propriétés structurelles macroscopique du biofilm : épaisseur et

CONCENITALION €V MALIETE SECHE ...ttt ettt e e 78



CHAPITRE III: TRANSFERT DE MATIERE DANS UN RBAM : 85

1 INTRODUCTION ET OBJECTIFS DU CHAPITRE .....ccuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiicieie st 88
2 CARACTERISATION DU TRANSFERT DE MATIERE SANS BIOFILM .....ccceruiniiniiniienienrenienienieerenneeeeeneenenneneenes 88
2.1 Effets de I’écoulement de la phase gazeuse sur le coefficient de transfert global......................... 89
2.2 Effets de I’écoulement de la phase liquide sur le coefficient de transfert global .......................... 89
2.3 Modele des FESISTANCES €N SETIC .............ccveeceeeeeeeiieeeee e et 90
2.4 Détermination de l’épaisseur de la couche limite coté liquide ...................ccoeveviivieaciiiiiaannannn, 91

3 CARACTERISATION DU TRANSFERT DE MATIERE DU SYSTEME {LIQUIDE + BIOFILM + MEMBRANE + GAZ}

A L’AIDE D’UN GAZ TRACEUR ..ottt sttt ettt ettt sttt sttt ea et sa et sae et et e s eae st e b saeebe et esneneaennesaeas 92
3.1 Coefficient de transfert global a travers le biofilm Sans réaction .................c.cccoccoveeveencrenenanennn. 92
3.2 Effet des conditions hydrodynamiques sur la concentration en matiére séche et la diffusivité
7elative dans 1€ DIOSIIM ...............c.ccociiiiiiiiiiii ettt 96
3.3 Diffusivite relative, vitesse du liquide dans le biofilm et viscosité du biofilm .................c.......... 100

4 EFFETS DES CONDITIONS HYDRODYNAMIQUES SUR LES PERFORMANCES D’UN REACTEUR A BIOFILM AERE

SUR MEMBRANE .....outiiiiitinttetteitetete st ettt ettt et e st esaeste st e bt suees et esaeae st e besaeebeestess et e it e bt saeebeeatensensenaennenaeares 110
4.1 Vitesse de consommation du carbone Organique .....................ccccoceuvirceeieoeeoeenineneneeeneeeeeens 110
4.2 Etude du fIux d’OXYZEORE ........cc.oooiiiiiiiieeeet et 115
4.3 Vitesse de consommation du carbone organique et de l'oxygene par le biofilm......................... 116

5 CONCLUSION ...ttt sttt ettt ettt et ettt ettt s a e bt bt es s et e s e bt s aeeb e ebteas et et enbesaeebeeutensennentennenaean 119

CHAPITRE IV: TRANSFERT DE MATIERE DANS RBAM : 121

1 INTRODUCTION ET OBJECTIFS DU CHAPITRE .....cuuviiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeciiteeeeeeeeeeeivareeeeeseennssseseseesennsssneseeeeans 125

2 STRUCTURE DES MODELES.......cccitiiiiiiiiitiiiiiiiiieteite sttt sae st s st sa e 125
2.1 DeScription des COMPATTIMENLS .............ccueeeuveeeueeiieeetieseteeereesteesseesbeesiteesbeesseesibeensseessseensseans 125
2.2 LOS COMPOSES.......c.eiiiiiiiii ettt e 127
2.3 Processus et transfert de MALIETE ...............cc.cccveivveeciieiiieecee et eee ettt sve et sveesise e saeenaaeen 127

3 DESCRIPTION DES MODELES .....cuiitiiiiiiiiiiiiiieiie sttt st s st s 128
3.1 Procédés de transformation DiolOIGUES...................ccoooueiieiiiiiiiiiiiieet et 128
3.2 PrOCESSUS PHYSIGUES ...ttt 135

4 VALIDATION DES MODELES ......cutitiiitiiieiteutetetentente sttt eseeseesestessesaeebeestessessessensestessesaeeseensensensensensensens 136
4.1 Validation du calcul de transfert de MAti€re................c.ccccooueeeiiriiiiiiiiiiiiiieeseee e 137
4.2 Validation de la consommation du carbone organique et de 1’0Xygene................cccccoeceveeencnn.. 139
4.3 CONCIUSTON ... ettt ettt e et e et e et e et eeeate e eaae e 140

5 ANALYSE LOCALE DU FONCTIONNEMENT D'UN BIOFILM SUR MEMBRANE.........ccc.cccoiiiieeiiieeeeiieee e 141
5.1 Profils de concentration de I’oxygene et de la DCO dans le biofilm ..................cccccovcvvcennann.. 141
5.2 Profils de I’activité bactérienne dans 1es DIiOfilMS..............ccccoovvveeciiiiiesiiiiiieeii e 143
5.3 CONCIUSTON ...ttt ettt et et e e et et e et e e eaae s 144

6 EXPLOITATION DES MODELES ......ccutittiitiiieitenteientinie sttt eeeetetestestesae st st essestessessesaesbesaeeseeseennesensensenaeas 144
6.1 Effets de la pression partielle en OXYZENe .................ccoccvciioiiicciiiiniiiiiiit e 144
6.2 Effets de la concentration en DCQO.................cccoeovveecuiiiiieeiieeieeeiee st esieesveeste e sveesiaeesveenaae e 149

6.3 Effets de la variation de la diffusivité relative dans le biofilm .................cccoccovvieviieviicnnianiannn 152



6.4 Effets de la variation de I’épaisseur du DiOfil..............cccccooevviiiiiiiiiiiiieiiieeii e 154

6.5 Couplage des différents paramerres teSES ............ocuuiuuiuvuiniriniiiiieieteeeeee et 157

7 APPLICATION A L’ECHELLE DE LA STATION D’ EPURATION ......ccctiiiiiiiiiiieeeeeeeeiereeeeeeeeennneeeeeeeeeennnneeeeas 160
7.1 Hypotheses de fonctionnement de la station d’ épuration..................c..c.cceceeeecenenenicnccninnceenenn. 160

7.2 RESUILALS ... e 161

8 (616)( @) 51013 (0 ST RER U USROS PP PP 163
CONCLUSION ET PERSPECTIVES 165
ANNEXES 171
REFERENCES BIBLIOGRAPHIQUES 185

NOMENCLATURE 199







Introduction







En France et en Angleterre, I'insalubrité et ses répercussions épidémiques (le choléra, ...)
sont a l'origine des premiers réseaux d’égouts installés dans la premiere moitié du XIX°™
siecle. L'assainissement des eaux usées consistait alors a évacuer les eaux usées le plus loin
et le plus rapidement possible des agglomérations. Cependant, cette approche a eu pour
conséquence de concentrer les rejets en polluants sur des emplacements géographiques
précis. Il s’en est suivi une dégradation des milieux aquatiques. Aujourd’hui, la nécessité de
traiter les eaux usées est indéniable, ce traitement est régi, soit par une réglementation qui
est fonction de la fragilité du milieu récepteur en cas de rejet direct, soit par une qualité
d’usage requise en cas de volonté de réutilisation des eaux traitées. Ainsi, une fois collectées
et avant leur évacuation, il faut donc traiter ces eaux pour les rendre a un niveau de
pollution « acceptable » par le milieu récepteur.

Parmi les technologies utilisées pour le traitement des eaux usées, les réacteurs a biofilm
sont reconnus pour leur efficacité. La biomasse s’y développe sur un support solide non
réactif. lls représentent des solutions environnementales intéressantes en raison de leur
potentiel de dégradation lié aux fonctionnalités des microorganismes qui les composent. Ces
réacteurs sont régulierement utilisés en traitement de I’eau pour I’élimination des pollutions
carbonées et azotées, des hydrocarbures, des pesticides ou des composés médicamenteux.
Avec la fixation des microorganismes, ces réacteurs ont |'avantage de proposer un
découplage du temps de séjour des solides et du temps de séjour hydraulique. Ceci permet
théoriquement d’augmenter la concentration en biomasse. Dans ces réacteurs, avec la
croissance bactérienne, le transfert des substrats de la phase liquide au biofilm ainsi que
dans celui-ci, ou ils sont consommés par les cellules, influencent I'efficacité du réacteur. De
ces phénomeénes de transport résultent des gradients de concentrations en espéces
chimiques et une stratification des populations de biomasse dans le biofilm. La profondeur
de pénétration des substrats dans le biofilm dépend des concentrations dans le liquide, de la
structure du biofilm, du transfert de matiere a l'interface biofilm — liquide, du taux de
réaction et de I'hydrodynamique au dessus du biofilm. Pour des substrats peu solubles
comme l'oxygene, la profondeur de pénétration est relativement faible. Malgré leur
importance par rapport aux réactions biologiques recherchées, ces phénomenes de transfert

sont aujourd’hui encore incomplétement compris ou mal maitrisés dans la bibliographie.

Pour leur propriétés telles qu’une stratification des especes bactériennes différente de celle
observée dans les réacteurs a biofilm conventionnels, une meilleure utilisation de I'oxygene
ou encore le transfert de certaines especes chimiques comme I’hydrogene, les réacteurs a
biofilms sur membrane sont étudiés depuis quelques années comme offrant un potentiel
épuratoire intéressant. Dans ces réacteurs, le transfert des substrats se fait en contre-
diffusion dans le biofilm. Pour en optimiser I'efficacité, le transfert doit étre maitrisé. A

I’heure actuelle, la plupart des recherches sur ces réacteurs ont été menées a I'échelle



laboratoire. Elles soulignent I'intérét de la technologie mais ces études ont souvent été faites
indépendamment les unes des autres et sans objectifs communs. Dans ces conditions de
laboratoire, les biofilms développés ont le plus souvent été des biofilms mono-especes ce

qui finalement est peu rencontré a I’échelle industrielle.

Il apparait judicieux de s’intéresser aux capacités d’une telle technologie et de connaitre les
potentiels de traitement par des populations de microorganismes mixtes rencontrées dans
les stations de traitement. Nous nous sommes intéressés aux performances de réacteur a
biofilm sur membrane élaboré a partir de cultures issues de la station d’épuration de Brax
(Haute Garonne), en biofilm mixte. En particulier, le transfert de matiere des substrats a été
étudié en relation avec I’hydrodynamique et les capacités d’élimination du carbone. Ainsi, ce
travail de thése a été réalisé avec une partie expérimentale importante et une étude de
modélisation. Ces deux points, complémentaires entre eux, apportent des éléments pour la
compréhension et I'utilisation de ces réacteurs. Enfin, en vue d’'une amélioration des
capacités et de I'adaptabilité de ces réacteurs aux chocs de charges, nous proposerons des
directions pour augmenter les vitesses de traitement en fonction des conditions opératoires.

Au cours de ce manuscrit, nous verrons dans un premier temps I'état des connaissances
actuelles sur le transfert de matiere au sein des biofilms afin d’en montrer les limites et les
besoins d’amélioration de la compréhension. Dans cet objectif, nous avons construit un
pilote a I'échelle laboratoire que nous présenterons. Il a été utilisé pour le développement
des biofilms sur membrane sous différentes conditions hydrodynamiques et permettre la
mesure du transfert de matiere dans un biofilm. Les protocoles expérimentaux utilisés
seront détaillés. Ensuite, les résultats expérimentaux liés a I'utilisation de ce pilote seront
présentés. lls permettront de montrer le comportement du biofilm en termes de transfert
de matiere a l'intérieur de celui-ci pour différentes conditions hydrodynamiques. Ces
résultats seront ensuite illustrés au chapitre suivant par une étude de modélisation
permettant de visualiser I'activité au sein du biofilm et de proposer des pistes d’amélioration
de ces réacteurs. Enfin, ce manuscrit se terminera par I'analyse des principales conclusions

de ce travail et par une présentation des différentes perspectives résultant de ce travail.
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RESUME

Dans les procédés biologiques de traitement des pollutions des eaux usées, la biomasse
épuratoire se développe sous deux formes : cultures libres ou fixées : les biofilms. Ceux-ci
ont I'avantage de protéger la biomasse des phénomenes de lessivage, de créer des niches
protectrices et d’offrir une grande concentration en biomasse. Les biofilms peuvent étre
utilisés pour leur capacité a créer des environnements propices a certaines réactions
biologiques.

Dans les réacteurs a biofilm sur membrane, la membrane sépare deux phases dont l'une au
moins est aqueuse. Le biofilm se développe du coté de la phase aqueuse. Les substrats
transférent vers le biofilm a partir de I'autre phase en traversant la membrane. Les substrats
sont en contre-diffusion dans le biofilm, ce qui lui confére une stratification particuliere.
Cette stratification spécifique a ces réacteurs va permettre de créer des environnements
chimiques, dans le biofilm, différents des biofilms conventionnels et donc des réactions
biologiques positionnées différemment dans le biofilm. Ces réacteurs vont aussi étre utilisés
pour controler les gaz distribués au biofilm, ou pour créer des conditions de développement
du biofilm plus favorables dans le cas de la présence d’une pollution toxique par exemple.
Cependant, ces intéréts que proposent ces réacteurs impliquent de maitriser le transfert de

matiere dans les biofilms afin de créer les conditions chimiques souhaitées.

Dans I'objectif d’améliorer la capacité épuratoire de la pollution de ces réacteurs, le transfert
de matiere des phases vers le biofilm doit étre optimisé. Aujourd’hui, la bibliographie
montre, dans les biofilms, des observations et points de vue parfois contradictoires en
apparence sur les mécanismes de transfert se développant a l'intérieur des biofilms. Ce
transfert dépend de I'épaisseur de ceux-ci, de leur rugosité, de leur densité, des molécules
qui transférent... D’autres part les propriétés du biofilm dépendent fortement des conditions
dans lesquelles il s’est développé (conditions hydrodynamiques, charge en polluant, type de

bactéries, ...).
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1 INTRODUCTION ET OBJECTIFS DU CHAPITRE

L'objet de cette synthése bibliographique est de présenter le contexte de I'étude et de
démontrer I'intérét de ces travaux en vue d’une meilleure compréhension du transfert de

matiere dans les réacteurs a biofilm sur membrane pour en améliorer les performances.

Dans un premier temps, les pollutions entrant dans les stations d’épuration ainsi que les
procédés biologiques de traitement de ces flux seront présentés. L'intérét portera sur
I'avantage des procédés a biomasse fixée par rapport a ceux a biomasse en suspension.
Ensuite, la formation et la structure de cette biomasse fixée sera étudiée. Les travaux
antérieurs concernant les réacteurs a biofilm sur membrane seront présentés afin
d’en montrer les différentes utilisations proposées dans la bibliographie. Puis, le
fonctionnement des contacteurs membranaires sera décrit. Enfin, le transfert de matiére en
présence d’un biofilm sera présenté dans le but de synthétiser les connaissances actuelles et
d’en ressortir certaines limites nécessaires a une bonne compréhension des réacteurs a

biofilm sur membrane.

2 LES INFLUENTS DES STATIONS D’EPURATION : QUELLE POLLUTION ET QUEL MOYEN DE
TRAITEMENT BIOLOGIQUE UTILISES ?

2.1 Origines des influents des stations d’épuration

Les effluents a traiter ont des origines différentes, comme par exemple les eaux naturelles,
les effluents urbains ou industriels et les boues (Degrémont, 2005). Dans le cadre de cette
étude, nous nous intéresserons aux eaux résiduaires entrant dans une station d’épuration
urbaine. Ces eaux peuvent étre de deux origines :

e Lles eaux usées domestiques sont essentiellement porteuses de pollutions
organiques. Elles se répartissent en deux catégories : les eaux ménageres des salles
de bain et des cuisines qui sont généralement chargées de substances
biodégradables, de détergents, de produits nettoyants, désinfectants, et détartrants
ainsi que de pesticides pour usage domestique et de solvants pour le bricolage ; ces
eaux peuvent aussi contenir des polluants cosmétiques et médicamenteux. La
deuxiéme catégorie d’eaux usées domestiques sont les « eaux vannes » comprenant
les rejets de toilettes. Ces derniéres sont chargées de diverses matieres organiques
azotées et de germes fécaux (Elskens, 2010 ; Pons et al., 2008).

e Les eaux usées industrielles peuvent également étre introduites dans les systemes
d’assainissement collectifs publics. Leurs caractéristiques varient d’une industrie a
I'autre (métaux lourds, micropolluants organiques, hydrocarbures,...). Ainsi, ces
effluents ne sont pas toujours compatibles avec le systeme d’épuration public

destiné a I'assainissement des effluents urbains et la présence d’éléments



indésirables peut dégrader la qualité des boues d’épuration. Des lors, une politique
d’assainissement des eaux résiduaires industrielles est nécessaire (Elskens, 2010 ;
Pons et al., 2008).

Les eaux pluviales ou de ruissellements arrivent a la station d’épuration lorsque le systeme
d’épuration est dit « unitaire ». Sinon, le systeme est dit « séparatif », il est alors composé de
deux conduits, I'un pour les eaux usées, I'autre pour les eaux pluviales qui seront rejetées
dans le milieu récepteur sans étre traitées. Cependant, de plus en plus, I'eau de pluie se
charge d’impuretés au contact de I'air (fumées industrielles) puis, en ruisselant, de résidus
déposés sur les toitures et les voiries (huile de vidange, carburants, résidus de pneus,
métaux lourds,...) (Miquel, 2003 ; Pons et al., 2008 ; Elskens, 2010). Les eaux pluviales
constituent une source de pollution majeure du cours d’eau dans le cas d’un systeme
séparatif et sont une source de difficultés pour les stations de traitement des eaux usées
dans le cas d’un systeme unitaire. Le choix, normalement réglementé en fonction des débits

prévisibles d’eaux pluviales, est largement imposé par |'histoire et I’espace disponible.

2.2 Les polluants rencontrés dans les eaux résiduaires entrant dans la station
d’épuration

L'origine des eaux résiduaires entrant dans la station d’épuration est variée, donc la nature

des pollutions qui rentrent dans la station par le biais des eaux résiduaires et qu’il faut traiter

est aussi diversifiée. L’épuration est destinée a réduire les pollutions issues des eaux usées

pour les rendre « acceptables » par le milieu récepteur (Miquel, 2003). Les principaux types

de pollution retrouvées dans les influents sont rapportés dans le Tableau I-1.
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Nature de la pollution

Origine

Effets sur I’environnement

Pollution organique non toxique en

elle-méme

Eaux usées domestiques et

industrielles

Leur dégradation par voie bactérienne consomme de I'oxygene
dissous dans |’eau, entrainant la mort des poissons par asphyxie
et le développement de fermentations anaérobies génératrices

de nuisances

Pollution azotée et phosphorée

Dégradation des molécules

organiques azotées, ammoniaque

Elle est a [lorigine des phénomenes d’eutrophisation:

développement et croissance excessive d’algues et de plancton

dans les milieux récepteurs : lacs, rivieres et zone cotiere

Micropolluants organiques :

0 Les produits
phytosanitaires

0 Les biocides

0 les hydrocarbures
0 les biphényles
polychlorés

0 les dioxines

Micropolluants minéraux

Micropolluants

Pollution toxique et substances

dangereuses

organométalliques

Dues en général aux rejets
industriels, mais aussi aux rejets
agricoles pour les produits
phytosanitaires et les rejets

urbains pour les biocides

Les effets sur les organismes vivants peuvent étre toxiques a de
tres faibles concentrations. Les effets sont trés variables car ils ne
dépendent pas uniquement du niveau de concentration mais
aussi d’autres caractéristiques comme leur biodisponibilité,

bioaccumulation, persistance, spéciation, etc...

Pollution par les matiéres en

suspensions

Rejets urbains et industriels

Elle provoque des dépots et des envasements nuisibles a la
navigation, le colmatage des voies respiratoire des poissons et
I'augmentation de la turbidité de I'eau génant la pénétration de

la lumiére nécessaire a la photosynthese




Pollution microbiologique

Mauvais raccordements au réseau
d’assainissement, rejets de station
d’épuration, ...

Certaines bactéries et virus sont pathogénes pour I’homme

Pollution acide

Pollution atmosphérique, engrais
azotés, rejets urbains et

industriels

Elle peut entrainer une augmentation des formes dissoutes des
micropolluants minéraux et accroitre leur réactivité,
biodisponibilité et toxicité

Pollution saline

Rejets industriels

Elle peut conduire a des chocs osmotiques susceptibles de

perturber la faune et la flore locale du milieu récepteur

Pollution thermique

Rejets industriels

Elle influence la solubilité de I'oxygene et I'équilibre biologique du
milieu

Pollution radioactive

Rejets industriels

Elle peut étre tres acide. Elle perturbe I'environnement

Tableau I-1 : Description des principaux types de pollution des eaux résiduaires entrant dans les stations d'épurations (Boeglin, 1998 ; Pons et al., 2008)
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Selon la nature, I'importance de la pollution et les objectifs recherchés, les procédés de
traitement mis en ceuvre dans une station d’épuration pour assainir des eaux résiduaires
sont différents. Ces procédés peuvent étre basés sur des processus physico-chimiques et/ou
biologiques. Dans le cadre de cette étude, I'intérét se portera uniquement sur les procédés
biologiques. Ils font appel a une grande variété de microorganismes, principalement des

bactéries qui décomposent la matiére biodégradable.

2.3 Traitement biologique des pollutions

Les traitements biologiques utilisés en traitement de I'eau ne font que reprendre des
phénomeénes naturels déja existants en les orientant vers les objectifs de dépollution
recherchés. Ces réactions constituent le coeur des stations de traitement des eaux
résiduaires urbaines. lls font appel a des microorganismes, principalement des bactéries
« vraies » et des archéobactéries. Les bactéries « vraies » sont classées en fonction de la
source de carbone qu’elles utilisent : les bactéries hétérotrophes consomment du carbone
organique ; les bactéries autotrophes, du carbone inorganique. Une autre classification des
bactéries est la source de l'accepteur final d’électron : les bactéries aérobies utilisent
I'oxygene comme accepteur final; les bactéries anaérobies utilisent d’autres composés
inorganiques comme les nitrate, sulfate, dioxyde de carbone ou des molécules organiques.
Les archéobactéries, modeles précurseurs des procaryotes sont les hotes des milieux
extrémes : sources acides, eaux tres chaudes, eaux hyper salées, tubes digestifs des
animaux, fond des mers. Dans le traitement de |'eau, elles sont retrouvées dans les
méthaniseurs (Degrémont, 2005).

Le Tableau I-2 propose une classification du type de bactéries en fonction des substrats

accompagnée d’'un exemple de substrat consommeé.

Source de Voie de Type de bactéries Donneur Accepteur Sous-produits
carbone dépollution d’électron d’électron
Organique  Aérobie Hétérotrophe Matiere 0, CO;, H,0, NH;
aérobie organique
Anaérobie Hétérotrophe H,, acides CO, CH4, CO,
anaérobie : gras volatils

Archéobactéries

Inorganique Aérobie Autotrophe NHs', NOy 0, NO,, NO3y
aérobie
Anaérobie  Autotrophe NO, NH," N,

anaérobies

Tableau I-2 : Classification des cultures bactériennes (modifiée a partir de Degrémont, 2005)



Ces bactéries sont ensuite exploitées a I’échelle de la station d’épuration dans différentes
unités de traitement mises en ceuvre de maniére a retenir la biomasse pour pouvoir utiliser

ses capacités épuratoires.

24 Les procédés biologiques utilisés dans le traitement des eaux usées

La mise en ceuvre des cultures bactériennes peut revétir de tres nombreuses formes. Il est
classique de distinguer les procédés dits a cultures libres et les procédés dits a cultures
fixées.

Dans les procédés a cultures libres utilisés dans le traitement d’eaux résiduaires, la culture
bactérienne est développée sous forme de flocs dispersés au sein du liquide a traiter. Le
bassin est brassé afin de conserver la culture en suspension. Les procédés a culture fixée
utilisent la capacité des microorganismes a produire des exopolymeéres permettant leur
fixation sur des supports tres divers, pour former un biofilm. Le matériau support est
immobile. Dans les cultures mixtes, le biofilm est fixé sur des supports assez fins et/ou assez

légers pour étre maintenus en suspension dans le réacteur (Degrémont, 2005).

2.4.1 Les procédés a cultures libres

3

Il existe deux types de traitements biologiques des eaux usées par procédés a cultures

libres : le traitement par boues activées et le lagunage.

a) Le traitement par boues activées

Les configurations des stations de traitement des eaux résiduaires urbaines sont différentes
en fonction de la qualité de I'’eau et des objectifs de traitement. Une étape d’aération des
boues et une phase de décantation sont nécessaires dans ce type de réacteur. Dans le cas de
I’élimination de l'azote et du phosphore, une phase anoxique se rajoute au traitement
aérobie. Ces phases peuvent avoir lieu soit en des lieux physiques différents d’une suite de
réacteurs soit dans un méme réacteur mais a des moments différents (réacteurs biologiques

séquentiels).

b) Le lagunage

L'utilisation d’étangs naturels ou artificiels comme milieux récepteurs d’effluents bruts ou
traités remonte a des temps anciens. On trouve des lagunes naturelles et aérées. Dans les
lagunes naturelles, I'eau a épurer est stockée dans un bassin de faible profondeur. Des
bactéries aérobies se développent et utilisent la pollution comme source de nourriture et
aboutissent a la formation d’une boue activée dispersée. L'oxygene est fourni par I'activité
photosynthétique d’algues. Le fond de la lagune est anaérobie. Les lagunes aérées sont un
dispositif trés proche des procédés a boues activées, ou I'oxygéne est apporté avec des
aérateurs artificiels pour le maintien des conditions aérobies des bactéries épuratrices
(Boeglin, 1998).
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2.4.2 Les procédés a cultures fixées

Les procédés biologiques a cultures bactériennes fixées dérivent d’une intensification des
processus naturels d’épuration par le sol. Le plus ancien est celui du lit bactérien. Plus
récemment, les procédés a biomasse fixée sur milieu granulaire fin ont été mis en place : les
biofiltres (Boeglin, 1998).

Les nutriments de la phase liquide véhiculés par I'eau a traiter diffusent a travers le biofilm,
mais ne peuvent pas toujours diffuser sur toute I'épaisseur du biofilm. Il se produit ainsi dans
les films bactériens une stratification avec superposition de plusieurs couches, par exemple
une couche aérobie dans laquelle I'oxygene diffuse et une couche anaérobie plus profonde
dans laguelle I'oxygeéne est absent. En fonction des réactions en place, la méme stratification
peut étre observée avec une couche aérobie et une couche anoxique par exemple. Il peut
donc y avoir plusieurs réactions biologiques différentes en fonction de I'environnement local

dans le méme biofilm.

a) Les lits bactériens

Le principe de fonctionnement d’un lit bactérien consiste a faire ruisseler I'eau a traiter,
préalablement décantée ou au moins bien tamisée, sur une masse de matériau servant de
support aux microorganismes épurateurs qui y forment un film. L’eau contient de I'oxygéne
soit par tirage naturel soit par aération forcée. Les pollutions contenues dans I'eau, ainsi que
I'oxygene, diffusent a travers le film biologique pour y étre dégradées par les
microorganismes. Inversement, les sous-produits et le dioxyde de carbone s’éliminent dans

les fluides en circulation.

b) Les biofiltres

Dans les procédés a biofilm, I'activité de la culture bactérienne dépend en particulier de sa
surface d’échange. Dans un réacteur a lit bactérien, la surface spécifique est modeste et la
répartition du flux a traiter sur la totalité du biofilm est délicate a I’échelle industrielle. Ainsi,
le développement de réacteurs a biofiltres, ou le film bactérien grandit sur un support
granulaire de petite taille assure la surface spécifigue développée et par conséquent
propose une surface d’échange trés supérieure a celle des procédés a lits bactériens et a
boues activées (Degrémont, 2005).

Le procédé se présente comme un filtre garni de matériaux de granulométrie suffisamment
faible pour obtenir un effet de filtration efficace. Le matériau sert donc simultanément de
support a la biomasse de type fixée et de filtration. L’accroissement de la biomasse et des
matieres en suspension de l'effluent a traiter, retenues par le matériau, vont colmater
progressivement le lit. Les lavages du matériau ont donc lieu cycliqguement, cette technique

est discontinue (Boeglin, 1998).



2.4.3 Les avantages de la biomasse fixée par rapport a la biomasse en suspension

La capacité des cellules a se développer sur un support fixé leur confére des avantages
décisifs par rapports aux cellules en suspension. Les procédés a biofilm ont la capacité de
découpler le temps de rétention des solides du temps de séjour hydraulique. En effet, la
biomasse en suspension peut étre éliminée par I’écoulement liquide alors que la biomasse
fixée est davantage protégée de ce phénomeéne de lessivage (Wanner et al., 2006). Cet
avantage n’est intéressant que dans le cas ou le temps de rétention des solides en
suspension est inférieur a leur taux de croissance spécifique (Van Benthum et al., 1998). De
plus, dans les procédés ou plusieurs populations bactériennes sont présentes, alors que les
bactéries a faibles vitesses de croissance seront lessivées dans une culture en suspension,
elles peuvent croitre dans les couches basales du biofilm fixé, protégées du lessivage. Les
biofilms permettent donc le développement de microorganismes caractérisés par un faible
taux de croissance spécifique (Wanner et al., 2006).

Le biofilm a également un rdle de « barriere » pour les composés néfastes a la croissance
bactérienne, protégeant ainsi les couches basales du biofilm. Ce role de barriére appliqué
aux substrats peut aussi avoir un effet sur la stratification du biofilm.

La structure physique du biofilm permet aux bactéries qui le composent de créer des
« niches » qui facilitent la croissance et le développement des microorganismes qui ne
pourraient pas survivre dans une culture libre. En effet, I'activité microbienne peut
engendrer une modification du microenvironnement (pH, oxygeéne, métabolites, biocides,...)

pour le rendre plus hospitalier que la phase liquide (Wanner et al., 2006).

Pour profiter de ces avantages, notre étude portera sur le comportement de la biomasse

fixée dans le cadre du traitement des eaux résiduaires de station d’épuration.

3 LES BIOFILMS

Un biofilm est défini comme un ensemble de micro-colonies bactériennes engluées dans
leurs propres exopolymeres et adhérant a une surface vivante ou inerte (Jouenne, 2008). Il
peut étre constitué d’une seule espece bactérienne mais le plus souvent plusieurs especes
coexistent au sein de la structure.

Les paragraphes suivants présentent les mécanismes de |'adhésion de ces microorganismes
en vue de la formation des biofilms. Ensuite, les cinétiques des réactions biologiques dans

les biofilms sont présentées ainsi que leur structure et les paramétres les influencant.

3.1 La formation des biofilms

On admet en général que la formation d’un biofilm se déroule en quatre étapes successives :

le transfert des bactéries vers le support, 'adhésion initiale des bactéries aux surfaces, la
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prolifération aboutissant a la formation de micro-colonies et la maturation du biofilm (Figure
-1).

g | = cf
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Figure I-1 : Représentation schématique de la formation d'un biofilm (Guillemot et al., 2007)

3.1.1 Le transfert des bactéries vers le support

Les bactéries se déplacent de la phase liquide vers le support solide par diffusion ou par
convection liée au flux dynamique de la solution aqueuse ou aux mouvements actifs grace a
des structures telles que des flagelles de certaines especes bactériennes (Van Loosdrecht et
al., 1998). Avant que celles-ci ne viennent en contact du support, un mélange complexe
composé de protéines, de glycoprotéines et de nutriments organiques forme un film de
conditionnement sur la surface. Puis, une fraction des microorganismes est adsorbée a la
surface. lls ne sont pas au stricto sensu en contact immédiat avec la surface mais immobilisés

a quelques dizaines de nanometres. L’adhésion est encore réversible (Jouenne, 2008).

3.1.2 L’adhésion des bactéries au support

Ensuite les bactéries se rapprochent du support, et créent plusieurs points d’ancrage de
forte énergie. L’adhésion est alors irréversible. La physiologie bactérienne s’oriente alors
vers un phénotype « biofilm » caractérisé en particulier par la surproduction d’exopolymeéres

gui vont « cimenter » le consortium bactérien (Jouenne, 2008).

3.1.3 Laformation de microcolonies

L'adhésion irréversible va conduire a la présence de cellules isolées, voire d’agrégats a la
surface du matériau. L'étape de colonisation consiste en une accumulation plus ou moins
intense et rapide par division cellulaire des bactéries adhérées, mais aussi par recrutement
continu des bactéries de la phase liquide. Ce processus correspond a une occupation
progressive de la surface disponible (colonisation horizontale) et a un développement en

épaisseur, conduisant a la formation de micro-colonies.

3.1.4 La maturation du biofilm

La phase de maturation du biofilm se caractérise par une augmentation de la taille de la

structure via la multiplication cellulaire et la synthése d’exopolysaccharides. Un équilibre



dynamique se crée entre la perte de biomasse (mortalité et décrochement) et la
multiplication concomitante d’une partie de la biomasse fixée. Le biofilm acquiert une
structure tridimensionnelle, dont l'unité de base est décrite comme une structure en forme
de doigts. A partir du biofilm formé, des bactéries ou des agrégats bactériens peuvent se

détacher et coloniser d’autres surfaces.

3.2 Modeélisation des réactions biologiques

Les cinétiques de réaction ont été regroupées dans des modeles complets tels que ASM1,
ASM2 et ASM3 pour les systémes de traitement biologique des eaux usées (ASM : Activated
Sludge Model).

ASM1 prend en compte les groupes bactériens principaux comme la biomasse hétérotrophe
et la biomasse autotrophe pour la consommation du carbone, de I'azote et de I'oxygéne. Les
substances biodégradables sont considérées de deux manieres: les matieres facilement
biodégradables, celles-ci sont assimilables par la biomasse telle quelle; et les matieres
lentement biodégradables qui nécessite une hydrolyse pour devenir de la matiere facilement
biodégradable. Cette hydrolyse est faite par des enzymes extracellulaires sécrétées par les
microorganismes.

Le modele ASM1 utilise la relation de Monod pour décrire les cinétiques de croissance de la
biomasse hétérotrophe et autotrophe. Ce modele prend en compte I’hypothése de mort-
régénération de la biomasse, génératrice de DCO lentement biodégradable.

Le modele ASM1 a été ensuite complété en ASM2 qui prend en compte I'élimination
biologique du phosphore et ASM3 qui prend en compte le stockage de polymére dans la
conversion hétérotrophe (Henze et al., 2007).

3.2.1 Le métabolisme bactérien

Un microorganisme en croissance produit de I'énergie par I'intermédiaire des réactions liées
a la dégradation d’un substrat et conduisant aussi a la synthese des molécules et
macromolécules cellulaires. Le métabolisme regroupe le catabolisme et I'anabolisme. Le
catabolisme est la destruction du substrat pour la production d’énergie, I'anabolisme est

I’assimilation du substrat dans la cellule.

3.2.2 Modele de croissance de la biomasse et de consommation du substrat

L'efficacité du traitement biologique est gouvernée par la croissance microbienne. Cette
derniére est exprimée comme la différence (Equation I-1) entre les cinétiques de production
(Equation 1-2) et de décés de biomasse (Equation I-3). Plusieurs modéles mathématiques ont
été proposés pour rendre compte de la cinétique de production bactérienne. Le modéle de

Monod est le plus ancien et le plus utilisé. Il est présenté Equation I-2.
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r,=r,—b,
Equation I-1
Avec
S1 SZ
'S, +K., S, K,

rX = Iumax X

Equation I-2

b, =b.X
Equation I-3

OU rp est la vitesse de production de biomasse (mgMVSs L™ ),

rx : la vitesse de croissance de la biomasse (mgMVS L? j'l),

by : la cinétique de décés de la biomasse (mgMVS L™ j7),

HUmax : l€ taux de croissance maximum de la biomasse (j‘l),

X : la concentration en biomasse active (mgMVS L™),

S; et S, : les concentrations en substrats 1 et 2 (mg L'l),

Ks; et Ks; : les constantes de demi-saturation pour les substrats (mg L'l),
b : le taux de déces de la biomasse considérée (j7),

MVS signifie « Matieres Volatiles en Suspension ».

La cinétique de consommation du substrat (mg Lt j'l) est le rapport entre la vitesse de
croissance de la biomasse et le rendement de conversion du substrat en biomasse (Equation
I-4).

r
ro=—=

Y
Equation I-4

Ou Y est le rendement de conversion du substrat en biomasse (mgMVS mg’l).

Le processus de mort bactérienne peut étre décrit de deux maniéres. La mort de la biomasse
est représentée par une réaction d’ordre 1 reliée a la concentration de biomasse active
(Equation 1-3). A la mort des bactéries, une partie des bactéries devient une fraction de
matiere organique non biodégradable. L'autre fraction est soit oxydée, c’est le concept de
respiration endogéne, soit s’ajoute a la fraction de matiere organique lentement

biodégradable, c’est le concept de mort-régénération (Van Loosdrecht et Henze, 1999).

3.2.3 Profil d’activité bactérienne

Le profil d’activité du biofilm témoigne des zones de réactivité de celui-ci pour des réactions
données. Les parties d’un biofilm les plus actives, dans le cas d’'une population bactérienne

consommant les substrats S1 et S2, sont celles ou les deux substrats sont présents



simultanément. Les zones ou un des deux réactifs est absent sont limitantes pour la

croissance bactérienne. L’activité du biofilm est donnée par I’Equation I-5.

Sl 52
S1 + KSl . 52 +K52

Equation I-5

activité =

3.3 La structure générale d’un biofilm

La majeure partie du biofilm est composée d’eau qui en constitue jusqu’a 97% de sa masse
(Sutherland, 2001). La fraction de matiére autre que l'eau assure une structuration du
biofilm. Cette structure est trés variée entre les biofilms et ces hétérogénéités sont
marquées par (Bishop et al., 1995) :

O Hétérogénéités géométriques : épaisseur, rugosité de la surface, porosité du
biofilm,...

O Hétérogénéités chimiques: diversité de composition (nutriments, produits
métaboliques, inhibiteurs,...), de pH, de réactions (aérobies, anaérobies,...)

0 Hétérogénéités biologiques: diversité des especes microbiennes et de leur
distribution spatiale, différences d’activité (croissance cellulaire, production de
substances polymériques extracellulaires, mort cellulaire,...)

O Hétérogénéités physiques: densité du biofilm, perméabilités, viscoélasticité,
propriétés des substances polymériques extracellulaires, concentration en solutés,

diffusivité des solutés, présence de solides abiotiques

Les paragraphes suivants décrivent les éléments principaux qui constituent un biofilm et en

dépeignent la structure physique.

3.3.1 La morphologie d’un biofilm

De Beer et al. (1994) mais aussi Stewart (2003) observent que les biofilms sont constitués
d’agrégats séparés par du liquide interstitiel qui transporte les nutriments pour les cellules et
les déchets produits par les bactéries. Ces agrégats contiennent des cellules bactériennes
cloisonnées dans une matrice d’exopolymeéres, essentiellement constituée de
polysaccharides et de protéines. L'agrégat peut étre composé de 10 a 25% de cellule et de
75 a 90% de matrice extracellulaire selon les espéces impliquées (Costerton, 1999).

3.3.2 Facteurs influengant la structure du biofilm

Stoodley et al. (1997) ont rapporté qu’il y a quatre catégories de facteurs qui influencent la
structure d’un biofilm :
e la surface sur laquelle il se développe (hydrophobicité, rugosité et propriétés

électrochimiques) ;
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e |es conditions hydrodynamiques dans lesquelles le biofilm se développe (contrainte
de cisaillement, coefficient de frottement, transfert de matiere) ;

e |a composition du milieu (concentration, propriétés de transfert, réactivité,
propriétés antimicrobiennes) ;

e |e consortium bactérien et la diversité écologique du biofilm (chaine alimentaire et

structure trophique, prédation, ...).

Ces facteurs liés les uns avec les autres influencent la structure physique du biofilm.

Les conditions hydrodynamiques impactent la forme physique du biofilm a travers la
contrainte de cisaillement. Plus la force physique appliquée au biofilm est élevée plus le
biofilm devient résistant, compact et fin (Kugaprasatham et al., 1992, Melo et Viera, 1999 ;
Kwok et al., 1998). En effet, avec une forte contrainte de cisaillement, le détachement du
biofilm va avoir lieu via I’érosion du biofilm créant des biofilms lisses. Le biofilm est alors
relativement homogene et plan. Dans des systemes avec de faibles forces de détachement,
le biofilm est poreux et le détachement se fait par « sloughing » (arrachage du biofilm). Le

biofilm est plus hétérogene, il présente des pores et des protubérances (Figure 1-2).

Contrainte de cisaillement

<

>

Limitation par le transfert de matiere

Figure I-2 : Représentation schématique de la forme d'un biofilm en fonction des contraintes de cisaillement
et du transfert de matiére (Van Loosdrecht et al., 2002)

La Figure I-2 suggere aussi I'importance du transfert de matiere dans les réacteurs a biofilm.
Ce transfert dépend de facteurs physiques (hydrodynamique, mélange) et biologiques
(rendement de conversion, vitesse de consommation). Quand la vitesse de consommation
du substrat est supérieure a la vitesse de transfert du substrat vers le biofilm, alors un
gradient de concentration en substrat se crée. Plus le transfert est lent devant la vitesse de
consommation bactérienne plus ce gradient est important. Picioreanu et al. (1998) montrent
par simulation numérique que pour un biofilm de type conventionnel, plus la vitesse de
transfert du substrat par rapport a la consommation est faible, plus le biofilm se développe
sous forme poreuse, voire filamenteuse (Figure I-3). Les lignes d'iso concentration sur cette
figure montrent le gradient de concentration du substrat. Ces lignes indiquent que pour un
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biofilm poreux, le substrat est plus disponible pour la biomasse située en haut de I'agrégat
gue la biomasse située dans les couches basales. Ainsi pour un réacteur a biofilm de type
conventionnel, dans le cas ou deux substrats du milieu liquide sont nécessaires (ex : matiere
carbonée et oxygene) et en absence d’inhibiteur, la biomasse située sur les couches

supérieures du biofilm se développe plus rapidement.

Structure du biofilm en

fonction du rapport :

phénomenes de transport

vitesse de consommation

¥

Epaisseur du biofilm (um)

\4

Longueur du biofilm (um)

Figure I-3 : Résultats de simulation de la forme du biofilm avec une augmentation du rapport de la vitesse de
transfert du substrat par la vitesse de consommation du substrat par le biofilm. Mathématiquement,
I’épaisseur du biofilm est atteinte pour chaque biofilm et est fixée a 350 um (Picioreanu et al., 1998)

La structure du biofilm résulte donc de l'interaction entre plusieurs facteurs (les trois
principaux : transfert de matiére, force de détachement, vitesse de consommation) qui

rendent difficile d’étudier ces facteurs indépendamment les uns des autres.

34 Les réacteurs a biofilm de type conventionnel

Dans un réacteur a biofilm de type conventionnel, la biomasse se développe sur un support
solide inerte. Les substrats diffusent de la phase liquide vers le biofilm. Si ce dernier est épais
par rapport aux capacités de transfert, les substrats ne diffusent que dans la partie proche
de linterface avec la phase liquide. Dans le cas d’un biofilm aérobie dégradant le carbone
organique, étant limité par sa solubilité dans I'eau, I'oxygéne ne diffuse que sur sa couche
supérieure (zone d’activité du biofilm). Dans ce cas, le procédé est limité par la solubilité de
I’oxygene. Il existe deux possibilités pour dépasser ces limites : augmenter la surface de
réaction donc de biofilm, par exemple par I'utilisation de procédé a biofilm développé sur

28
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des particules ou bien modifier le transfert des substrats, afin d’augmenter la capacité

épuratoire. C'est le cas des réacteurs a biofilm sur membrane, sujet de ce travail.

4q LES REACTEURS A BIOFILM SUR MEMBRANE

Dans un réacteur a biofilm sur membrane, le biofilm se développe sur une membrane qui est
utilisée comme contacteur entre le biofilm lui-méme et I'un des deux fluides adjacents. Une
phase aqueuse contient la pollution a dégrader, I'autre est gazeuse, aqueuse ou organique,
et contient un autre substrat nécessaire a la croissance du biofilm. Celui-ci transfere vers la
base du biofilm a travers la membrane alors que le premier substrat transfere de la phase
liquide vers le biofilm. Dans ces réacteurs, les substrats nécessaires a la croissance du biofilm
sont donc en contre-diffusion (Figure I-4).

Le transfert des substrats dans le biofilm contréle leur disponibilité pour la croissance des
bactéries et influence donc leur stratification qui sera différente de celle d’'un réacteur a

biofilm de type conventionnel ou les substrats sont en co-diffusion.

Phase liguide _
Concentrations ou gaz Phase aqueuse
en substrats Membrane ,j
- 4 Substrat 1
Substrat 2

Epaisseur du biofilm

Figure I-4 : Schéma du transfert de matiére des substrats en contre-diffusion dans un réacteur a biofilm sur

membrane

Dans un réacteur a biofilm de type conventionnel, les substrats transferent de la phase
liquide dans laquelle le biofilm se développe vers la base de celui-ci. Dans le cas d’un biofilm
aérobie, le flux maximal d’oxygene transférable de la phase liquide vers le biofilm est de
1,8x10% g m? h™* (calculé dans ce travail sous les hypothéses suivantes : consommation de
I'oxygene instantanée, milieu liquide a I'équilibre avec de I'air, épaisseur de couche limite
fixée a 10 um). Par ailleurs, si une membrane poreuse hydrophobe sépare une phase liquide
d’une phase gazeuse contenant de l'air, le flux maximal d’oxygéne transférable si la
consommation de I'oxygéne est immédiate est de 13,2 g m™? h™ (calculé dans ce travail sous
les hypothéses suivantes : consommation de I'oxygéne instantanée, pas de couche limite
cOté gaz, coefficient de transfert de la membrane égale a 5x10° m s qui correspond a une
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valeur expérimentale justifiée au chapitre Ill, a I'équilibre avec de I'air). Le potentiel
maximum de transfert d’oxygene des réacteurs a biofilm sur membrane semble donc étre,
bien plus élevé que dans le cas des biofilms conventionnels. Un tel potentiel de transfert de
matiere et de stratification ouvre la voie a de nombreuses applications, dont les plus

importantes sont rapportées dans le paragraphe suivant.

4.1 Les utilisations des réacteurs a biofilm sur membrane

En fonction de I'application et des phases en contact, le nom des réacteurs a biofilm sur

membrane est différent. Ci-dessous quelques exemples d’applications sont présentés.

4.1.1 Lesréacteurs a biofilm aéré sur membrane

Dans un Réacteur a Biofilm Aéré sur Membrane (RBAM), la membrane sépare une phase
liguide d’'une phase gazeuse contenant de I'oxygéne pur ou de l'air. L'oxygene est utilisé par
le biofilm pour toutes réactions aérobies: dégradation de la pollution carbonée et/ou
azotée.
0 Dégradation de la pollution carbonée des eaux usées.

Pankhania et al. (1999) et Brindle et al. (1999) ont utilisé des réacteurs a biofilm aéré sur
membrane en vue de la dégradation de la DCO contenue dans I'eau usée. lls observent une
vitesse d’élimination de 60,4 g m?2j™.

Casey et al. (1999) font I’hypothése qu’il existe trois couches au sein du biofilm. La premiere,
proche de l'interface biofilm-membrane ol la DCO n’est pas présente mais ou il y a de
I’oxygene, cette couche est propice a la respiration endogéne. La deuxieme couche ou la
DCO et I'oxygene sont tous les deux présents, c’est la zone de croissance du biofilm. Enfin la

troisieme couche, exempt d’oxygene, est anaérobie (Figure I-5).

Phase Biofilm Phase liquide
gazeuse S

Oxygene

Membrane per

Zone sans oxygene
Zone de croissance du biofilm

Zone de respiration endogéne

Figure I-5 : Schéma des zones de croissance dans un biofilm aéré sur membrane pour la consommation de la
DCO
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Les réacteurs a biofilm aéré sur membrane ont été utilisés selon la bibliographie dans des
cas oU le mélange de constituants serait explosif. C'est le cas de I'utilisation de bactéries
méthanotrophes capables de dégrader par co-métabolisme des hydrocarbures aromatiques
chlorés en présence d’oxygene et de méthane. Rishell et al. (2004) proposent de distribuer
I'oxygene par la phase gazeuse et le méthane par la phase liquide. Ills observent une
consommation d’oxygéne maximale de 1,9x10™ g m™ s™ et une croissance de biofilm jusqu’a
300 um d’épaisseur par jour. Ces deux observations témoignent d’'une importante activité

métabolique et donc du potentiel d’oxydation des RBAM méthanotrophes.

Les biofilms aérés sur membrane peuvent aussi étre utilisés pour minéraliser des composés
organiques pour lesquels la croissance bactérienne est faible. De cette maniere, les
microorganismes sont protégés du lessivage. De plus, certains de ces composés sont volatils,
I’aération sans bulles via la membrane permet d’éviter I'entrainement de ces molécules lors
d’un bullage. Des auteurs rapportent I’élimination de xyléne (Debus, 1995) ou de 1,2-
dichloro-éthane (Hage et al., 2004).

0 Dégradation de la pollution azotée
La nitrification est un processus aérobie d’oxydation de 'ammoniaque en nitrite puis en
nitrate. Il est réalisé par des micro-organismes autotrophes parfois hétérotrophes (Terada,
2006). La dénitrification est la réduction des nitrites ou nitrates en azote gazeux
principalement, par les bactéries hétérotrophes. Cette réaction a lieu en milieu anoxique
(absence d’oxygene, présence de nitrite et/ou nitrate) et en présence de matiére organique.
Parce que les environnements chimiques nécessaires aux réactions de nitrification et de
dénitrification ne sont pas les mémes, ces réactions ont lieu soit en deux temps distincts
dans un méme réacteur soit en deux espaces différents.
Dans un RBAM, la base du biofilm est riche en oxygéne, les bactéries nitrifiantes qui ont une
croissance faible par rapport aux hétérotrophes peuvent ainsi s’y développer et sont
protégées des phénomenes de lessivage. La stratification du biofilm offre donc un potentiel
pour des réactions de nitrification, dénitrification et dégradation de la DCO simultanément.
Terada et al. (2003) ont observé une nitrification et dénitrification simultanée dans un
RBAM. Ils observent expérimentalement la stratification des populations bactériennes dans
le biofilm. Ils notent que les bactéries nitrifiantes se situent du c6té de I'interface biofilm -
membrane, 1a ou ils ont précédemment quantifié a 'aide d’'une microsonde la présence
d’oxygene. Satoh et al. (2004) détectent la nitrification a la base du biofilm en utilisant des
microsondes a O,, NH,*, NO,, NO5 et a pH.
Le controle du transfert de la DCO et de 'ammoniaque de la phase liquide vers le biofilm est
nécessaire au bon fonctionnement du réacteur. Plusieurs points impactent ce transfert (voir

paragraphe 5). De plus, dans le cas d’un biofilm avec plusieurs réactions simultanées, trois



éléments ont été mis en évidence: la concentration des substrats, le rapport des
concentrations et I'épaisseur du biofilm. L’effet du rapport des concentrations des substrats
a été recherché par Matsumoto et al. (2007) qui ont proposé une modélisation des réacteurs
a biofilm aéré sur membrane. lls rapportent une meilleure élimination de l'azote et du
carbone pour des rapports de concentration de C/N compris entre 3 et 5,25 pour une
épaisseur de biofilm de 750 um. L’'effet des concentrations a été recherché par LaPara et al.
(2006), ils ont observé que pour deux biofilms développés avec un méme rapport DCO/N de
10 mais avec des concentrations différentes, la nitrification est fortement limitée dans le cas
ou les concentrations sont les plus élevées. lls concluent qu’avec une concentration élevée,
la DCO a diffusé jusqu’a la base du biofilm, riche en oxygene et la biomasse hétérotrophe est
rentrée en compétition avec la biomasse autotrophe, limitant la nitrification. L'effet de
I’épaisseur du biofilm a été investigué par Matsumoto et al. (2007) par |'étude de
modélisation citée précédemment, ils ont observé que I'efficacité du réacteur est maximale
pour une épaisseur de biofilm comprise entre 600 et 1200 um lorsque le rapport C/N est de
3,5. Au-dela, la DCO et 'ammoniaque ne diffusent pas jusqu’a la base du biofilm, la couche
anaérobie devient une barriere pour le transfert de matiere. A I'inverse, si le biofilm est trop
fin, alors la DCO et I'ammoniaque diffusent jusqu’a la base du biofilm et entrent en
compétition pour I'oxygéne, au dépend des bactéries nitrifiantes.

Ces réacteurs ont aussi été utilisés pour un couplage de bactéries nitrifiantes et de bactéries
Anammox capables d’oxyder 'ammoniaque de maniere anoxique (Terada et al. ; 2007, Gong
et al., 2007)

4.1.2 Les réacteurs a biofilm sur membrane pour le transfert d’hydrogéne

La dégradation des contaminants en présence d’hydrogene par voies biologiques n’est en
général pas explorée a cause de la faible solubilité de I’'hydrogéne dans I'eau et de sa forte
inflammabilité qui rendent alors I'utilisation des procédés par bullage peu efficace et
risquée. Le développement de réacteurs a biofilm sur membrane permet de mettre en
contact une phase gazeuse riche en hydrogene avec I'effluent a traiter par I'intermédiaire de
la membrane et du biofilm développé sur celle-ci. Le transfert de I’hydrogene au biofilm est
alors mieux maftrisé et les polluants sont consommés par des bactéries autotrophes. Des
exemples de composés réduits dans la bibliographie sont : les nitrates (Lee et Rittmann,
2002 ; Ergas et Reuss, 2001 ; Terada et al., 2006) ; les perchlorates (Nerenberg et al., 2002 et
2008) ; les bromates (Downing et Nerenberg, 2006 et 2007); I'arséniate (Chung et al.,
2006a), les chromates (Chung et al., 2006b) et les sélénates (Chung et al., 2006c) ; le 1,1,1
trichloroethane et le chloroforme (Chung et Rittman, 2007), ...

Lee et Rittmann (2002) observent, sur un biofilm réduisant les nitrates, un optimum de
pression en hydrogéne en deca duquel les nitrates sont éliminés partiellement, et au dela

duquel I'hydrogéne se retrouve dans la phase liquide.
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Dans ce type de réacteur, il peut exister une compétition pour I’hydrogéne entre plusieurs
populations bactériennes. Ainsi, Rittmann et al. (2004) observent que la présence de nitrate
diminue l'efficacité de la réduction du perchlorate. Les nitrates sont inhibiteurs de la
réduction des bromates (Downing et Nerenberg, 2006 et 2008), de I'arséniate (Chung et al.
2006a) et des chromates (Chung et al., 2006b).

La précipitation de minéraux dans le biofilm est aussi susceptible d’influencer le transfert de
matiere a long terme. Lee et Rittmann (2003) observent que les variations de pH dans le
milieu liquide dues aux réactions biologiques, en présence de calcium risquent de précipiter
des minéraux tels que CaCOs et Cas(PO4)30H.

4.1.3 Les réacteurs a biofiltres a membrane

Les biofiltres a membrane sont utilisés pour traiter les gaz contenant des polluants volatils
biodégradables. Les microorganismes dégradent ces polluants en sous-produits (tel que le
C0O,), de la biomasse et de I’eau. Dans ces réacteurs a biofilm sur membrane, celle-ci sépare
une phase gazeuse d’une phase liquide. La phase gazeuse contient les polluants a traiter
ainsi que de I'oxygéne. Le biofilm se développe sur la membrane du c6té de la phase liquide.
Les polluants et I'oxygene diffusent de la phase gazeuse a travers la membrane directement
a la base du biofilm. Les molécules dégradées sont par exemple : le toluéne (Parvatiyar et al.,
1996a), le diméthyle sulfite (De Bo et al., 2002), les BTEX (Attaway et al.,, 2002),... Le
trichloréthylene (TCE) est aussi dégradé par les biofiltres a membrane avec un biofilm
stratifié en une couche anaérobie pour décomposer le TCE et une couche aérobie pour

dégrader les sous-produits de la premiére réaction (Parvatiyar et al., 1996b).

4.1.4 Les biofilms sur membrane de type extractif

Dans un réacteur a biofilm sur membrane de type extractif, la membrane sépare deux
phases liquides. L'une avec une solution nécessaire a la croissance du biofilm dont de
I'oxygene, I'autre avec les eaux a traiter contenant le polluant a dégrader. Le biofilm se
développe sur la membrane dans la solution contenant les éléments nécessaires a sa
croissance. Le polluant diffuse de I'eau usée, a travers la membrane, directement vers la
base du biofilm pour y étre dégradé.

Ce type de procédé peut étre utilisé lorsque les polluants sont des composés organiques
volatils dissous dans |'eau : ces réacteurs permettent alors la présence d’oxygene dans le
milieu tout en évitant les phénomeénes d’entrainement des gaz lors du bullage. Ces réacteurs
sont aussi utiles dans les cas ou les polluants a dégrader sont dans une solution riche en sels
qui réduiraient la croissance bactérienne. La membrane utilisée est sélective et ne laisse
passer que le polluant a dégrader. Ce type d’effluent a traiter se retrouve dans les effluents
industriels issus de la synthese de chimie fine et de I'industrie pharmaceutique.

A titre d’exemple, les molécules traitées sont les suivantes : phénol (Livingston, 1993a ; Loh
et al., 2000) ; 3-chloro-4-methylaniline (Splendiani et al., 2000) ; 3-4 dichloroaniline (Brookes



et Livingston, 1993) ; 3-chloronitrobenzene (Livingston, 1993b) ; monochlorobenzene et 1,2-
dichloroethane (Freitas Dos Santos et al., 1997).

Matos et al. (2008) utilisent une membrane échangeuse d’anions pour permettre le passage
sélectif de bromates et de nitrates par exemple.

Ici également, |'épaisseur du biofilm influence I'efficacité de ces réacteurs: Freitas dos
Santos et al. (1997) rapportent une diminution de I'efficacité du réacteur lorsque |'épaisseur
du biofilm dépasse 200 um. Cependant, en dessous de 300 um d’épaisseur, ils observent la
présence du polluant dans le milieu de culture bactérien, ce qui pose des risques
d’entrainement par bullage lors de I'oxygénation du milieu liguide.

L'oxygéne est peu soluble dans I'eau, il ne pénétre donc que sur les couches supérieures du
biofilm (coté interface biofilm — milieu de culture). Afin de dépasser ces limitations dues a la
solubilité, Emanuelsson et al., (2003) et Emanuelsson et Livingston (2004) proposent de
remplacer I'oxygéne par des nitrates et donc de développer un biofilm anoxique pour la
dégradation du toluene. Cependant, ils observent une limitation au transfert due a la partie
inactive du biofilm, qui augmente alors la résistance au transfert. Ils concluent que la
solubilité du nitrate par rapport a I'oxygene n’est pas le facteur essentiel contrélant le flux

de matiére organique.

4.2 Les facteurs influengant les performances des réacteurs a biofilm sur membrane

Par la description des différentes utilisations des réacteurs a biofilm, le paragraphe
précédent cite certains facteurs influencant les performances des réacteurs a biofilm sur
membrane. lls sont rappelés et résumés Figure |-6 en séparant ceux liés au bioréacteur et
ceux liés au biofilm. Les deux sont étroitement liés. Il existe de nombreux parametres, les

principaux sont rapportés ici.



| —Synthese bibliographique

ﬂractéristiques du bioréacteum maptation de la biomasse \

Les conditions hydrodynamiques Epaisseur du biofilm
Les especes bactériennes en Diffusivité relative dans le biofilm
présence

Structure du biofilm : canaux,
La concentration en substrats densité, porosité, ...

dans les phases
Rugosité a la surface

La perméabilité de la membrane
Cinétiques de réaction

La température, le pH

2 AN /

Figure 1-6 : Mise en évidence des caractéristiques qui dépendent du réacteur et qui influencent les propriétés
du biofilm

Les caractéristiques du bioréacteur et le développement du biofilm sont étroitement liés. La
conséquence est qu’ils agissent tout deux sur les flux de matiere entre les fluides et le

biofilm et donc sur la stratification et les performances du réacteur.

A titre d’exemple, I'étude des conditions hydrodynamiques, source de colt pour les
industries, et en méme temps, parametre sur lequel il est potentiellement facile d’agir, a
montré selon Li et al. (2008) que la consommation de I'acétonitrile par un biofilm sur
membrane augmente avec l'augmentation du Nombre de Reynolds. Les auteurs ne
proposent pas d’élément sur les propriétés du biofilm pour expliquer cette amélioration.
Mais Casey et al. (2000b) observent que la vitesse de consommation de |'acétate diminue
avec l'augmentation du Nombre de Reynolds pour des biofilms dont I'épaisseur est
inférieure a 1000 um. Lorsque I'épaisseur est plus grande, les résultats sont peu nombreux
mais les tendances semblent s’inverser. L’hydrodynamique joue donc un réle crucial, que la

bibliographie souligne comme complexe et incomplétement maitrisée.

Ces liens entre les caractéristiques du réacteur et la forme du biofilm sont étroits. Ils
influencent tous deux le transfert de matiere. Les connaissances actuelles sur le sujet seront

expliquées dans les paragraphes qui suivront.
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5 LES CONTACTEURS MEMBRANAIRES

Un contacteur membranaire est un dispositif qui sépare physiguement deux phases par une
membrane et permet de réaliser un transfert non sélectif par diffusion de constituants entre
ces deux phases, donc a travers la membrane. La plupart du temps la membrane est poreuse

et sert de support a l'interface entre les phases.

Dans les contacteurs membranaires liquide / liquide a deux phases, deux phases immiscibles
ont une interface commune a chaque pore de la membrane (Figure I-7). lls sont utilisés pour
éliminer de I'une des deux phases, un composé qui est plus soluble dans la deuxieme phase,
par exemple I'acide acétique extrait de I'eau par du xyléne.

Dans un contacteur membranaire liquide / liquide a trois phases, la membrane sépare deux
phases aqueuses ou deux phases organiques, et une troisieme phase remplit les pores de la
membrane. Cette phase peut étre gazeuse, organique ou aqueuse (Reed et al., 1995) (Figure
I-7). Dans ce type de contacteur, il y a donc deux interfaces. C'est le cas par exemple de
I’élimination de I'ammonium : une membrane hydrophobe sépare une phase aqueuse
comprenant I'ammonium a éliminer d’une phase aqueuse d’acide sulfurique. La membrane
étant hydrophobe, les pores de la membrane sont remplis d’air, I'ammonium se désorbe de
I'eau a traiter sous forme d'ammoniac dans la phase gaz puis I'ammoniac est absorbé de la

phase gazeuse vers la phase acide.

Phase 1 Phase 2 Phase 2
Phase 3
Membrane Membrane
. Interface Interface
phase 1 et 2 phase 1 et 3

4—— ' Interface
phase 2 et 3

Figure 1-7: A gauche : Schéma d'un contacteur liquide / liquide a deux phases. A droite : schéma d'un

contacteur liquide / liquide a trois phases
5.1 Parameétres du procédé contacteur membranaire

5.1.1 Pression de percée

La pression de percée concerne uniquement les membranes poreuses. Elle correspond a la
pression capillaire qui se développe au niveau du ménisque séparant deux phases dans un

capillaire. Elle est donnée par I'équation de Young-Laplace (Gabelman et Hwang, 1999) :
—2.y.cos@

Iy

Pour une interface liquide / liquide : AP =

36
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—2.0.cosf
Pour une interface gaz / liquide : AP:ﬂ

Iy

Avec : AP : différence de pression entre les deux phases (Pa),
y :tension interfaciale (J m?),
: tension de surface (J m™),

o
@ : angle de contact entre le liquide et le matériau (radian),
r, :rayon du pore (m).

Pour éviter au fluide « mouillant » le pore de traverser la membrane et d’aller vers le fluide
« non mouillant », la pression de ce dernier est maintenue légérement supérieure a l'autre,
mais inférieure a la pression de percée qui impose donc les limites de fonctionnement du

systeme.

5.1.2 Phénomeénes limitants

La force motrice des contacteurs membranaires est la différence de concentration du
constituant entre les deux phases. Ainsi cette différence de concentration s’applique aussi a
I’eau et dans un contacteur gaz / liquide, de la vapeur d’eau peut diffuser de la phase liquide
vers la phase gazeuse (Coté et al., 1989). La phase gazeuse est rapidement saturée en eau et
I’eau se condense du coté intérieur de la membrane (Fang et al., 2004). Ce condensat ne
peut étre totalement évité.

Coté et al. (1989) observent que le transfert est moins efficace dans des modules a
fonctionnement frontal coté gaz. Deux facteurs sont en cause : la condensation de la vapeur
d’eau mais aussi la diffusion retour. Ahmed et Semmens (1992) ont modélisé les
concentrations en oxygene et en azote dans un contacteur gaz / liquide en mode frontal
(Figure 1-8) et concluent également que la diffusion retour a un impact négatif important sur
la performance du contacteur. En effet, le transfert de gaz de la phase gazeuse vers la phase
liguide est plus important a I’entrée de la phase gaz qu’a I'extrémité. Les auteurs observent

la pression partielle du gaz d’intérét diminuer avec la longueur de la fibre.
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Figure 1-8 : Résultats de simulation pour un contacteur gaz / liquide avec des membranes fibres creuses a

extrémités fermées. L'intérieur de la membrane est alimenté avec de I'oxygéne pur a une pression de 5 psi,



le diametre des fibres est de 0,04 cm. A gauche : les concentrations en oxygéne et en azote, a droite : les flux
en oxygene et en azote sur la longueur de la fibre (Ahmed et Semmens, 1992)

5.1.3 Caractéristiques des membranes

a) La structure physique des membranes

La structure des membranes peut étre symétrique ou asymétrique. Les membranes
symétriques sont caractérisées par une structure sensiblement uniforme sur toute
I’épaisseur et sont composées du méme matériau sur toute I'épaisseur. Elles peuvent étre
poreuses ou denses (absence de pores) (Figure 1-9-A) (Remigy et Desclaux, 2007).

La structure des membranes asymétriques (ou anisotropes) est variable sur I'épaisseur. On
distingue en général deux couches : une peau et une sous-couche poreuse. La peau est fine
(moins de 1 um) par rapport a I'épaisseur de la membrane et lui confére sa sélectivité. La
sous-couche est d’épaisseur plus importante (de I'ordre de 100 um voire beaucoup plus pour
les membranes inorganiques), de texture relativement poreuse, et confére a la membrane sa
résistance mécanique. Elle n’est pas sélective et n’influence en principe pas la perméabilité
(Figure 1-9-B) (Remigy et Desclaux, 2007).

Les membranes composites sont constituées d’un assemblage de deux ou plusieurs couches
de matériaux de différentes porosités et de matériaux différents: elles sont, de fait,
asymeétriques.

A- Membrane symétrigue B- Membrane asymétrique C- Membrane composite
Membrane poreuse Peau ou couche
Peau ou couche sélective
selective Sous-couche
Membrane dense Sous-couche ? poretse
poreuse
1#3"' :—:_‘-:,?h Support mécanique

non tissé
Figure I-9 : Schéma de la structure des membranes symétriques, asymétriques et composites

b) Les matériaux membranaires

Les membranes utilisées dans les bioréacteurs peuvent étre constituées de matériaux
organiques ou polymeres (acétate de cellulose, polyamide, polysulfone, polymeres

fluorés,...), ou de matériaux minéraux (céramique ou métaux).

c) Les géométries des membranes

Il existe deux géométries de membranes : planes et cylindriques.
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Les membranes planes peuvent étre organiques ou minérales. Les deux membranes peuvent
étre utilisées dans des modules plans mais les membranes organiques souples peuvent étre
utilisées dans des modules spiralés en étant enroulées autour de I'axe de la spirale.

Les membranes cylindriques ont une dénomination qui change en fonction du diamétre du
cylindre. Il n’y a pas de regle clairement établie entre la dénomination et le diametre, mais
globalement, les membranes dont le diametre interne est supérieur au centimetre sont
appelées membranes tubulaires. Les membranes dont le diameétre est compris entre 3 et 10
mm sont appelées membranes capillaires. Les membranes tubulaires et capillaires sont
généralement des membranes minérales, bien que les membranes organiques existent. Elles
peuvent étre monocanal ou multicanaux. Les membranes fibres creuses ont un diametre
intérieur de 50 a 1500 um et sont fabriquées principalement en matériau organique
(quelques exemples de membranes inorganiques existent). Les modules peuvent étre
constitués de quelques milliers a plusieurs millions de fibres creuses, conférant alors au

module une grande surface spécifique.

d) Application aux contacteurs membranaires

Différentes membranes peuvent étre utilisées dans les contacteurs membranaires. Dans le
cas d’'une membrane poreuse, la pression de percée impose les pressions de
fonctionnement. La présence de tensioactifs, de composés polaires ou apolaires (en fonction
de I'application) dans les fluides a traiter risque de réduire la tension de surface et I'angle de
contact et donc la pression de percée, permettant aux fluides de pénétrer dans les pores. Ce
phénomeéne provoque alors une diminution de la capacité de transfert des membranes
(Wang et al.,, 2005 ; Atchariyawut et al., 2007 ; Nguyen, 2011). Ceci est l'inconvénient
principal des membranes poreuses par rapport aux membranes denses (Aptel et Semmens,
1996). L'utilisation de ces dernieres impose au soluté une étape de solubilisation-diffusion
dans la membrane qui ralentit le transfert. Attaway et al., (2002) comparent deux réacteurs
a biofilm sur membrane, dont I'un avec une membrane poreuse et l'autre avec une
membrane non poreuse. lls observent avec le temps, une détérioration de la vitesse de
consommation du substrat du premier réacteur. lls attribuent cette détérioration au
développement de bactéries dans les pores de la membrane et a la condensation de |'eau

dans la phase gazeuse.
5.2 Equations de transfert de matiére dans un contacteur membranaire

5.2.1 Le transfert de matiere

Lorsqu’un fluide circule dans un canal, on distingue deux couches limites au voisinage des
parois: l'une hydrodynamique et [I'‘autre diffusionnelle. Dans la couche limite
hydrodynamique, le fluide est en écoulement laminaire, parallele a I'interface. La couche
limite a pour épaisseur la zone ou la vitesse est inférieure a 99% de la vitesse a I'infini dans le

fluide. La couche limite diffusionnelle est la zone proche de l'interface dans laquelle la



concentration du soluté est différente de la concentration au coeur de la solution. Cette
couche limite constitue souvent une résistance au transfert de matiéere (Figure 1-10) car les

espéces n’y sont transportées radialement uniquement par diffusion.

Le transport d’un soluté du cceur d’une phase vers l'interface est alors effectué par :
0 Convection : en dehors de la couche limite diffusionnelle,

0 Diffusion : au cceur de la couche limite diffusionnelle.

Couches limites Couches limites
hydrodynamiques diffusionnelles
Profil de vitesse Profil de concentration

Phase 1

Débit de fluide Transfert du soluté

—

Membrane

Phase 2

Débit de fluide

>

Figure 1-10 : Schéma des couches limites hydrodynamiques et diffusionnelles dans un contacteur

membranaire en régime permanent

Le coefficient de transfert de matiére représente la vitesse du transfert. Il est égal a I'inverse
de la résistance.

En régime permanent, le flux de matiére qui diffuse d’'une phase a 'autre a travers la
membrane est proportionnel a la différence de concentration de part et d’autre de la

membrane (loi de Fick) (Equation I-6).

F=K,.AC,

Equation I-6

AC, est la différence logarithmique de concentration entre les phases (kg m?3),
Ks : le coefficient de transfert de matiére global (m s™),
F : flux surfacique transféré entre les phases (kg m™? s™).
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Le coefficient de transfert de matiere global est fonction des coefficients de transfert de
chaque phase en présence (les deux couches limites diffusionnelle et la membrane). La
contribution des couches limites et de la membrane est calculée selon un modele de

résistance en série.

5.2.2 Le modeéle de résistance en série

Selon le modeéle de résistances en série, la résistance globale au transfert de matiere est
égale a la somme des résistances locales au transfert de matiére. Le flux de matiere a travers
chaque couche est égal au flux global lorsque les différentes interfaces sont planes (grand

rayon de courbure).

Les profils de concentrations de soluté entre les phases sont présentés
Phase 1 Phase 2 Phase 1 Phase 2

Concentration
Concentration

Couches limites diffusionnelles Couches limites diffusionnelle

Figure I-11 : Profils de concentration du soluté a travers une membrane poreuse (a gauche) et a travers une

membrane dense (a droite)

Les discontinuités représentées entre les phases 1 et 2 pour le cas d’'une membrane poreuse
et entre les phases 1 et la membrane et la membrane et la phase 2 correspondent aux

coefficients de partage entre les phases.

Pour un contacteur gaz/liquide avec un soluté traversant de la phase gazeuse vers la phase
liguide, I’équation du coefficient de transfert global en fonction des coefficients locaux est

présentée dans le Tableau I-3 pour une membrane poreuse et une membrane dense.



Membrane poreuse Membrane dense

K= 1 K = 1
] R 1 L1 1 R 1 L1
HI 'kGaz H' 'kMembrane kLiquide HI 'kGaz KD 'kMembrane kLiquide
Equation I-7 Equation I-8

Tableau I-3 : Equation du coefficient de transfert global pour une membrane poreuse et une membrane
dense pour un transfert du gaz vers le liquide basée sur les concentrations dans la phase liquide

Avec Kgaz, Kmembrane €t Kiiquide l€s coefficients de transfert dans chaque phase (m s'l),

Ks : coefficient de transfert global (m s™),

H’ : constante de Henry du soluté (sans unité), égale au rapport de la concentration dans la
phase gazeuse par la concentration dans le liquide,

Kp : coefficient de partage du soluté entre la membrane et la phase adjacente (sans unité).
5.2.3 Détermination expérimentale des coefficients de transfert dans chaque phase

a) Coefficient de transfert de matiére dans la membrane

Pour une membrane poreuse, le coefficient de transfert dans la membrane Kmyembrane €St
calculé en divisant le coefficient de diffusion du composé a travers la membrane Dyemprane
par son épaisseur eyemprane €t le multipliant par le rapport de sa porosité € par la tortuosité
des pores g (Equation 1-9).

_ eD

Membrane ~—

Membrane

Tr

k

Membrane *

Equation I-9

Dans le cas de membranes denses, la valeur de Dyembrane €St celle de la diffusion du soluté
dans la matrice solide de polymére et le rapport &/tg vaut 1. Dans le cas d’'une membrane
poreuse, la valeur de Dyembrane €St égale au coefficient de diffusion de la phase qui occupe
les pores de la membrane (Aptel et Semmens, 1998).

b) Détermination expérimentale des coefficients de transfert de chaque phase a partir du
coefficient de transfert global
On ne connait en général pas précisément les grandeurs de la porosité, de la tortuosité et du
coefficient de diffusion dans la membrane. Il est donc nécessaire de déterminer les
parametres de transfert a partir de mesures expérimentales. Le calcul des coefficients de
transfert individuel est basé sur deux hypotheses :
1- La résistance de I'une des phases fluide est négligeable par rapport aux autres

résistances. Par exemple dans le cas d’un contacteur gaz / liquide dans une
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membrane poreuse, I'équation du coefficient de transfert global en fonction des
coefficients de transfert de chaque phase (Tableau I-3 ; Equation I-7) indique que si
H’ est grand alors la résistance liée a la phase gazeuse est négligeable par rapport a

la résistance liée a la phase liquide.

2- Les coefficients de transfert de matiére dans la couche de diffusion suivent une

corrélation de la forme :
Sh= f.Re”.Sc”
Equation I-10

kLiquide'DH
Avec Sh : le Nombre de Sherwood : Sh=—"——

Liquide
D,.V.
Re : le Nombre de Reynolds : Re = —* P
y7,
Sc: le Nombre de Schmidt : Sc:L
p'DLiquide

Et f, a et B des constantes expérimentales ou semi théoriques. Avec B égal a 1/3
(Cussler, 1997).

Dy : longueur caractéristique (m)

Diiquide : coefficient de diffusion du soluté dans la phase liquide (m? s'l)

P : masse volumique du liquide (kg m?)

U : viscosité dynamique du liquide (Pa.s)

V : vitesse moyenne de circulation du liquide (m s)

Alors I'Equation I-10 devient :

a B
kLiquide D, _f (DH-V-P) M
DLiquide /u p'DLiquide

D’ou k woV?

Liquide

Equation I-11

Suite a ces deux remarques, I'Equation I-7 devient :

1 1 1
_w— —_—
KG Hl'kMembrane Va
Equation 1-12

La détermination des coefficients de transfert individuels consiste a calculer

expérimentalement la valeur de — (déterminé expérimentalement par I'Equation 1-6) en
G
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fonction de Vi“ et d’ajuster a par la méthode des moindres carrés. Les valeurs des
coefficients de transfert de chaque phase sont ensuite déduites.

6 TRANSFERT DE MATIERE ENTRE LES FLUIDES ET LE BIOFILM DANS UN REACTEUR A BIOFILM
6.1 Profils de concentration des substrats en fonction des réacteurs a biofilm

6.1.1 Les réacteurs a biofilm conventionnels

Dans les réacteurs ol le biofilm s’est développé sur un support solide non distributeur de
substrat, les donneurs et accepteurs d’électrons diffusent de la phase liquide vers le biofilm
a travers la couche limite du biofilm (Figure 1-12).

Ceouche
Biofilm limite  Ligquide

Concentration
Support non permeéable

L

Epaiszeur

Figure 1-12 : Schéma du profil de concentration des substrats en co-diffusion dans un biofilm

En fonction des concentrations en substrats et des vitesses de consommation, les substrats
ne diffusent pas sur toute I'épaisseur du biofilm qui se stratifie sur I'épaisseur (Figure 1-13),
menant a différentes réactions en fonction des zones du biofilm. C’est le cas, par exemple,
des réactions de nitrification et dénitrification simultanées. La réaction de nitrification a lieu
en zone aérobie dans les couches supérieures du biofilm. La dénitrification a lieu en zone
anoxique dans les couches basales du biofilm (Figure 1-14).

D’autres stratifications de type aérobie / anaérobie sont possibles.
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Figure 1-13 : Profil de concentration des substrats Figure 1-14 : Stratification en deux zones (aérobie
s’ils ne diffusent pas sur toute I'épaisseur du biofilm et anoxique) sur I'épaisseur du biofilm pour une
et stratification du biofilm nitrification et dénitrification simultanée

6.1.2 Les réacteurs a biofilm sur membrane

Dans un réacteur a biofilm sur membrane les substrats transferent dans le biofilm a partir de
deux cotés opposés du biofilm. Ils sont en contre-diffusion. Différentes situations de profils
de concentration des substrats rencontrés dans un réacteur a biofilm sur membrane sont
présentées Tableau I-4.
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Schémas du profil de concentration
des espéces chimiques dans un

réacteur a biofilm sur membrane

Utilisation du réacteur a biofilm sur membrane en fonction des différentes configurations.

Liquide
ou gaz

Biofilm

Couche Liquide
ite.

Substrat 2

Membrane

Les substrats diffusent sur toute I'épaisseur du biofilm. Ce type de configuration est recherché lorsqu’il n’y a
gu’un seul composé a dégrader. Le biofilm est actif sur toute son épaisseur. Cependant, les performances d’un
tel biofilm sont limitées par sa croissance.

Les substrats traversent le biofilm a partir d’une phase jusqu’a se retrouver dans la deuxieme phase fluide.
Ceci peut étre un effet non recherché dans le cas de la diffusion de méthane par exemple.

Liquide
ou gaz

Biofilm

Substrat 2

Membrane
perméable

Le substrat de la phase liquide ne diffuse pas sur toute I'épaisseur du biofilm, il est I'élément limitant de la
réaction. Dans le cas d’un réacteur a biofilm aéré sur membrane, de I'oxygeéne est présent a la base du biofilm
sans substrat a consommer. Cette zone est alors propice au développement de la respiration endogene (Casey
et al., 2000a) et consommatrice d’oxygene sans qu’il y ait de consommation du substrat.

De la méme maniére que précédemment, du substrat de la phase liquide ou gazeuse diffuse jusque dans la

phase liquide ou le biofilm se développe.

Liquide Biofilm Couche
ou ga ite. ..
v gaz 1 Liquide
Substrat 2 .‘S’ubstrat 1
\\
L o ;
fae ’
8 .
QO O '
£ E §
S8 ;

Le substrat de la phase liquide ou gaz ne diffuse pas sur toute |'épaisseur du biofilm. Le biofilm est donc
stratifié en deux couches. Trois cas se présentent :

1. Cette stratification est recherchée afin de mener deux réactions simultanément. C'est par exemple le
cas des réacteurs a biofilm aéré sur membrane utilisés pour des réactions de nitrification et
dénitrification simultanément. Dans ce type de réacteur, 'ammoniaque et la DCO diffusent de la phase
liguide vers le biofilm, a travers la couche limite liquide. En contre-diffusion, I'oxygéne diffuse de la
phase gazeuse a travers la membrane; la base du biofilm est alors une zone aérobie propice a la
nitrification. La partie supérieure du biofilm est alors une zone anoxique propice a la dénitrification

(absence d’oxygene, présence de nitrites et/ou nitrates, et présence de DCO) (Figure 1-15).
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Ce type de biofilm peut aussi étre intéressant pour stratifier le biofilm selon une zone anaérobie et une
zone aérobie pour la dégradation du perchloro-éthyléne par exemple (Ohandja et Stuckey, 2006).

Dans le cas ou une seule réaction est recherchée, alors la partie supérieure du biofilm agit comme une
couche diffusionnelle supplémentaire pour le substrat de la phase liquide. Le substrat de la phase
gazeuse ou liquide est limitant pour les performances du réacteur. Cette configuration peut étre
recherchée en présence d’un inhibiteur dans la phase liquide du biofilm (Syron et al., 2009).

Cette configuration peut étre voulue dans le cas par exemple de co-métabolisme pour la dégradation
de composés chlorés. En effet, du méthane, de I'oxygene et un hydrocarbure aliphatique chloré sont
nécessaires. Mais le mélange méthane/oxygéne nécessaire est explosif. Ainsi, transférer ces gaz par
des cOtés opposés permet d’éviter de les mélanger (Clapp et al., 1999, Rishell et al., 2004). De plus, si le
méthane est dans la phase gazeuse, il pourra ainsi ne pas diffuser jusque la phase liquide et éviter alors
sa dispersion (a cause du fort pouvoir a effet de serre du méthane).

Couche Liquide
ite,

)
’

Substrat 1
v

Liquide Biofilm
ou gaz

Substrat 2

Membrane

Cette configuration des profils de réaction implique un biofilm stratifié selon trois couches. Dans le cas ou
plusieurs réactions sont recherchées, comme précédemment, elles ont lieu selon les couches stratifiées. A
I'inverse si une seule réaction est recherchée, alors les deux substrats sont limitants pour une efficacité
maximale du réacteur. Seule la partie centrale du biofilm est active. Dans le cas d’un réacteur a biofilm aéré
sur membrane, la couche de biofilm proche de la membrane semble étre utilisée pour de la respiration

endogene. Tout I'oxygene diffusé n’est donc pas utilisé pour les réactions souhaitées.

Couche Liquide
ite,

)
’

Substrat 1

Liquide Biofilm
ou gaz

Substrat 2

Membrane

Dans ce type de configuration, le biofilm est stratifié en trois couches, les concentrations en substrats de
chaque phase aux extrémités du biofilm atteignent zéro dans le biofilm et ne sont pas en contact. Le biofilm
est en double limitation, cet effet n’est en général pas recherché.

Tableau I-4 : Différentes configurations de profil de concentration dans un réacteur a biofilm sur membrane
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Figure I-15 : Profil de concentration des espéces chimiques dans un biofilm aéré sur membrane dans le cas

d'une nitrification et dénitrification simultanée

Le Tableau I-4 montre que selon les réactions recherchées dans le biofilm, la longueur de
pénétration des substrats dans le biofilm ne doit pas étre la méme. La vitesse de réaction du
biofilm, les concentrations en substrats ainsi que les vitesses de transfert des substrats a
travers les différentes phases rencontrées (fluides, biofilm, membrane) influencent cette
longueur de pénétration. La connaissance de la résistance de chaque phase (Figure 1-16) est
donc essentielle en vue de la compréhension du fonctionnement des réacteurs a biofilm sur
membrane et d’'une amélioration de leurs performances.

Liquide Couche

ou gaz| Biofilm ||m|ie

Liquide

Rﬂuide Rmembran

Figure 1-16 : Représentation schématique des résistances de chaque phase dans un réacteur a biofilm sur

membrane (modéle de résistance en série)

La résistance de la phase fluide sans biofilm est indépendante des phénomenes biologiques.
Plus le débit de cette phase augmente, plus cette résistance est faible.
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La résistance de la membrane augmente en présence d’un biofilm et en fonction du
matériau, de la structure de la membrane, et des molécules en présence (Coutte et al.,
2010).

Nous nous intéresserons dans les paragraphes suivants aux résistances au transfert a
I'interface biofilm - liquide et a I'intérieur du biofilm. Ces résistances sont influencées par la
croissance et les propriétés du biofilm.

6.2 Transfert de matiére a I'interface biofilm - liquide

A linterface biofilm - liquide, la surface du biofilm a été décrite comme rugueuse et
hétérogéne (Siegrist et Gujer, 1985). Cette rugosité est fonction des conditions
hydrodynamiques du liquide dans lequel le biofilm s’est développé (Kugaprasatham et al.,
1992). Ceci rejoint le paragraphe précédent nommé «3.3 La structure générale d’un

biofilm ».

Dawson et Trass (1975) ont rapporté que la rugosité sur une surface influence le coefficient
de transfert de matiere dans la couche limite surface - liquide. Par une étude de
modélisation, Picioreanu et al. (2000) ont montré que la rugosité du biofilm ainsi que son
hydrodynamique interne influence le transfert a la surface du biofilm. Horn et Hempel
(1995) ont rapporté un coefficient de transfert dans la couche limite supérieur en présence
de biofilm qu’en absence. De plus, certains biofilms ont des structures flexibles a la surface
(streamers) dont les oscillations induites par I’écoulement tangentiel peuvent créer des
turbulences et améliorer les flux de matiere a travers l'interface biofilm - liquide
(Kugaprasatham et al., 1992 ; Stoodley et al., 1998).

Ensuite De Beer et Stoodley (1995 et 1996) ont cherché a caractériser la forme de la couche
limite au dessus du biofilm. Ils ont utilisé des microélectrodes a oxygéne a la surface d’un
biofilm. Ils observent a faible vitesse du liquide (0,0078 m s™) que les gradients de
concentration de I'oxygéne sont perpendiculaires au biofilm et la couche limite
diffusionnelle est parallele au biofilm. A l'inverse, lorsque la vitesse du liquide est plus
importante (0,115 m s1), les gradients de concentrations de I'oxygéne sont plus ou moins
perpendiculaires aux irrégularités de la surface du biofilm. Alors la couche limite
diffusionnelle suit de pres la forme du biofilm. Cette étude expérimentale a été appuyée par
une étude de modélisation par Picioreanu et al. (2000). Les auteurs ont montré de méme
que le coefficient de transfert a l'interface biofilm - liquide est tres lié aux irrégularités du
biofilm et que cette mesure est locale.



6.3 Transfert de matiére a I'intérieur du biofilm
6.3.1 Méthode de quantification du transfert de matiere dans un biofilm

a) La diffusivité relative

Le diffusivité relative est le rapport du coefficient de diffusion d’'une molécule i dans le
biofilm rapporté a son coefficient de diffusion dans I'eau (Equation I-13).

D, .

biofilm

Pelf =~
eau
Equation I-13

Ou Deff est la diffusivité relative (-),

Dyom © COefficient de diffusion de la molécule i dans le biofilm (m*s™),

D : coefficient de diffusion de la molécule i dans I'eau (m?s™?).

eau

On calcule souvent D[’;ioﬁ,m comme le produit du coefficient de transfert de matiere calculé a

travers les flux mesurés, par I'épaisseur du biofilm. Pour pouvoir mettre en évidence de
possibles différences dans la limitation du transfert d’un type de soluté a I'autre, on divise
alors ce D;,oﬁ,m d’un soluté par son coefficient de diffusion a une dilution infinie, ce qui

donne Deff .

La mesure sur la diffusivité relative a été tres utilisée pour caractériser le transfert de
matiere dans un biofilm. Cependant, cette mesure est fonction du type de molécules
étudiées, de la position de la mesure dans le biofilm ainsi que de la méthode utilisée pour
faire la mesure. Il est donc nécessaire de prendre en compte ces spécificités pour une

meilleure interprétation de la diffusivité relative.

b) La diffusivité relative dépend des molécules

Mayer et al. (1999) ont noté que dans un biofilm, les interactions électrostatiques et les
liaisons hydrogenes sont les forces dominantes sur les macromolécules dans le biofilm. Ces
interactions chimiques a l'intérieur du biofilm, influencent donc le déplacement des
molécules dans le biofilm.
Stewart (1998 et 2003) a passé en revue la diffusivité relative en fonction des molécules. Il
rapporte qu’elle est fonction des propriétés physico-chimiques du soluté et que plus la
masse molaire du soluté augmente plus la diffusivité relative diminue Il distingue trois
catégories de solutés selon un ordre de diffusivité relative décroissante :
1. les petits solutés non polaires de masse molaire inférieure a 44 g mol™
(oxygene, hydrogéne, dioxyde de carbone, méthanol,...),
les ions inorganiques (ammoniaque, lithium, nitrate,...),

les solutés de masse molaire supérieure a 45 g mol™ (sucres et acides gras).
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Il faut bien noter ici que I'auteur met en évidence que la diffusivité relative n’est pas une
grandeur propre au biofilm, comme certaines publications pourraient le laisser penser, mais
bien une caractérisation de I'interaction entre le biofilm et une molécule ou une catégorie

de molécules.

c) Ladiffusivité relative varie localement dans le biofilm

Renslaw et al. (2010), Beyenal et Lewandowski (2000) ont observé que la diffusivité relative
diminue sur I"épaisseur du biofilm a partir du haut du biofilm jusqu’a sa base. Zhang et al.
(1994) et Bryers et Drummond (1998) mettent en évidence que la mesure de la diffusivité
relative est fonction de la position en trois dimensions dans le biofilm. Cette conclusion est
appuyée par Stoodley et al. (1997) qui mesurent deux coefficients de transfert différents,
I"'un dans un canal du biofilm, I'autre dans un agrégat cellulaire, celui du canal étant plus
élevé. Bryers et Drummond (1998) proposent une cartographie en deux dimensions de la
diffusivité relative dans un biofilm (Figure I-17) : la diffusivité relative pouvant varier d’un
facteur 4 dans le méme biofilm. Eberl et al. (2000) par une étude de modélisation en trois
dimensions appuient les résultats, montrant que la diffusivité relative est fonction de la
position en trois dimensions ol I'on se trouve. Les différences essentielles entre les mesures

s’observent entre une mesure dans un canal et dans un agrégat bactérien.

Epaisseur
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Figure 1-17 : Différences spatiales des diffusivités relatives du dextran dans un biofilm de culture pure et
déterminé par redistribution de la fluorescence aprés photoblanchiment (Bryers et Drummond, 1998)

d) Les méthodes de mesure de la diffusivité relative

La mesure de la diffusivité relative est fonction de la position en trois dimensions dans le
biofilm. La méthode de mesure est bien sir fonction de I'objectif recherché. Quelques
exemples rapportés par Renslow et al. (2010) et Bryers et Drummond (1998) de la mesure
de la diffusivité relative dans le biofilm sont rapportés ci-dessous :

Lawrence et al. (1994), Bryers et Drummond (1998) utilisent des méthodes de redistribution
de la fluorescence apres photoblanchiment sur des molécules de fluorescéine et de dextran.

Renslow et al. (2010) utilisent une méthode par résonance magnétique nucléaire. Celle-ci,



peu invasive et non destructive pour le biofilm, permet une mesure de la diffusivité relative
selon son épaisseur.

La mesure de la diffusivité relative par I'utilisation de microsonde est souvent rapportée
dans la bibliographie (Stoodley et al., 1997 ; Beuling et al., 1998 ; Shanahan et Semmens,
2006). Beyenal et al. (1998) utilisent des microsondes pour mesurer la diffusivité relative du
ferricyanide de potassium. Mais le ferricyanide a pour propriétés de désactiver les biofilms
et donc de modifier son comportement (Renslow et al., 2010). De plus, le transfert de
matiere dans un biofilm étant un mélange de convection et de diffusion (De Beer et
Stoodley, 1995), une couche limite diffusionnelle peut se former autour de la microsonde
(Coeuret et Stork, 1993) qui, si elle n’est pas prise en compte dans le calcul de la diffusivité
relative, risque de conduire a sous-estimer la mesure. Renslow et al. (2010) rapportent
également la limite a I'utilisation des microsondes a la base du biofilm, a cause des limites du

transfert autour de la téte de microsonde quand elle est proche de la surface solide.

e) Conclusion

La mesure de la diffusivité relative est donc tres liée a la position de la mesure mais aussi a la
méthode utilisée et a la molécule étudiée. Les méthodes actuelles et leur utilisation ont été

identifiées. Il en est de méme pour I'impact des molécules.

La structure physique du biofilm influence le transfert, et donc la diffusivité relative.
Cependant cette structure n’est connue essentiellement que pour des biofilms de type
conventionnel. Elle est présentée au paragraphe « 3.3 La structure générale d’un biofilm ».
Cependant, les biofilms sur membrane sont des réacteurs dont I'intérét est plus récent que
les réacteurs a biofilm conventionnel et moins d’études ont été réalisées. Parce que la
croissance ne sera pas localisée au méme endroit du biofilm, la structure physique du biofilm
sera différente. Ainsi, ces mesures locales comme présentées Figure I-17 ne sont pas
connues pour des biofilms sur membrane alors qu’elles donneraient des informations sur

leur structure et leurs propriétés de transfert.

6.3.2 Convection et diffusion dans un biofilm: observations expérimentales et de
modélisations

Il est établi que les biofilms ont des structures tres irréguliéres et spatialement hétérogénes
(Costerton et al.,, 1995 ; Noguera et al., 1999). Le transfert de matiére a l'intérieur de ces
systemes complexes est aujourd’hui trés discuté dans la communauté des chercheurs
(Picioreanu et al., 2000).

Stoodley et al., (1994) et De Beer et Stoodley (1995) ont observé la présence d’un débit
liquide dans la partie supérieure du biofilm et entre les structures en forme de doigts, en

suivant des particules a I'aide d’'un microscope confocal a balayage laser. lls ont ainsi prouvé
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expérimentalement et de maniere directe la présence de convection axiale a l'intérieur
méme du biofilm. Ils observent les particules circuler autour des agrégats bactériens, passer
dans les pores du biofilm et accélérer dans les étranglements de canaux. lls remarquent des
particules passer au dessus des agrégats bactériens, témoin de convection radiale. De plus,
la présence d’une couche limite, qui suit les irrégularités du biofilm a des vitesses de liquide
plus élevées (paragraphe 5.2.2), est aussi le témoin de la présence d’une forte activité
liquide dans le biofilm.

Il peut donc exister un débit de liquide dans les canaux du biofilm et un liquide stagnant
dans les agrégats du biofilm. En conséquence, le transfert de matiere peut avoir lieu par
convection et/ou diffusion dans les canaux d’un biofilm alors que dans les agrégats

cellulaires seule la diffusion a lieu (De Beer et al., 1994).

Les conditions dans lesquelles la convection joue un réle ne sont pas encore clarifiées et le
lien qui existe entre écoulement tangentiel et écoulement dans le biofiim a été peu

formalisé jusqu’ici.
6.3.3 Parameétres influencant le transfert de matiére dans le biofilm

a) Les conditions hydrodynamiques dans la veine liquide

Le transfert de matiére dans le biofilm est fortement lié au déplacement du liquide dans le
biofilm. Ainsi, De Beer et Stoodley (1995) observent que le débit de liquide dans les canaux
du biofilm est proportionnel au débit de liquide dans la veine liquide. Dans la bibliographie,
les effets de I’hydrodynamique dans la veine liquide sur la diffusivité relative dans le biofilm
sont controversés. En effet, Beyenal et Lewandowski (2000 et 2002) observent une
diminution de la diffusivité relative avec I'augmentation du débit de liquide. A I'inverse,
Garcia Lopez et al. (2003) rapportent une augmentation de la diffusivité relative avec
I'augmentation du débit. Cependant les débits utilisés par Beyenal et Lewandowski (2000 et
2002) sont plus élevés que ceux utilisés par Garcia Lopez et al. (2003). Ceci peut suggérer
gu'’il existerait un débit pour lequel la diffusivité relative est maximale. Melo (2005) apres
une revue de la bibliographie rapporte que les valeurs de diffusivité relative different
beaucoup en fonction des équipes de travail. Mais a fort débit de la veine liquide, la
diffusivité relative semble diminuer avec l'augmentation du débit pour des régimes
turbulents. Pour des régimes laminaires et transitoires, il ne semble pas y avoir de tendance

claire entre les équipes.

Cette hypothese est appuyée par Beyenal et Lewandowski (2002) qui observent un gradient
de diffusivité maximale selon I'épaisseur du biofilm pour un nombre de Reynolds de 6000.

Selon ces auteurs, ces résultats sont dus a l'adaptation du biofilm aux conditions



hydrodynamiques. Ils tendent a montrer que ce dernier adapte sa structure interne pour
satisfaire deux objectifs: étre suffisamment robuste pour résister a la contrainte de
cisaillement et augmenter le transport des nutriments jusqu’aux couches basales du biofilm.
La diffusivité relative n'est donc pas corrélée a la concentration en matiére seche d’'un

biofilm ou a I’hydrodynamique de maniére bijective.

Les apparentes divergences de résultat rapportées ci-dessous reflétent surtout le fait que les
études ont souvent porté sur un nombre de parametres expérimentaux réduit, par rapport a
ceux qui sont réellement influant. Des relations de cause a effet ont ainsi parfois été tirées
un peu hativement. De nouveaux travaux, plus exhaustifs et utilisant des techniques

d’analyses plus fines et plus compléetes demeurent donc nécessaires.

b) La densité et la porosité du biofilm
Un parameétre expérimental trés étudié dans la bibliographie pour lier la diffusivité relative
avec les propriétés intrinseques du biofilm est la concentration en matiére seche, cette

matiere pouvant constituer un obstacle au transfert.

Fan et al. (1990) proposent une équation (Equation 1-14) reliant la diffusivité relative a la

concentration en matiere seche du biofilm.

D _ DBiofilm _ 1 0’43'pbioﬁlm0’92
" D, = 1119+027 0.99
Eau ’ ’ 'pbioﬁlm
Equation I-14

OU P, €stla concentration en matiére séche du biofilm (kg m?),
D, : diffusivité relative de la molécule d’intérét (-),
Dg.qm : coefficient de diffusion de la molécule d’intérét dans le biofilm (m*s™),

D, . : coefficient de diffusion de la molécule d’intérét dans I'eau (m? s™).

Eau

Cette loi a été utilisée par plusieurs auteurs (Fu et al., 1994 ; Beyenal et Tanyolag, 1994) qui
rapportent aussi une diminution de la diffusivité relative avec lI'augmentation de la
concentration en matiere seche. En 2005, Melo rassemble plusieurs diffusivités relatives en
fonction des concentrations en matiére seéche. Les résultats sont comparés a I'équation de
Fan (Equation I-14) sur la Figure 1-18. On constate un accord relativement correct pour la
tendance générale. Cependant, le caractére multiparamétrique du transfert ressort ici, a

travers la dispersion des données.
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Figure 1-18 : Diffusivité relative en fonction de la concentration en matiére séche dans le biofilm. Résultats
expérimentaux rapportés par Melo (2005) et résultats de I’expression mathématique proposée par Fan et al.
(1990)

Il existe d’autres cas de la bibliographie contredisant le modeéle proposé. En effet Zhang et al.
(1998) observent une augmentation de la diffusivité relative avec la concentration en
matiére seche. De méme, Casey et al. (2000b) développent un réacteur a biofilm sur
membrane et observent des résultats en désaccord avec I'Equation |-14. De méme, ils
suggerent que la diffusivité relative est fonction de nombreux facteurs et pas uniquement de

la concentration en matiere du biofilm.

c) L'épaisseur du biofilm

Les substrats sont en contre-diffusion dans le biofilm. L'épaisseur du biofilm va donc
influencer leur zone de contact dans le biofilm. Quand les substrats traversent le biofilm, ils
peuvent soit transférer a travers une couche active de biomasse ou ils sont consommés, soit,
ils traversent une couche de biomasse inactive. Cette zone se comporte alors comme une
résistance supplémentaire au transfert de matiere.

Casey et al. (2000b) observent dans le cas d’un réacteur a biofilm aéré sur membrane pour la
consommation d’un unique substrat carboné, une diminution de la vitesse de consommation
de celui-ci avec I'augmentation de I'épaisseur du biofilm jusqu’a 1000 um. Au-dela de cette
valeur, les tendances ne sont pas clairement établies. Dans ces mémes réacteurs, Semmens
et Essila (2001) montrent mathématiquement qu’il existe une épaisseur optimale de biofilm
en fonction de la concentration en substrat pour laquelle la vitesse de consommation du
substrat est maximale.

L’épaisseur du biofilm peut étre recherchée dans le cas de plusieurs réactions simultanées

dans le biofilm, par exemple : nitrification et dénitrification.



Ensuite, le transfert de matiére n’est pas identique sur I'épaisseur. De Beer et Stoodley
(1995) observent une diminution de la vitesse du liquide dans les canaux du biofilm avec la

profondeur. lls relient cette diminution a I’épaisseur et a la porosité.

d) Les populations de microorganismes

Les populations bactériennes influencent la structure physique du biofilm, celle-ci impacte
ensuite la vitesse de transfert du substrat. De plus, leur croissance par rapport aux capacités

de transfert influence la structure du biofilm.

7 CONCLUSION DE LA SYNTHESE BIBLIOGRAPHIQUE ET OBJECTIFS DE LA THESE

Dans un réacteur a biofilm de type conventionnel, le biofilm se développe sur un support
solide et les substrats transferent de la phase liquide vers le biofilm, ils sont en co-diffusion.
Dans un réacteur a biofilm sur membrane, le biofilm se développe sur la membrane et les
substrats diffusent a contre sens : I'un provient de la phase liquide dans laquelle le biofilm
s’est développé, I'autre est distribué a travers la membrane directement a la base du
biofilm. La stratification des biofilms de ces deux types de réacteur se fait donc
différemment et les réactions biologiques ont lieu dans des espaces physiques du biofilm
différent.

La configuration des réacteurs a biofilm sur membrane a été envisagée pour un grand
nombre d’applications spécifiques et a montré ses avantages sur les réacteurs plus
conventionnels, a biomasse immobilisée ou non. Par rapport a une culture a biomasse en
suspension, les réacteurs a biofilm permettent une concentration importante de la biomasse
et une protection des phénomeénes de lessivage d’espéces bactériennes a croissance lente.
Dans un réacteur a biofilm sur membrane, il est possible de controler le transfert d’oxygene
et permettre une meilleure efficacité du transfert dans le cas d’'un écoulement gaz en mode
frontal. De plus, ces réacteurs permettent un transfert théorique de I'oxygéne jusqu’a 10°
fois plus important que dans un biofilm de type conventionnel. Ces réacteurs ont I'avantage
d’éviter tout stripping des composés organiques volatils présents dans le milieu liquide. De
plus, les fluides de part et d’autre de la membrane circulent indépendamment ; les débits
peuvent étre régulés en fonction des besoins. Ainsi ces réacteurs proposent beaucoup
d’avantages mais le controle des réactions biologiques est aujourd’hui mal maitrisé et mérite

d’étre amélioré pour une application industrielle.

Parce que les substrats sont en contre-diffusion dans le biofilm, la maitrise de ce type de
réacteur se fait via le contréle du transfert de matiere dans le biofilm et a la surface de celui-
ci. Ce transfert est fortement lié a la structure physique du biofilm (épaisseur, porosité,
canaux,..) qui est aussi fonction des conditions opératoires du réacteur. Cependant,

aujourd’hui, la bibliographie montre les liens entre les conditions opératoires d’un
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bioréacteur et les conséquences sur un biofilm de type conventionnel. Ces réponses
permettent une premiere approche de la compréhension du fonctionnement global des
biofilms mais la structure de ces deux biofilms (conventionnel et sur membrane) est
fortement différente puisque la croissance de la biomasse a lieu dans la partie supérieure
pour l'un et dans les couches inférieures pour I'autre. L'un des objectifs de ce travail est
d’apporter des éléments de compréhension de la diffusivité relative dans le biofilm afin de
compléter utilement les données de la bibliographie et la maitrise du transfert de matiere

dans un réacteur a biofilm sur membrane.

L’étude portera sur 'utilisation de ces réacteurs pour I’élimination de la DCO contenue dans
les eaux usées. A ce titre, nous utiliserons un Réacteur a Biofilm Aéré sur Membrane (RBAM)
avec une biomasse issue de boues activées de station d’épuration. La culture du biofilm sera
donc une population de microorganismes mixtes. Ceci permettra également, de compléter
les données en vue d’une application industrielle. En effet, les études menées jusqu’a lors
ont portés essentiellement sur des populations de biofilm mono-espéces dans les RBAM. Les
types de microorganismes présents influencent fortement la structure du biofilm et donc le

transfert de matiere.

L’objectif est de proposer une étude macroscopique sur le transfert de matiere dans le
biofilm et de le lier aux conditions hydrodynamiques du milieu dans lequel il s’est développé.
Ceci dans le but de positionner ces deux caractéristiques par rapport aux performances du
réacteur. Ainsi la méthode de mesure du transfert utilisée devra proposer une réponse
macroscopique et s’affranchir de toutes questions de I'influence des conditions locales dans

le biofilm et limiter les interactions entre le biofilm et la molécule traceuse.
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Chapitre I : Matériels et méthodes




RESUME

Nous avons congu et fait construire un pilote afin d’étudier les effets des conditions
hydrodynamiques sur le fonctionnement des réacteurs a biofilms aérés sur membrane
(RBAM). Le pilote comprend cing contacteurs membranaires plans en parallele dont les
conditions hydrodynamiques sont indépendantes les unes des autres. Une boucle de
recirculation est utilisée pour découpler le temps de séjour hydraulique de la vitesse de
circulation du liquide. Quatre expériences de croissance du biofilm sont menées
successivement sous des conditions hydrodynamiques différentes. Les méthodes utilisées
pour mesurer les concentrations des principaux substrats : DCO et oxygene, sont présentées.
La concentration en DCO est mesurée par des kits a DCO pour chaque condition
hydrodynamique choisie. Nous en déduisons la vitesse de consommation de celle-ci, témoin
des performances épuratrices du RBAM. Les flux de gaz transférés entre les phases liquides
et gaz : oxygene et néon, sont quantifiés a I'aide de la chromatographie en phase gaz et d’un

débitmetre gaz électronique.

Une fois le biofilm développé, son épaisseur et sa densité sont mesurées en évaluant la
guantité d’eau qu’il contient sur une surface connue (méthode mise au point par Horn et
Hampel, 1997 ; Wasche et al., 2002). Cette méthode est comparée a une mesure utilisant un
microscope confocal. Dans certains cas, le biofilm est retiré de la membrane gréce a un jet
d’eau et le transfert du gaz est mesuré a travers la membrane colmatée, a I'aide d’un

dispositif expérimental adapté.
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1 INTRODUCTION

Ce chapitre a pour objectif de présenter le matériel ainsi que les protocoles expérimentaux
utilisés pour répondre aux problématiques présentées au chapitre précédant. Les choix

effectués seront justifiés. Les mesures seront commentées par la suite.

Deux pilotes ont été congus spécifiquement pour ces expériences. Leur dimensionnement,
I'instrumentation ainsi que les matériaux utilisés sont présentés et expliqués dans la
premiere partie de ce chapitre. Les techniques de mesures sont exposées dans une

deuxieme partie et les incertitudes sur les mesures principales sont discutées.

2 DISPOSITIFS EXPERIMENTAUX

Le premier pilote de type contacteur gaz - liquide a été utilisé pour développer le biofilm sur
une membrane sous différentes contraintes hydrodynamiques entre les expériences. Il a été
congu pour permettre de quantifier le transfert de gaz a travers la membrane, en absence,
puis en présence d’un biofilm, par un bilan matiere entre les courants entrant et sortant.
Ensuite, les biofilms développés ont été sacrifiés pour évaluer leurs propriétés (épaisseur et
densité). La conception de ce pilote a été réalisée au sein du Laboratoire de Génie Chimique
(LGC) de I'Université de Toulouse Ill. La fabrication du pilote a ensuite été confiée a
I’entreprise Arias localisée a Toulouse.

Une deuxieme installation a été utilisée pour quantifier le transfert de gaz au travers d’'une
membrane issue du premier pilote, dont nous avons, au préalable, retiré le biofilm. Ce
deuxieme pilote, moins complexe que le premier a été congu au LGC. Il présente l'intérét
d’avoir un contacteur membranaire plus petit. En effet, I'objectif est de quantifier le
transfert de matiére au travers d’'une membrane colmatée et les joints du contacteur
membranaire du premier pilote écrasant la membrane, il faut découper dans cette surface

de membrane pour en mesurer le transfert tout en assurant I’étanchéité.
2.1 Pilote 1 : croissance du biofilm et transfert de matiere

2.1.1 Installation expérimentale

Le circuit est composé de cing unités de contacteurs membranaires plans alimentés en
paralléle. Ils sont traversés par un flux liquide et un flux gaz de part et d’autre de la
membrane en co-courant. Les débits de gaz et de liquide sont régulés de maniere
indépendante entre les contacteurs.

Les débits de liquide dans les contacteurs membranaires sont liés entre eux par une boucle
de recirculation, celle-ci se contient une pompe qui contréle le débit liquide total dans le
pilote. En cas de surpression dans le pilote, une ligne de sécurité paralléle a la boucle de
recirculation a été placée de maniere a s’ouvrir si la pression devient supérieure a 2 bars. La

sortie du circuit liquide se fait a travers une ampoule a décanter avant un rejet dans un bac.



La solution contenue dans I'ampoule a décantée sera utilisée ensuite pour la mesure des gaz
dissous dans I'eau (méthode détaillée paragraphe 11.3.2.3). Le circuit liquide dans le pilote est
régulé a 25°C.

La composition de I'alimentation du circuit gaz peut étre ajustée a partir de trois gaz:
I’oxygeéne, nécessaire a la croissance bactérienne ; le néon, utilisé comme traceur et I'azote,
utilisé pour imiter la composition de l'air et diluer I'oxygéne. Ces gaz sont mélangés avant
I’entrée de chaque contacteur. La sortie gaz a lieu a I'air libre ou sur une chromatographie
phase gazeuse (CPG) pour étre analysée.

Un schéma fonctionnel du pilote est présenté Figure IlI-1 et un schéma de procédé et
d’instrumentation plus détaillé du pilote est présenté en annexe A. Des photos du pilote

sont présentées Figure |I-2.

Ampoule a décanter

Sortie liquide A/

Sortie Gaz ,Entrée gaz

Contacteur
membranaire

— / |
*- |—>— + |—>— - |-P— - |->— Aﬁase liquide

.

Boucle de recirculation Phase gazeuse

Membrane
Pompe de recirculation

: L<_ : |_<_ : |_<_ : |_<_ : I_
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Oxygene
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Figure 1I-1 : Schéma du circuit liquide (en noir) et gaz (en gris) du fonctionnement du pilote
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Figure 11-2 : Photographie du pilote utilisé pour le développement des biofilms aérés sur membrane. En haut
a gauche : le pilote en entier avec les tiroirs fermés. En haut a droite : le pilote ouvert. En bas a droite : une

unité de contacteur membranaire du pilote

La boucle de recirculation du circuit liquide est utilisée pour découpler la vitesse du liquide
du temps de séjour hydraulique dans le pilote. Le débit de recirculation est trés supérieur au
débit d’alimentation de maniére a assurer un bon mélange dans la phase liquide. Le pilote
peut fonctionner avec un a cing contacteurs membranaires en parallele. De plus, un
contacteur peut étre remplacé par une sonde a oxygene. Les conduits liquides et gaz sont en
inox et tube polyamide (Rilsan®).

a) Circuit liquide

La biomasse développée sur les membranes des contacteurs est alimentée en nutriments
par une solution dont la composition est donnée Tableau II-2. Cette solution est contenue
dans un bac situé en entrée du circuit liquide. Afin de limiter le développement bactérien, ce
bac est maintenu a 4°C avec un bullage a I'azote et une agitation et I'alimentation est
renouvelée toute les 24 heures. Le bullage d’azote permet de diminuer la concentration
d’oxygéne dans I'alimentation qui devient inférieure & 1 mg L' et permet ainsi de limiter le
développement bactérien et I'introduction d’oxygene dans le circuit liquide. L’alimentation
se fait par une pompe 3 vis excentrée (PCM) de débit maximal 2 L h™' et de pression
maximale 4 bars. La pompe est équipée d’un by-pass pour éviter la surchauffe du moteur
dans les faibles débits (inférieurs 3 0,4 L h). La régulation du débit est réalisée par le biais
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d’un débitmetre électromagnétique (Micro-Motion, LF-Série, 0 a 0,2Lh'1) piloté par
I'ordinateur de controle.

La ligne de sécurité comprend un déverseur (0-2 bars) permettant d’éviter toute surpression
dans le circuit liquide pour protéger les membranes du compactage et éviter le mouillage
des pores.

La boucle de recirculation comprend une pompe a vis excentrée (PCM) dont le débit est
régulé par un débitmeétre électromagnétique (Rosemount ; 0 a 1500 L h™') et compris entre 0
et 1500 L h™ pour une pression maximale de 4 bars. Le débit dans chaque ligne contenant les
contacteurs membranaires est mesuré et ajusté manuellement par des vannes a membrane
situées en entrée de chaque contacteur. Le volume total de la boucle de recirculation hors

contacteurs.

b) Dimension des contacteurs membranaires

Les contacteurs sont en acier inoxydable et contiennent une veine liquide et une veine gaz

séparées par une membrane plane supportée par une grille (Figure II-3).
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Figure 11-3 : Coupe latérale (en haut) et longitudinale (en bas) des contacteurs membranaires

Les contacteurs membranaires sont en trois parties : deux plaques en inox et un espaceur. Le
canal creusé dans la plaque en inox supérieure est utilisée pour le débit de liquide. Celui
creusé dans la plaque inférieur est utilisé pour le débit de gaz. La surface de membrane utile
pour le développement du biofilm est de 0,05 mZ. Les espaceurs ont pour épaisseur 6, 8, 10
et 12 mm. llIs sont choisis en fonction des conditions hydrodynamiques voulues dans le
contacteur membranaire.

La plaque supérieure est équipée de deux fenétres en verre donnant un acces visuel a la

veine liquide, donc au biofilm pendant les expériences (Figure 1I-4). Pour une meilleure



distribution du liquide, du co6té interne du contacteur elle comprend, a I'entrée, un

rainurage. La sortie de la phase liquide est soumise a une pente de 20°.

>
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Direction du dégit liquide

Figure II-4 : Schéma de la plaque supérieure. A gauche : le dessus. A droite : la face interne de la plaque

»

La cotation exacte des contacteurs membranaires est présentée en annexe B.

La gamme de débits possibles et la gamme d’épaisseur des modules de contacteurs
membranaires vont permettre de développer le biofilm dans une gamme de Nombre de

Reynolds de 600 & 4500 et une gamme de contrainte de cisaillement de 9x10 4 0,25 Pa.

c) Circuit gazeux

Les gaz sont distribués a partir de trois bouteilles sous pression : oxygene (qualité 5.0), azote
(qualité 4.5) et néon (qualité 4.5). Les gaz arrivent sur une « clarinette » permettant de
distribuer chaque gaz en cinq circuits reliés chacun a un régulateur de débit massique
(Brooks, 5850TR) a I'entrée des cing contacteurs. Les gammes de débits de gaz des
débitmétres massiques sont comprises entre 0 et 25 NmL min™ pour 'oxygéne et I'azote et 0
a 5 NmL min™ pour le néon. Ainsi, chaque contacteur a un circuit gaz indépendant les uns
des autres et pour chacun des trois gaz utilisés.

Un capteur de pression (Keller, PR 215) c6té gaz permet d’informer sur une éventuelle
obstruction de la phase gazeuse; une augmentation de la pression indique si la phase

gazeuse est bouchée.

Le gaz en sortie du contacteur est dirigé soit vers I'atmospheére soit vers la chromatographie
phase gazeuse (CPG). Le compartiment « gaz » contient souvent de la vapeur d’eau
(transférée depuis la phase liquide a travers la membrane) qui peut se condenser. Afin
d’éviter I’entrée d’eau liquide dans la CPG, risquant de modifier les résultats de I’analyse, un
piege a eau est installé entre la sortie gaz du contacteur et la CPG. Il consiste en un tube en
U dont la sortie tournée vers le haut est destinée au gaz et l'autre recueille I'eau dans un
siphon (Figure 1I-5). Pour éviter la stagnation de I’eau condensée dans la phase gazeuse du

contacteur membranaire, celui-ci est inclinée de 2°.
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Sortie gaz en direction
de la CPG

Sortie liguide

- Gazexempt de

goutellettes d'eau
" g Sortie de la phase gazeuse
du contacteur membranaire :
Entrée du piége a eau liquide

Goutellette d'eau

Eau
Figure II-5 : Schéma du piege a eau liquide

d) Membrane

La membrane utilisée est hydrophobe, plane, poreuse et en polypropyléne (Membrana,
Accurel®; PP; 1E; R/P), la taille nominale des pores est de 0,1 um et I'épaisseur de la

membrane de 92,5 um (données fournisseur) (Figure 11-6).

TM-1000_2328 D42 x10% 100 um

TM-1000_2322 D71 x50k 20 um

Figure 11-6 : Photographie au microscope électronique a balayage (Hitachi, TM 10 000). A gauche, la surface
de la membrane. A droite, la tranche de la membrane

2.1.2 Composition de I'alimentation du pilote

Le pilote est alimenté avec une solution permettant la croissance de la biomasse et dont la
composition est donnée dans les Tableau II-1 et Tableau II-2. La demande chimique en
oxygene est de 1350 mg L et les concentrations en nutriments sont adaptées de maniére a
répondre aux besoins de la biomasse pour la consommation de cette quantité de DCO.
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Composé Concentration Composé Concentration

CHsCOONa 1,73gL" CaCl,, 2H,0 734g Lt

NaCl 0,25g L’ MgCl,, 6H,0 25,07¢gL"!

EDTA 0,25g L’ FeCls, 6H,0 48¢glL"!

(NH4),504 1gLt MnCl,, 4H,0 1,03 gL
Na,HPO,, 2H,0 2,2g Lt ZnCl,, 2H,0 0,01glL™”

KH,PO, 1,75gL" CuCl,, 2H,0 0,112¢gL*

MgS0., 7H,0 0,25gL* NaMoO,, 2H,0 0,0025gL*

CaCl,, 2H,0 0,25g Lt Tableau II-1 : Compositions de la solution

Solution minérale 1,25 mLL* minérale (Bougard, 2004)

Tableau 1I-2 : Compositions de la solution d'alimentation
(modifiée a partir de Syron et Casey, 2008)

Le débit d’alimentation est déterminé de maniére a ce que quelque soit le volume du pilote
entre les expériences, la charge en DCO soit constante et égale 3 50 mg L' h™’. Cette charge a
été choisie de maniére a ce que la concentration en DCO soit élevée en entrée (1400 mg L™)
et le débit de liquide petit (inférieur 4 0,2 L h™) pour que le temps de séjour dans le pilote
soit de 1,125 jour. Ce choix va permettre une différence de concentration entre la DCO en
entrée et en sortie du pilote, supérieure aux incertitudes liées a la mesure de la
concentration en DCO. Ainsi, la vitesse de consommation de la DCO dans le pilote est

calculée avec plus de précision.

2.1.3 Protocole de colonisation des membranes

Les microorganismes développés sous forme de biofilm dans le pilote décrit précédemment,
proviennent des boues issues du bassin d’aération de la station d’épuration de Brax (31). Ces
boues sont diluées d’un tiers avec la solution d’alimentation et acclimatées dans un réacteur
batch séquencé pendant 24 heures.

Ensuite, la biomasse est inoculée dans le circuit liquide du pilote, les deux circuits (gaz et
liquide) fonctionnant en circuit fermé. 24h apres l'inoculation de la biomasse, la pompe
d’alimentation est démarrée de maniere a alimenter la biomasse contenue dans le pilote en
nutriment.

2.1.4 Conditions expérimentales

a) Conditions expérimentales sur le circuit liquide

Le débit de liquide dans le contacteur membranaire ainsi que I'épaisseur de la veine liquide
du contacteur impactent les conditions hydrodynamiques de croissance de la biomasse.
Pour chaque condition hydrodynamique, le Nombre de Reynolds est calculé (présenté
chapitre |, rappelé Equation I1-1) ainsi que la contrainte de cisaillement (Equation 1I-2).
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Equation 11-1
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Equation 11-2

Ou Dy est la longueur caractéristique (m). Dy est le rapport de 4 fois I'aire de la section de
passage sur le périmetre

p : masse volumique du liquide (kg m?),

U : viscosité dynamique du liquide (Pa s),

V : vitesse moyenne de circulation du liquide (m s?),

Q : débit de liquide dans la veine liquide (m*s™),

Eveine liquide - €paisseur de la veine liquide (m),

largeur : la largeur de la veine liquide (m).

Quatre séries d’expériences sont discutées dans cette étude. Les Nombres de Reynolds et
contraintes de cisaillement de ces expériences sont présentés dans le Tableau II-3. Dans
I’expérience 2, deux débits ont été testés parallelement sur deux contacteurs membranaires

pour chaque débit.



Expérience 1 Expérience 2 Expérience 3 Expérience 4
Condition1  Condition 2

Epaisseur du
contacteur
membranaire

(mm)

Débit de

- 1 293 293 100 487 457
liquide (Lh™)

Nombre de
1880 1880 643 3190 2885
Reynolds

Contrainte de
cisaillement 6,1x10> 6,1x10> 2,1x102 1,8x10* 6,1x10>
(Pa)

Tableau II-3: Conditions hydrodynamiques du circuit liquide calculées sans biofilm et utilisées pour la

croissance des biofilms

Les conditions hydrodynamiques de la condition 1 de I'expérience 2 sont identiques aux
conditions hydrodynamiques de I'expérience 1. L’objectif est d’évaluer la reproductibilité de
I’expérience.

Le Nombre de Reynolds de I'expérience 4 est proche de celui de I'expérience 3, a 10% pres.
La contrainte de cisaillement de I'expérience 4 est égale a celle de I'expérience 1. Ainsi a
partir de I'expérience 4, l'influence du Nombre de Reynolds ou de la contrainte de
cisaillement sur les performances des réacteurs a biofilm sur membrane pourra étre

discutée.

b) Conditions expérimentales sur le circuit gaz

Dans les contacteurs membranaires dans lesquels un biofilm est développé, la phase
gazeuse est composée de 20% d’oxygene et 80% d’azote afin d’imiter la composition de I'air.
De maniére a ce que la différence de composition de la phase gazeuse soit mesurable par la
chromatographie phase gazeuse et en dehors des incertitudes de mesure, le débit de gaz est

fixé 31,5 mL min™.

Lors de chaque expérience rapportée dans ce mémoire, un contacteur membranaire a été
utilisé pour transférer le néon dans le liquide et permettre une concentration en néon
élevée voir la saturation. Ensuite, le néon transfére du liquide vers le gaz dans les autres

contacteurs membranaires, et c’est ce flux transféré qui est mesuré. En général, la phase qui



circule dans le contacteur membranaire de saturation contient 100% de néon a un débit de 2
mL min™. Exceptionnellement, pour I'expérience 1, la composition est de 20% d’oxygéne et

80% de néon, un biofilm étant développé sur la membrane correspondante.

2.2 Pilote 2 : mesure du transfert de matiére au travers des membranes vieillies

A la fin des expériences précédentes, les membranes sont sacrifiées pour caractériser le
biofilm (méthodes détaillées au paragraphe 3) et la membrane support. L'effet du colmatage
de la membrane par le biofilm sur le coefficient de transfert de matiere est quantifié a I’aide
du deuxieme pilote. Nous comparerons le transfert a travers une membrane neuve et une
membrane colmatée.

Sur une membrane support, le biofilm est retiré mécaniquement de la membrane pour

mesurer le transfert du gaz en I'absence de ce dernier.

L'installation expérimentale est schématisée Figure II-7. Le gaz a I'entrée du contacteur
membranaire est composé d’azote pur. La sortie de gaz du contacteur membranaire est

reliée a la CPG par I'intermédiaire d’un piége a eau liquide (Figure II-5).

Sortie liquide

Sonde a oxygene | gntrée liquide

Cellule membranaire

Cryostat Sortie gaz
o o & Phaseliquide
o000 0 ]
o 00 o 4 Phase gaz
o o0oo0 O + ;
i4— Membrane
a4 T :
Entrée gaz
Pompe
a aire

Figure 11-7 : Schéma du circuit liquide (en noir) et gaz (en gris) du pilote 2

Le circuit liquide est composé d’une pompe a vis excentrée (lwaki Pumps, Magnet gear
pump, MDG-M456B). Le débit de liquide est compris entre : 0 et 140 L h™. L’eau du bac de
rétention est maintenue a 15°C via un cryostat (RMS Lauda). La concentration en oxygéne du
bac de rétention est maintenue constante par I'intermédiaire d’un bullage a I'air et d’'une
agitation. La concentration en oxygene de I'eau est donc celle de I'équilibre entre de I'eau a

15°C et de I'air. Cette concentration est gardée constante par 'intermédiaire d’'une pompe a



air (Hailea) de débit 1,6 L h™* et d’un diffuseur d’air (rideau d’air de 60 cm de long, diameétre 8
mm microperforé, Jardiland). La concentration en oxygéne est contrdélée par I'intermédiaire
d’une sonde a oxygéne (WTW Multi 1970i, Cellox 325) dans le bac de rétention. Les tuyaux
du circuit liquide sont en polyamide (Rilsan®).

L'unité de contacteur membranaire est composée de deux plaques en inox de dimensions
extérieures : 85 x 195 mm. La plaque supérieure est dédiée au passage du liquide, un canal
est creusé pour le liquide, elle mesure : 40 mm de largeur, 150 mm de longueur et 4 mm de
hauteur. De la méme fagon que pour le liquide, un canal est creusé dans la plaque inférieure
de dimensions: 40 mm X 150 mm X 3 mm. Ces canaux sont séparés par une membrane
reposant sur une plaque en inox perforée de 33% de porosité. La surface de membrane utile
est de 6x10° m’.

Le gaz est composé d’azote (qualité 4.5) en entrée du contacteur membranaire avec un débit
de 0,5 mL min™. L'oxygéne de la phase liquide transfére de I'eau vers la phase gazeuse. En
sortie du contacteur, I'eau liquide contenue dans le circuit gaz est éliminée par un piege a
eau et le gaz dirigé vers la CPG pour y étre analysé. Afin d’éviter tout échange de gaz par

diffusion avec I'air ambiant, les tuyaux pour la circulation du gaz sont en inox.

La membrane utilisée est issue des expériences menées sur le pilote 1. L’échantillon de
membrane, débarrassé du biofilm a I'aide d’un jet d’eau, est placé dans le contacteur
membranaire. Les débits gaz et liquide sont mis en fonctionnement. Pendant 48 heures, un
fort débit d’azote est appliqué dans la phase gazeuse afin d’éliminer I’eau qui pourrait étre

de ce coté de la membrane.
3 TECHNIQUES ANALYTIQUES UTILISEES

3.1 Caractérisation de la vitesse de réaction du biofilm : analyse chimique de la DCO

Afin de déterminer la vitesse de consommation du carbone par le biofilm, la DCO (Demande
Chimique en Oxygene) est mesurée tous les deux jours dans les effluents d’entrée et de
sortie du pilote. Apres filtration de I’échantillon a 0,2 pum sur filtre nylon, la DCO est mesurée
par oxydation au dichromate de potassium (AFNOR, NFT 90-101) (kits Hach Lange, LCK 314,
15-150 mg L'Y).

3.2 Caractérisation des propriétés diffusionnelles du biofilm: quantification du
transfert de gaz a travers la membrane avec ou sans biofilm

Nous suivons le transfert du néon de la phase liquide vers la phase gazeuse, pour quantifier

les propriétés de transfert du systeme biofilm plus membrane. La différence entre les flux

d’oxygene et de néon permet ensuite de mesurer I'effet de la réaction de consommation de

DCO sur le transfert de matiere.



3.2.1 Détermination des flux de gaz transférés entre la phase gazeuse et la phase liquide

Les flux de gaz transférés de I'oxygene et du néon sont calculés selon les équations suivantes
dans le cas d’un transfert du gaz vers le liquide.

(I)transféré = K&entrée - K&sortie
i tal i tal
(Dtransféré - y entrée 'I&?r’rtrée y sortie 'K&S'Zrtie

En supposant les gaz parfaits:

P . .
—__ U YL
(Dtransféré - R T (y entrée 'Qentrée y sortie 'Qsortie )

Equation 11-3

() - flux molaire transféré de la molécule d’intérét « i » (mol ),

transféré
P : pression totale (Pa),

R : constante des gaz parfait (8,314 J mol™ K™),

T : température de la piece (K),

y. ... :fraction molaire de la molécule « i » en entrée (-),

y. .. :fraction molaire de la molécule « i » en sortie (-),

Qentrée : débit de gaz en entrée de la phase gazeuse (m3 s’l),

Qsortie : débit de gaz en sortie de la phase gazeuse (m3 5'1),
& . flux molaire de la molécule « i » en entrée de la phase gazeuse (mol s),

éntrée
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sortie

: flux molaire de la molécule « i » en sortie de la phase gazeuse (mol s™),

B+ flux molaire total en entrée de la phase gazeuse (mol %),

éntrée

B flux molaire total en sortie de la phase gazeuse (mol s™).

sortie

La valeur de l'incertitude de la mesure du flux transféré est évaluée paragraphe 3.2.4.

3.2.2 Détermination de la diffusivité relative

La diffusivité relative D¢ du biofilm est déterminée a partir du transfert du néon a travers le

biofilm et la membrane selon I'Equation II-4.
Néon
__ ~ biofilm
Deff - DNéon
eau

Néon __ ,Neon
Et Dbiofilm - KGLOBAL'ebiofilm

Equation 11-4

Avec:
D" . coefficient de diffusion du néon dans I'eau (m?s™),

eau
DZZ}’,;’m : coefficient de diffusion du néon dans le biofilm (m? s'l),

Ko« coefficient de transfert global du néon de la phase liquide a la phase gazeuse (m s™),

Ebiofilm : €paisseur du biofilm (m).



. Neon @ transféré
Or: Kegiosa = s (GabelmanetHwang,1999)

In*~"mb

Equation 11-5

_ ACem‘rét»:* — AC

" ACentrée
[n——=mree
AC

sortie

AC

sortie
Equation 11-6

Oou: d est le flux de néon transféré (mol s™),

transféré
Smb : surface de membrane (m?),

AC : différence de concentration entre les phases gaz et liquide en entrée et sortie des débits
gazetliquide: AC=H'y' P—Cy .,

H': constante de Henry de la molécule « i » (mol m™ Pa™),

Ciiquide : concentration de la molécule dans la phase liquide (mol m’3).

3.2.3 Meéthodes de mesure des variables nécessaires aux calculs des flux de gaz transférés
et de la diffusivité relative
a) Mesures des pressions et températures

Afin de corriger précisément les débits de gaz, la pression atmosphérique est relevée au
moment ol les expérimentations sont réalisées. Ces pressions sont relevées via le site

internet de « Météo France ».

b) Mesures du débit de gaz

Les débits de gaz en entrée et en sortie des phases gazeuses des contacteurs membranaires
sont mesurés via un débitmetre gaz volumétrique électronique (Intelligent Digital

Flowmeter, Varian). L'incertitude de la mesure est de 3 %.
c) Dosage des concentrations de gaz
e Concentration en gaz dans la phase gazeuse

Dosage du gaz

Les concentrations en gaz de la phase gazeuse sont mesurées a l'aide d’une
chromatographie en phase gazeuse (Varian, GC 450). L'erreur sur la mesure indiquée par le

fournisseur est de 3%.

Fonctionnement de la chromatographie phase gazeuse

Le gaz vecteur de la CPG est I’hydrogene. Un volume de 250 plL de gaz a analyser est injecté
dans la CPG a 140°C afin de vaporiser toute I'eau potentiellement contenue dans le gaz a

tester. Ensuite trois colonnes de chromatographie se succédent dans un four a 40°C. La



premiere est utilisée pour la rétention de I'eau qui ne doit pas pénétrer dans les colonnes
suivantes (tamis moléculaire, mol Sieve 5A, TN 1591). La 2°™e ast destinée 3 retenir le
dioxyde de carbone (colonne apolaire, Porapak Q n°80-100, MESH, TN 9933). La 3éme
colonne a la capacité de retenir I'argon, I'oxygene, I'azote, le méthane,... (colonne polaire,
Porapak N n°80-100, MESH, TN 9935). Puis le contenu de la 2°™ colonne contourne la 3°™

éme

pour sortir, et enfin le contenu de la 3™ transfere vers les détecteurs de la CPG. On utilise
un détecteur par ionisation de flamme (FID) et un détecteur par conductivité thermique
(TCD). Le premier détectent les gaz qui brulent (méthane dans le cas présent), le deuxiéme

les autres. Le temps d’une analyse est de 11 minutes.

Distribution des temps de séjours (DTS)

Avant d’étre analysé par CPG, le gaz en sortie de la phase gazeuse du contacteur
membranaire traverse un piege a eau. Celui-ci contient un volume mort important. De
méme, le compartiment gaz du contacteur membranaire contient un volume mort. Ces
volumes sont potentiellement responsables de mauvais mélanges de la phase gazeuse, qui
risquent donc d’influencer les mesures. La connaissance de la distribution des temps de
séjour est donc nécessaire (DTS).

Dans la présente étude, la détermination de la DTS se fait par une méthode d’injection-
échelon dans la phase gazeuse (Villermaux, 1994).Le volume apparent déterminé est alors
de 1420 mL pour un volume réel de 125 mL. La différence importante entre ces valeurs est
due a la présence d’un important volume mort dans le piege a eau. A un débit de gaz de
1,5 mL min™, il est alors nécessaire d'attendre un temps minimum de 15 heures avant que le

régime permanant soit atteint.
e Concentration en gaz dans la phase liquide

Dosage de I'oxygene

Dans la phase liquide, la concentration en oxygéne est mesurée via une sonde a oxygene
(WTW Multi 1970i, Cellox 325) intégrée au circuit liquide du pilote.

Dosage du néon

Le néon est dosé dans la phase liquide a la sortie du réacteur.

Pour ce dosage, un volume connu de la solution liquide a doser est mis en contact avec un
volume connu de gaz. Les molécules gazeuses des deux phases en présences sont en
équilibre gaz - liquide, décrit par la loi de Henry. Ensuite, la phase gazeuse est récupérée
dans une poche a gaz préalablement vidée de tout gaz et injectée ensuite pour analyse dans
la CPG. Un protocole expérimental précis est présenté en annexe C.

Cette méthode permet de doser tous les gaz dissous : oxygene et néon. A chaque mesure, la

concentration en oxygene, mesurée par la sonde décrite précédemment, va étre comparée



avec la concentration mesurée par cette méthode. La comparaison est un indicateur de

contamination potentielle par I'air ambiant.
3.2.4 Détermination des incertitudes des mesures

a) Détermination de l'incertitude des flux de gaz transférés entre la phase gazeuse et la
phase liquide

Selon I'Equation I1-3 :

D =K '

transféré entrée sortie

Et

It&e;ntrée = P y;ntrée 'Qtota/
R.T

y! ... estla fraction molaire de la molécule « i » en entrée du circuit gaz.

La fraction molaire y' est déterminée via Iutilisation de la CPG. L’analyse de I’échantillon de

gaz par la CPG commence par introduction dans les colonnes de chromatographie d’un
volume Vepg connu de gaz (250 pL), a une température connue (140°C) et la pression
atmosphérique relevée (paragraphe 2.3.2.a). Ce volume de gaz comprend les gaz d’intéréts :
azote, oxygene et néon mais aussi de l'eau sous forme vapeur. Comme expliqué au
paragraphe 3.2.3.c, 'eau est retenue dans la premiere colonne de la CPG et selon le
programme de la CPG n’est pas pris en compte dans le nombre de mole total. Hors, dans
notre étude, a la sortie gaz, celui-ci est tres chargé en vapeur d’eau (prét de 100%
d’humidité). La non prise en compte de cette humidité vient diminuer la précision de la
mesure. C'est pourquoi la fraction molaire contenue dans le gaz est recalculée a partir du
nombre de moles totales introduit dans la CPG et 'aire sous la courbe du chromatogramme
de la molécule d’intérét. Une corrélation du nombre de moles en fonction de I'aire sous la
courbe ayant été déterminée précédemment avec des concentrations connues en gaz.

La fraction molaire est ensuite égale au rapport du nombre de moles calculées de la

molécule d’intérét par le nombre de moles totales (Equation I1-7).

i i
; . n n R.T e
yentrée — _total PV

n CPG

Equation 11-7

Alors

i
_ nen trée 'Qtota/ * TCPG

entrée
TV

CPG

Equation 11-8



La détermination de I'incertitude du flux molaire en entrée devient :
dlt&entrée — dn;ntrée + thota/ + dTCPG +£+ dVCPG
' ' T V

CPG

i
entrée nentrée Qtotal TCPG

Equation 11-9

Les incertitudes sur les flux molaires en sortie sont calculées de la méme maniére que pour
le flux molaire en entrée. L’incertitude relative sur le flux transféré est la somme des

incertitudes relatives sur les flux en entrée et en sortie.

do transféré — dﬁgg'ntrée + d"%’orﬁe
CD transféré K&entrée sortie
Equation 11-10

Ces calculs d’incertitude ont imposé les débits de gaz dans la phase gazeuse. En effet, afin
d’observer une réelle différence entre les flux en entrée et en sortie, le débit de gaz doit étre
suffisamment petit pour que la différence entre les flux entrée et sortie soit supérieure a
I'incertitude. Cependant, le débit de gaz doit étre suffisamment grand pour éviter un débit
molaire en oxygeéne trop faible en sortie par rapport a I'entrée, qui risque de favoriser la

biomasse en entrée du contacteur membranaire par rapport a la biomasse en sortie.

b) Détermination des incertitudes de la diffusivité relative

Selon I'Equation I1-4 et Equation II-5, la diffusivité s’exprime selon I'équation :

e @ transféré
biofilm * A C S
_ In"~"mb
eff D é\:;::n

Equation 11-11

L'incertitude sur la diffusivité relative se calcule selon I’équation suivante :

dD eff dD 2{:: " dACm ds mb debfofilm dq) transféré
- Néon + + +

Deff Deau ACln Smb ebiofilm (I) transféré

Equation 11-12
ACt»:*n rée ACsor ie i,
Avec :AC, = tAC ' “ et AC=H"y'P—Ce
In entrée
AC

sortie

dAC H'.y".dP+H'.Pdy +dH Py +dC
AC H'y'P-C

Equation 11-13

liquide

liquide



AC, . .
Inﬂ '(Acentrée + dACentrée - ACsort/'(-:* + dACsortfe)
dAC'” — ACsort/'(-:* 1
= AC, . +dAC, ..
In (ACentrée - ACsortfe ) In entrée entrée
ACsort/'(-:* + dACsortfe
Equation 11-14

3.3 Caractérisation des propriétés structurelles macroscopique du biofilm : épaisseur et
concentration en matiére seche
Deux méthodes sont utilisées et comparées pour mesurer |'épaisseur du biofilm. La
premiere fait appel a une méthode mise au point par Horn et Hampel (1997) puis reprise et
modifiée par Wasche et al. (2002). Le biofilm est pesé en présence et en absence d’eau puis
on déduit I'épaisseur du biofilm et sa concentration en matiére séche a partir d’'une
hypothése sur sa masse volumique. La deuxieme méthode fait appel a une visualisation du
biofilm par microscopie confocal. Ces méthodes sont décrites dans les paragraphes qui

suivent.
3.3.1 Meéthode par quantification de I’eau du biofilm

a) Description de la méthode

La méthode mise au point par Horn et Hampel (1997) puis reprise par Wasche et al. (2002)
consiste en 4 étapes successives :
1. Drainage de I'eau contenue dans I’échantillon de biofilm pendant 30 min
2. Pesée de I’échantillon de biofilm mouillé
3. Séchage de I’échantillon de biofilm pendant 24h a 105°C afin d’éliminer toute I'eau
présente
4. Pesée de |'échantillon de biofilm sec

Connaissant la surface d’échantillon du biofilm, il est possible de remonter a Ia
concentration en matiére séche du biofilm (Equation 1I-15) et a I’épaisseur du biofilm
(Equation 11-17) si la masse volumique du biofilm mouillé est connue.

Dans cet objectif, Horn et Hempel (1997) travaillent avec une masse volumique de biofilm
mouillé de 1 g cm>. A la température de travail, la masse volumique de I'eau étant de
0,99gcm'3, ils font I"'approximation que le biofilm étant composé a 97% d’eau, sa masse
volumique est celle de I'eau. Wasche et al. (2002) utilisent une masse volumique de biofilm
humide de 1,02 g cm™® mais sans expliquer le choix de la valeur. Cette valeur prend
probablement en compte les 3% de matiere seche du biofilm. La différence d’épaisseur et de
concentration en matiere séche du biofilm pour ces trois valeurs (0,99; 1 et 1,02 g cm'3) a
été testée et n’est pas significative. Dans le cadre de cette étude, la masse volumique du

biofilm humide est arrétéea 1,02 g cm’>.



Enfin la concentration en matiere séche et I'épaisseur du biofilm sont calculées selon les
Equation 11-15 et Equation II-17 respectivement et les incertitudes sur ces mesures selon les
Equation II-16 et Equation 11-18.

mbiofséc

Priofim =
m biof .humide
pbiof.humide

Equation 11-15

dPyiofiim _ Adm opeec 4 AMyo humide N APyt humide

pbioﬁlm mbiofséc mbiof.humide pbiof.humfde

Equation 11-16

Avec :
Puiofilm : CONCentration en matiére seche du biofilm (kg m™),
Pbiof.humide : Masse volumique du biofilm humide (1,02 kg m™),
Mbiof sec : Masse de biofilm sec (kg),
Mbiof humide - Masse de biofilm humide (kg).

m

biof .hmide

€ piofilm —

biof .humide * Séchanti//on

Equation 11-17

de,sim _ AdM ot hmide N APyt humide 4 dS schantition

ebfofilm mbfof.hmide pbiof.humide St—:*'chantil/on
Equation 11-18
Avec :

Ebiofilm : €paisseur du biofilm (m),

Séchantillon : Surface de I’échantillon de biofilm mesuré (m?2).
b) Application et mise au point de la méthode aux biofilms développés sur le pilote

e Découpe de la membrane

Malgré un rainurage disposé a I’entrée des canaux liquides, les conditions hydrodynamiques
ne sont pas homogenes sur toute la surface des biofilms. En entrée et sortie notamment,
I’écoulement n’est probablement pas en régime établit. Pour étudier I'épaisseur et la
concentration en matiere seche du biofilm, la membrane est découpée au scalpel sur une

lighe médiane selon la longueur : les propriétés du biofilm sont supposées identiques de part



et d’autre de la ligne. Ensuite les deux bandes sont découpées en rectangles (de 5 cm par 8
cm environ) selon la largeur permettant ainsi de séparer les parties proches de I'entrée de la
membrane, soumises a de plus fortes instabilités hydrodynamiques, du reste. Plusieurs

échantillons sont disponibles pour évaluer la reproductibilité des valeurs mesurées.

e |[nclinaison de la membrane

Afin d’assurer un drainage correct et reproductible de I'eau des biofilms avant la mesure de
I’épaisseur, nous avons réalisé des tests d’inclinaison des échantillons de biofilm sur
membrane, a des angles de 0, 30, 45, 60 et 90° pendant 30 minutes. Ensuite, les échantillons
ont été pesés, séchés a 105°C a I'étuve pendant 24 heures et pesés de nouveau. L'épaisseur
du biofilm a ensuite été calculée d’apres la masse d’eau éliminée. Un exemple de résultat est
présenté Figure 1I-8. L"épaisseur du biofilm est présentée en fonction de I'inclinaison et de la
position sur la membrane.

600

inclinaison 0°
inclinaison 30°

500

400 inclinaison 45°

' inclinaison 60°
300 ' inclinaison 90

20

Epaisseur de biofilm (um)
o

10

o

/ Agauche
Adroite Position dans

la largeur

Figure 11-8 : Epaisseur du biofilm en fonction de la position sur la membrane et de l'inclinaison lors du test de
drainage. Dans la longueur, la position 1 correspond a I'entrée du liquide dans le contacteur membranaire et
la position 9, la sortie

Les tests d’inclinaison des échantillons de membrane ont montré dans un premier temps,
gue pour des inclinaisons de 60 et 90°, le biofilm est entrainé par le drainage de I'eau. Ces
inclinaisons sont donc considérées comme trop importantes et risquent de sous estimer la
mesure de |'épaisseur du biofilm.

L’épaisseur du biofilm en entrée du contacteur membranaire est faible, sans doute en raison

de l"écoulement instable dans cette zone, et il n’est donc pas représentatif du biofilm



moyen. L’épaisseur de biofilm pour les inclinaisons a 30° est du méme ordre de grandeur
que celle mesurée a 0°, c'est-a-dire sans drainage (Figure 1I-8, positions 5 et 6). Ces
épaisseurs en position 5 et 6 semblent surestimer I'épaisseur totale du biofilm. Pour ces
raisons, le drainage de I'eau sera pratiqué par la suite a une inclinaison de 45° pendant 30

minutes.

3.3.2 Utilisation du microscope confocal

En parallele, nous avons cherché a observer la structure du biofilm a I'aide du microscope
confocal a balayage laser. Quand cela était possible, nous avons comparé les mesures
d’épaisseurs du biofilm avec la méthode précédente.

Ce microscope permet de réaliser des coupes d’un échantillon en profondeur (plans focaux).
Ces plans sont réalisés tous les 5 micrométres. Le nombre de plans nécessaires pour balayer
I’épaisseur du biofilm tous les 5 micrometres indique I'épaisseur du biofilm. Nous utilisons
un microscope confocal LEICA statif droit (DMRXA2) équipé de lasers argon et d’un objectif
20X utilisé pour les biofilms épais.

L'observation au microscope confocal nécessite un marquage par fluorescence des
bactéries. Le kit « live/dead Baclight® » (Molecular Probes, L7007) utilisé, contient deux
marqueurs fluorescents se fixant sur les acides nucléiques :
0 Le SYTO 9 (vert) qui marque toutes les bactéries (vivantes et mortes) dont les
longueurs d’ondes d’excitations et d’émissions sont respectivement 488 et 500 nm ;
0 L'iodure de propidium: IP (violet) qui marque les bactéries mortes, dont les
longueurs d’ondes d’excitation et d’émissions sont respectivement 488 et 620 nm
(Hannon et al., 2006).

L’échantillon de biofilm est déposé sur une boite de Pétri dans une solution d’alimentation.
Quelques microlitres de solution C' sont ajoutés afin de colorer I'échantillon. La coloration
nécessite une période d’incubation de 15 minutes a I'obscurité avant la visualisation au

microscope. Ensuite I’épaisseur du biofilm peut étre déterminée.

3.3.3 Résultats

Les résultats obtenus selon les deux méthodes sont présentés dans le Tableau II-4.
Pour rappel, chaque expérience est menée avec 2 a 5 contacteurs membranaires en
parallele. C'est pourquoi plusieurs épaisseurs sont présentées par expériences, elles

représentent les épaisseurs moyennes sur la surface de la membrane.

! Le kit live/Dead Baclight® contient deux solutions : la solution A : 1,67 mM de SYTO9 + 1,67
mM d’IP et la solution B : 1,67 mM de SYTO9 + 18 mM d’IP. La solution C permettant la
coloration de I"échantillon est préparée en mélangeant volume a volume les solutions A et B.



Expérience 1 Expérience 2 Expérience 3 | Expérience 4
Condition1  Condition 2

Méthode par
quantification
de l'eau

2,7 2,0 1,2 1,5 1,5 1,4 1,3 2,1 2,1
contenue dans
le biofilm

(mm)

Utilisation du 0,9
microscope (visualisation
confocal (mm) 0,6a1,3 sur 1,6
I’épaisseur du
biofilm)

Tableau 11-4 : Epaisseur du biofilm pour les différentes expériences et les deux méthodes de mesures :

quantification de I'eau contenue dans le biofilm et microscopie confocal

Le biofilm est dense et épais par rapport aux possibilités du microscope et a la diffusion des
marqueurs. Ainsi, la mesure étant réalisée de l'interface liquide-biofilm vers linterface
biofilm — membrane, les rayons lasers du microscope n’ont pas pu pénétrer sur toute la
profondeur du biofilm lors de la premiére expérience ; I'épaisseur du biofilm est donc sous-
estimée. C'est pourquoi, dans les expériences suivantes, I'épaisseur du biofilm a été
mesurée par une photo sur une coupe de la largeur du biofilm (Figure 11-9). Mais cette
méthode implique une découpe du biofilm sur le coté risquant d’altérer les propriétés
d’épaisseurs du biofilm.

En conclusion, avec la concentration en matiere seche et de I'épaisseur du biofilm étudié, le
laser du microscope a des difficultés a pénétrer sur toute I'épaisseur. Cette méthode ne sera

donc pas retenue pour quantifier I'épaisseur du biofilm.

Ensuite, il a été possible d’obtenir des informations sur la structure du biofilm. Nous avons
observé dans l'expérience 1, a l'aide du microscope photonique binoculaire que les
microorganismes composant le biofilm sont de deux types : bactéries et champignons. Le
microscope confocal a montré |'organisation des deux microorganismes : les champignons
sont filamenteux (Figure 11-10). Dans ce cas, ces microorganismes semblent conférer au
biofilm une structure physique particuliere qui semble étre relativement lache avec des
amas bactériens posés sur les filaments du biofilm. Ces champignons n’ont pas été observés

dans ces quantités dans les autres expériences.




Membrane

300 pm

Figure 11-9 : Image issue du microscope confocal d’un
biofilm mesuré sur la largeur. La base de la membrane
a été collée sur un support pour maintenir le biofilm et
la membrane pendant la mesure. Cette colle peut
fluorescer et donc interférer avec les intensités des

Figure 11-10 : Image issue du microscope confocal
de

filamenteux (filaments rouges) et de bactéries

d'un biofilm composé champignons

(points vert et jaunes; le jaune est la

superposition du rouge et du vert)

couleurs rouge et verte. C'est pourquoi les indications

rouges et vertes ne sont pas forcément

représentatives et ne seront pas commentées ici.

Les Figure 11-11, Figure 1l-12, Figure 1I-13 et Figure 1I-14 montrent d’autres plans de la
structure du biofilm.

La Figure IlI-11 montre une superposition des plans focaux réalisés tous les 5 micromeétres
du biofilm développé a I'expérience 4. Le microscope n’a pas été jusqu’a la base du biofilm.
Ainsi, les zones d’ombres ne signifient pas I'absence de biomasse mais un pore. Cette figure
montre des hétérogénéités dans I'épaisseur du biofilm. A noter que le biofilm n’était
probablement pas exactement plat, c’est pourquoi le haut de la figure est plus clair que le
bas.

Les Figure 11-12, Figure 1I-13 et Figure II-14 sont des plans du biofilm de I'expérience 4 a
différentes profondeur du biofilm. Les deux colorants Syto9 et IP sont additionnés. Nous ne
discuterons pas ici les couleurs des cellules, la pénétration des marqueurs : Syto 9 et IP ne
sont pas bien connus, il est possible qu’ils ne pénétrent pas sur toute la profondeur. De plus,
la base du biofilm apparait plus claire que le haut pour des questions de retour de la
longueur d’onde au microscope confocal. Nous nous intéresserons a la structure globale.

La Figure llI-12 montre un plan focal a environ 620 um de la surface du biofilm. Cette figure
met en évidence la présence d’agrégats et de canaux dans le biofilm. Les canaux mesurés
ont pour dimension : 75, 150, 125, 120 et 110 um. Les agrégats ont pour dimension 110,
190, 250 et 260 um.



La Figure 1l-14 semble montrer que le Syto9 ne marque pas de cellule a l'intérieur des
agrégats bactériens a cette profondeur. Soit parce qu’il n’y en n’a pas soit pour des
questions de pénétrations des colorants. Les contours vert semblent marquer des canaux du
biofilm et 'intérieur de ces contours est rempli de colorants rouge qui montre la présence
des agrégats bactériens. La taille des canaux en présence est de 75 um.

La Figure 11-13 illustre les irrégularités de la surface du biofilm par deux pics de

microorganismes plus hauts que les autres a la surface.

Figure 11-11 : Image issue de la somme de plans focaux Figure 1l-12 : Photo issue du microscope confocal

réalisés par un microscope confocal sur I'épaisseur du d’un biofilm sur un plan a 620 um de profondeur a

biofilm. Le vert correspond au marquage par le partir du haut du biofilm. Le vert correspond au

Syto9 ; le rouge au marquage par I'lP marquage par le Syto9 ; le rouge au marquage par
I'p

Figure 11-13 : Photo issue du microscope confocal d’'un Figure 1I-14 : Photo issue du microscope confocal

biofilm sur la surface du biofilm. Le vert correspond d’un biofilm sur un plan a 1,1 mm de profondeur a

au marquage par le Syto9 ; le rouge au marquage par partir du haut du biofilm. Le vert correspond au

r'p marquage par le Syto9 ; le rouge au marquage par
I'p



Chapitre lll:  Transfert de matiére dans un RBAM :
Etude expérimentale




RESUME

Dans un premier temps, I'étude du transfert de matiére sans biofilm entre les phases
gazeuse et liguide montre que la résistance au transfert se situe essentiellement dans la
phase liquide. Une corrélation du coefficient de transfert de matiére dans la phase liquide en
fonction du Nombre de Reynolds et du Nombre de Schmidt a été établie.

Ensuite, un biofilm a été développé sur les membranes du coté de la phase liquide sous
plusieurs conditions hydrodynamiques. L'étude montre que la résistance au transfert se
situe des lors dans le biofilm et la phase liquide ne représente plus que 3% de la résistance
totale. Cependant, la contribution de la résistance de la membrane augmente en présence
du biofilm a cause du dépot cellulaire, et participe jusqu’a 8 % de la résistance totale.
L’augmentation des contraintes de cisaillement et du Nombre de Reynolds, pour passer d’un
régime laminaire a transitoire, ont eu pour conséquence une augmentation de la
concentration en matiere séche du biofilm et de la diffusivité relative d’un gaz traceur (le
néon) jusqu’a une valeur supérieure a 1. Ces observations conjointes témoignent de la
présence de convection dans le biofilm. La consommation de la DCO par le biofilm semble
augmenter avec le durcissement des conditions hydrodynamiques. Cette variation de la
consommation semble étre liée a une diminution du rapport de I'épaisseur du biofilm par la
diffusivité relative, permettant alors un meilleur transfert de matiére. Cependant, ces
résultats ne montrent que des tendances car peu de campagnes expérimentales ont pu étre

menées dans le cadre de ce travail.
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1 INTRODUCTION ET OBJECTIFS DU CHAPITRE

Les conditions hydrodynamiques et le transfert de substrats dans un milieu biologique
influencent la croissance des bactéries développées sous forme d’agrégats ou de biofilm, la
production d'EPS et la structuration du milieu biologique. En retour, I'activité bactérienne
modifie le transfert de matiere. La composition du biofilm est étroitement liée aux
propriétés du bioréacteur dans lesquelles se développe le biofilm (concentration en
substrats, Nombre de Reynolds, contrainte de cisaillement, ...). Ainsi dans un réacteur
biologique le transfert de substrats, la croissance du biofilm et les caractéristiques du
bioréacteur sont étroitement liés et influencent les vitesses de réactions du biofilm (Fan et
al., 1990 ; Wasche et al., 2002 ; Ohl et al., 2004).

Dans les réacteurs a biofilm aéré sur membrane, les substrats (oxygéne, nutriments) sont en
contre-diffusion a l'intérieur du biofilm. Cette caractéristique impose leurs disponibilités a la
biomasse et donc leur consommation. Le controle de ce transfert de matiére a partir de
chaque interface (liquide ou membrane) est donc essentiel pour maitriser les performances
du réacteur.

Dans ce travail, nous avons cherché a décomposer les résistances au transfert en fonction
des conditions opératoires, en vue de dégager des régles de conception d’'un RBAM. La
difficulté a maitriser les expériences et leur durée ne nous a pas toujours permis d’obtenir
suffisamment de données pour dégager des modeles précis, mais nous avons pu néanmoins
faire ressortir des tendances, qui permettent de compléter utilement les données déja
publiées sur ces systémes. Nous avons tout d’abord étudié le transfert de |'oxygéne sans
biofilm dans le but de caractériser le transfert de matiére dans le pilote expérimental.
Ensuite, un biofilm a été développé et le transfert de matiére a pu étre étudié en fonction
des conditions hydrodynamiques. Le néon a été utilisé comme gaz traceur, parce que non
réactif, a travers le systéeme {liquide + biofilm + membrane + gaz}. Le transfert de matiére est
donc caractérisé indépendamment des réactions biologiques. Les résultats obtenus sont
ensuite utilisés afin de déterminer la part jouée par le transfert de matiere sur la

consommation de la DCO.

2 CARACTERISATION DU TRANSFERT DE MATIERE SANS BIOFILM

Le coefficient de transfert de matiere global est déterminé expérimentalement pour
différentes valeurs du Nombre de Reynolds de la phase considérée. Nous commencerons par
déterminer la mesure du coefficient de transfert global pour différents Nombres de
Reynolds de la phase gazeuse puis de la phase liquide. Ensuite, I'analyse des mesures est

réalisée a I'aide du modele de résistances en série.



2.1 Effets de I’écoulement de la phase gazeuse sur le coefficient de transfert global

Le coefficient de transfert de matiere global K de I'oxygéne est déterminé
expérimentalement pour une gamme de débit de gaz, tout en gardant le débit de liquide
constant. Celui-ci a été fixé arbitrairement vers le milieu de la gamme 3 294 L h™* pour une
épaisseur de cellule de 8 mm soit un Nombre de Reynolds du coté liquide de 1890. Le flux de
gaz a travers la surface totale de la membrane est ramené a un flux a travers les pores de la
grille, support de la membrane, soit 22% de la surface totale de membrane. Les résultats

sont présentés Figure IlI-1.
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Figure IlI-1 : Effet du Nombre de Reynolds de la phase gazeuse sur le coefficient de transfert de matiere
global de I'oxygéne pour un Nombre de Reynolds coté liquide de 1890

La Figure 1ll-1 montre que le coefficient de transfert global est constant lorsque le Nombre
de Reynolds coté gaz varie. La résistance au transfert de la phase gazeuse est donc
négligeable par rapport aux autres résistances au transfert dues a la phase liquide ou a la

membrane.

2.2 Effets de I’écoulement de la phase liquide sur le coefficient de transfert global

De la méme maniére que pour le paragraphe précédent, le coefficient de transfert global Kg
est déterminé pour différents débits de liquide (différents Nombres de Reynolds). Les
conditions d’écoulement de la phase gazeuse sont gardées constantes, et le débit est fixé a
1,5 mL min?, soit un Nombre de Reynolds de 130. L’épaisseur de la veine liquide est de
8 mm. Comme pour I'étude des effets de I'écoulement de la phase gazeuse, le flux de
matiere a travers la membrane est rapporté a la porosité de la plaque support de la

membrane : 22%. Les résultats sont présentés Figure Il-2.
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Figure 11I-2 : Effet du Nombre de Reynolds de la phase liquide sur le coefficient de transfert de matiére global

de I'oxygéne pour un Nombre de Reynolds coté gaz de 130

Le coefficient de transfert de matiere global augmente avec le Nombre de Reynolds. Ceci
témoigne de I'effet de la phase liquide sur le transfert de matiere et indique que la couche

limite diffusionnelle coté liquide diminue avec I'augmentation de la vitesse du liguide.

2.3 Modeéle des résistances en série

Le coefficient de transfert de matiére de la phase liquide est généralement représenté par
une relation entre le Nombre de Sherwood avec les Nombres de Reynolds et de Schmidkt.

Pour rappel (Chapitre 1), la corrélation est de la forme suivante :

Sh= f.Re*.Sc”
Equation IlI-1

En utilisant la méthode de résolution numérique présentée au Chapitre | — paragraphe 5.2.3,
les résultats sont les suivants :
e Tortuosité de la membrane : Tz =3

e Coefficient de transfert de la membrane : Kpempbrane = 5x1072 m s
e Corrélation : Sh = 0,024.Re™> .S¢%*

Les valeurs de f: 0,024 et a : 0,5 dépendent de la géométrie du systeme étudié.

La valeur de f proposée pour notre Nombre de Sherwood est une valeur pour la surface
totale de la membrane, hors dans ce travail, la membrane repose sur une grille de 22% de
vide qui aura tendance a diminuer le transfert total par rapport a une membrane ne

reposant pas sur un support. La valeur de f est en fait de 0,11.



En I'absence de biofilm, la résistance au transfert de matiére est principalement située dans

le liquide. Aucune résistance significative au transfert de matiére n'a été observée coté gaz

dans nos conditions expérimentales. La résistance au sein de la membrane est faible avec un
coefficient de transfert de I'ordre de 102 m s ce qui représente moins de 1% de la
résistance globale. La faible valeur du coefficient de transfert au travers de la membrane

indique que les pores sont probablement remplis d'air.

Dans des conditions expérimentales proches de celles présentées ici: membrane plane
identique pour un contacteur gaz — liquide, Shanahan et Semmens (2006) déterminent un
coefficient de transfert global de I'oxygéne de 28x10° et 42x10°® m s pour des Nombres de
Reynolds de 1000 et 1500 respectivement. Ces valeurs sont du méme ordre de grandeur
mais légerement supérieures a celles calculées dans cette étude et présentées Figure lllI-2. ||
est a noter que les méthodes de mesure ne sont pas les mémes ainsi que les géométries des

contacteurs. Ces différences peuvent engendrer la variation des résultats.

24 Détermination de I'épaisseur de la couche limite c6té liquide
Nous avons évalué |'épaisseur de la couche limite de transfert a partir des valeurs du
coefficient de transfert de matiere rapporté a la porosité de la plague support. Les résultats

sont présentés Figure IlI-3.
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Figure llI-3 : Epaisseur de la couche limite coté liquide en fonction du Nombre de Reynolds

La valeur de I'épaisseur de la couche limite diminue avec I'augmentation du Nombre de

Reynolds. Les résultats présentés sur la Figure IlI-3 seront utilisés dans le chapitre IV.



3 CARACTERISATION DU TRANSFERT DE MATIERE DU SYSTEME {LIQUIDE + BIOFILM +
MEMBRANE + GAZ} A L’AIDE D’UN GAZ TRACEUR
Le transfert d’'un composé non réactif a travers un biofilm est influencé par la structure
physique (densité, porosité, épaisseur, rugosité, ...) du biofilm et les propriétés physico-
chimique de la molécule. Cette structure physique est entre autre fonction des conditions
opératoires du réacteur dans lesquelles il se développe. Pour étudier I'influence de cette
structure, nous avons suivi le transfert du néon utilisé comme molécule traceur puisqu’il
traverse le biofilm sans étre consommé par la biomasse. Différentes conditions
hydrodynamiques ont été testées sans modifier les autres parametres opératoires. Le néon
permet de rendre compte des seules résistances au transfert a travers le systeme {liquide +
biofilm + membrane + gaz}. D’aprés la bibliographie (Fan et al. 1990; Melo, 2005), la
guantité de biomasse dans le biofilm ainsi que la vitesse du liquide ont un r6le important sur
le transfert de matiére a travers le biofilm. Nous avons donc étudié, la concentration en

matiere séche et la diffusivité relative, en fonction de I’hydrodynamique.
3.1 Coefficient de transfert global a travers le biofilm sans réaction

3.1.1 Exemple de résultats : coefficient de transfert du néon a travers le biofilm

Le flux de néon transféré de la phase liquide a la phase gazeuse est déterminé par la mesure
des concentrations en néon dans chaque phase. Dans le liquide, la concentration a été
mesurée par la méthode des ampoules (chapitre Il et annexe C) et par chromatographie en
phase gazeuse (CPG). Dans la phase gazeuse, la concentration est mesurée a I'entrée et a la
sortie directement par CPG. Les débits de liquide et de gaz sont régulés automatiquement
aux valeurs de consigne.

Le coefficient de transfert global du néon peut ensuite étre calculé (rappel chapitre I1) :

Neon
ransféré N AC _ AC I eon eon
KéVeon — transfe OU ACm — sortie et AC — HN .yN P—C

A In*2mb In entrée

AC

entrée

liquide

sortie

Equation 111-2

Ou K" est le coefficient de transfert global du néon (m sY),

@M - flux de néon transféré de la phase liquide vers la phase gazeuse (mol s™),

transféré

AC,, : moyenne logarithmique de la différence de concentration en néon entre la phase
gazeuse et la phase liquide entre I’entrée et la sortie du module (mol m™),

Smp : surface de la membrane sur laquelle le biofilm s’est développé (m?),

HNe°" . constante de Henry du néon (mol m™ Pa ™),

yNe°" : fraction molaire du néon dans la phase gazeuse (-),
P : la pression totale (Pa),

Ciiquide : la concentration en néon dans la phase liquide (mol m’3).



Il — Etude expérimentale

Les photos du tableau (Tableau lll-1) correspondent aux états du biofilm pour lesquels les

coefficients Kg de la Figure IlI-4 ont été mesurés.

Temps C1 C2

(jours)

Tableau IlI-1 : Photos du développement et de I'arrachage du biofilm au cours d'une expérience de 23 jours

pour les cellules C1 et C2
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Figure 11-4 : Evolution des coefficients de transfert globaux du néon en fonction du temps au cours d'une

expérience de 23 jours pour les cellules C1 et C2

Le coefficient de transfert du néon de la cellule 1 (C1) diminue rapidement avec la repousse
observée du biofilm tandis que celui de la cellule 2 (C2) reste constant. Quatre jours apres la
éme

reformation du biofilm, celui-ci semble rester stable jusqu’au 23" jour. Les deux atteignent

une valeur moyenne et stable de 1,3 x10°® m s™ dans le cas présenté.

3.1.2 Recherche du phénomene limitant

La recherche de la phase limitante au transfert de matiere passe par la détermination de la
résistance de chaque phase. Les résistances des phases gazeuse et liquide ont été
déterminées en absence de biofilm. Nous considérons le biofilm a une échelle
macroscopique et faisons alors I'approximation que ces valeurs sans biofilm sont identiques
en présence du biofilm. Pour vérifier cette hypothése, nous nous intéressons a la résistance
de la membrane une fois le biofilm développé. Ainsi, en fin d’expérience, le biofilm a été
raclé de la surface de la membrane. Reste alors sur celle-ci la matiére adsorbée en surface et
dans les pores. Le transfert de gaz a travers cette membrane est alors mesuré a l'aide du
deuxieme dispositif expérimental décrit au chapitre Il. Les résultats pour une membrane
neuve et une membrane raclée sont présentés sur la Figure IlI-5.

Pour la membrane usagée, seules deux expériences ont été menées. Mais, la Figure 1lI-5
permet de voir que les coefficients de transfert globaux diminuent d’un facteur 3 environ
entre une membrane neuve et une membrane usée mais la résistance dans la couche coté
liguide demeure importante puisque le transfert demeure sensible au changement
d’hydrodynamique. Ces résultats sont en accords avec ceux de Couette et al. (2010) qui
constatent une diminution du transfert de matiére apres développement d’un biofilm dans

un contacteur gaz - liquide. Ils observerent que cette diminution est fonction du matériau



membranaire, de la taille des pores et des conditions opératoires dans lesquelles le biofilm

s’est développé.

Les coefficients de transfert de la phase liquide pour une membrane neuve de la Figure IlI-5
ne sont pas identiques a ceux présentés Figure IlI-2 pour des Nombres de Reynolds
identiques. Cette différence est attribuée a des établissements du régime hydrodynamique

différents et aux géométries des cellules entre les deux pilotes expérimentaux.
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Figure 11I-5 : Coefficients de transfert globaux de I'oxygéne a travers une membrane neuve et une membrane
usée dans le pilote 2 pour différents Nombres de Reynolds de la phase liquide. Les conditions

hydrodynamiques de la phase gazeuse sont gardées constantes

La contribution des phases : membrane, biofilm et liquide pour le transfert du néon a été
déterminée en appliquant la loi des résistances en série et la valeur du coefficient de
transfert dans la membrane neuve déterminée précédemment. Pour rappel, |a résistance de
la phase gazeuse peut étre considérée comme négligeable par rapport aux autres.

Dans le cas d’une membrane sans biofilm adsorbé, les résultats montrent que, pour un
transfert sans biofilm, la résistance totale au transfert se situe a presque 100% dans la phase
liguide et 0,0004% dans la membrane. La résistance de la membrane est donc négligeable.
Dans le cas d’un systeme {membrane + biofilm + phase liquide}, les résultats de la Figure 11I-5
sont utilisés pour déterminer la résistance de chaque phase et celles-ci sont présentés Figure
I1I-6. Cette figure contient deux graphes, ils représentent chacun un point de la Figure IlI-5

pour une membrane usée.
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Figure 1lI-6 : Contribution des résistances des différentes phases : liquide, biofilm et membrane pour le
transfert du néon dans le cas du biofilm développé dans les conditions 4 présentées chapitre Il. A gauche, la
résistance de la membrane usée a été déterminée avec la résistance globale pour un faible Nombre de
Reynolds. A droite : la résistance de la membrane usée a été déterminée avec la résistance globale pour un
Nombre de Reynolds plus élevé

Les résultats de la Figure IlI-6 montrent qu’avec le développement du biofilm sur la
membrane, celui-ci dépose de la matiere ce qui augmente la résistance de la membrane qui

reste néanmoins négligeable par rapport a la résistance totale.

3.2 Effet des conditions hydrodynamiques sur la concentration en matiere séche et la
diffusivité relative dans le biofilm

3.2.1 Résultats

a) Concentration en matiére séche et conditions hydrodynamiques

La concentration en matiére seche dans biofilm a été déterminée pour chaque condition
hydrodynamique selon le protocole décrit au paragraphe 3.3 du chapitre Il. Elle est
présentée Figure 1lI-7 en fonction du Nombre de Reynolds et Figure 111-8 en fonction de la

contrainte de cisaillement.
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Figure 111-7 : Concentration en matiére séche du biofilm pour différents Nombre de Reynolds
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Figure IlI-8 : Concentration en matiére séche du biofilm pour différentes contraintes de cisaillement

Les résultats présentés Figure IlI-7 et Figure 1lI-8 indiquent que la concentration en matiere
seche du biofilm varie peu avec les conditions hydrodynamiques étudiées. On observe une
légére augmentation de la concentration en matiere séche avec le Nombre de Reynolds et Ia
contrainte de cisaillement.

Les conditions hydrodynamiques des expériences 1 et de la condition 1 de I'expérience 2
(rappel Tableau II-3) sont identiques. Les épaisseurs de biofilm sont légerement différentes,
ce qui expligue une contrainte de cisaillement calculée légérement supérieure dans
I'expérience 1.

Les conditions hydrodynamique de I'expérience 4 (Nombre de Reynolds : 2885 et contrainte
de cisaillement : 6,1x107% Pa) a un Nombre de Reynolds proche de I’expérience 3 (Nombre de

Reynolds: 3190) et un cisaillement proche des expériences 1 et 2.1 (contrainte de



cisaillement : 6,1x10 Pa). L’expérience 4 semble montrer que la concentration en matiére

séche dépend plus du Nombre de Reynolds que de la contrainte de cisaillement.

b) Diffusivité relative et conditions hydrodynamiques
Le transfert du néon est présenté sous forme d’un coefficient de diffusivité relative (rapport
de la diffusivité dans le biofilm sur la diffusivité dans I'eau) en fonction du Nombre de

Reynolds et de la contrainte de cisaillement sur les Figure IlI-9 et Figure 11-10

respectivement.
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Figure IlI-9 : Diffusivité relative pour différents du Nombre de Reynolds
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Figure IlI-10 : Diffusivité relative pour différentes contraintes de cisaillement

La diffusivité relative augmente avec le Nombre de Reynolds et la contrainte de cisaillement.
Les résultats de I'expérience 4 (Nombre de Reynolds proche de I'expérience 3 et contrainte
de cisaillement proche des expériences 1 et 2.1) indiquent une diffusivité relative proche de

celles des expériences 1 et 2.1 mais éloignée de celle des conditions 3. Cette premiére



approche suggere que la diffusivité relative est plutot corrélée a la contrainte de cisaillement
gu’au Nombre de Reynolds.

Une deuxieme lecture peut se faire a partir de la Figure IlI-9 qui semble indiquer qu’en
dessous de 3000, la diffusivité relative est peu dépendante du Nombre de Reynolds et au-

dela, elle augmente fortement.
3.2.2 Discussion

a) Concentration en matiére séche du biofilm et conditions hydrodynamiques

Dans cette étude, la charge carbonée et I'apport en oxygene étant constants, seuls les effets
des conditions hydrodynamiques sont supposés affecter la concentration en matiere séche
du biofilm. L’hydrodynamique intervient directement par les forces appliquées au biofilm
(contrainte de cisaillement) ou indirectement par la modification du transfert de matiére.
Les résultats au travers des Figure IlI-7 et Figure IlI-8 montrent une concentration en matiere
seche du biofilm qui augmente, allant de 60 a 92 kg m>, lorsque les conditions
hydrodynamiques deviennent plus séveres. Pour des conditions expérimentales
relativement proches des noétres (charge carbonée et source de carbone), Casey et al.
(2000a) observent des concentrations en matiére seche de biofilm du méme ordre de
grandeur, ce qui nous conduit a penser que les résultats présentés sont conformes aux
observations de la bibliographie.

Plusieurs auteurs ont observé une densification du biofilm avec I'augmentation de la
contrainte de cisaillement appliquée sur celui-ci (Melo et Viera (1999) ; Kwok et al. (1998)).
Ohashi et al. (1999) montrent que la résistance a la traction du biofilm est corrélée a sa
concentration en matiere seche, suggérant ainsi que la concentration en matiere seche est
un moyen de prédiction de la résistance mécanique du biofilm. Ceci suggére que la force
appliquée par le liquide sur le biofilm induirait une augmentation de la sécrétion des EPS
et/ou des bactéries. Ainsi, le biofilm serait attaché plus fermement et la concentration en

matiere séche serait plus élevée.

b) Diffusivité relative, concentration en matiere seche du biofilm et conditions
hydrodynamiques

Fan et al. (1990) relient la diffusivité relative avec la concentration en matiere seche du
biofilm uniquement. Ils suggérent ainsi que la matiere séche fait obstacle au transfert et que
le mécanisme de transport dominant de la matiére dans le biofilm est la diffusion.

Néanmoins, les Figure IlI-7, Figure III-8, Figure 1lI-9 et Figure 1lI-10 montrent que la
concentration en matiere séche et le coefficient de diffusivité relative du biofilm
augmentent avec le Nombre de Reynolds et la contrainte de cisaillement. En présence de
diffusion uniquement, le transfert observé devrait diminuer avec I'augmentation de la
concentration en matiere seche du fait de la diminution de la porosité du milieu. Il semble

donc que la matiere seche du biofilm n’est pas un obstacle au transfert. De plus, les



coefficients de diffusivité relative présentés Figure 111-9 et Figure Il1I-10 montrent des valeurs
supérieures a 1 pour des Nombres de Reynolds de 3200 et des contraintes de cisaillement de
0,18 Pa. Le fait que le transfert soit plus intense que la diffusion en milieu dilué indique la
présence d'un mécanisme de transport qui se superpose a la diffusion.

Ces observations suggerent la présence de convection au sein du biofilm, quel que soient les
Nombres de Reynolds étudiés.

Celle-ci peut avoir deux origines :

1. La rugosité de l'interface biofilm-liquide : la rugosité du biofilm peut créer des

turbulences a la surface de celui-ci comme le signalent Horn et Hampel (1995) et
Rittmann et al. (1999). Cependant, le processus d’amélioration du transfert d(i a la
rugosité reste controversé dans la bibliographie puisque Picioreanu et al. (2000)
montrent, par modélisation, que la rugosité n’est pas toujours favorable au transfert
de matiere dans un biofilm.
Dans notre cas, nous avons observé a la surface des biofilms développés des agrégats
qui oscillent ce qui pourrait étre susceptibles de diminuer la résistance au transfert
dans la phase liquide.

2. Les chercheurs du « Center for biofilm engineering » de I'Université de I'état du
Montana aux Etats-Unis ont montré expérimentalement par une mesure directe la

présence de convection dans les canaux du biofilm. Ils montrent que la vitesse du

liguide dans ces canaux dépend du débit de liquide (De Beer et al., 1994 ; Stoodley et
al., 1994). Erbel et al. (2000) font une étude de modélisation en résolvant les
équations de Navier-Stokes en trois dimensions dans des structures de biofilm en
forme de doigts. lIs montrent dans les conditions de leur étude, la présence de
convection dans les biofilms mais qu’elle ne contribue pas significativement a une

amélioration du transfert du liquide vers le biofilm.

Nos mesures suggerent la contribution de la convection dans le transfert de matiére a
travers le biofilm. Un tel mécanisme a déja été rapporté sur des biofilms conventionnels,
mais n’a pas fait I'objet d’études sur des biofilms aérés sur membranes. Dans le paragraphe

suivant, nous essayons d’évaluer I'amplitude du phénoméne de convection dans le biofilm.

3.3 Diffusivité relative, vitesse du liquide dans le biofilm et viscosité du biofilm
Dans I'hypothése de la présence de convection a l'intérieur des biofilms, nous avons cherché
a estimer les vitesses de liquide dans les pores du biofilm dans nos conditions

expérimentales.



3.3.1 Ecoulement du biofilm

Un biofilm est composé de bactéries immobilisées dans un mélange de composés polymeres
généralement appelé Exo Polysaccharide (EPS). Etant composé de 97% d’eau, le biofilm
contient environ 3% de matiere seéche (bactéries, EPS, protéines, débris cellulaire, ...). Les
EPS forment un maillage lache dans la phase aqueuse, donnant au biofilm les

caractéristiques d’un gel (Mayer et al., 1999 et 2001).

A I'échelle macroscopique, I'’écoulement du systeme {liquide nutritif-biofilm} peut étre
considéré comme celui d’'une couche de liquide visqueux (appelé ubi°f"m dans I'Equation 111-3)
entrainée par I'écoulement de I'effluent a traiter (écoulement tangentiel) (Figure IlI-11). Le
biofilm étant trés hétérogéne, le modele donne des ordres de grandeur de vitesse.
Ce type de situation est décrit par Bird et al. (1960) et permet de déterminer le profil de
vitesse du liquide en fonction de la distance a la paroi.
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Figure IlI-11 : Profil de vitesse de deux fluides non miscibles, circulants entre deux plans paralléles, sous
I'influence d'un gradient de pression (Birds et al., 1960)

Les profils de vitesse dans les deux fluides en présence sont exprimés en fonction de la

position selon I'axe x :
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Equation 11I-3



La perte de charge AP d’un écoulement laminaire d’'un fluide newtonien, pesant et
incompressible entre deux plans paralleles immobiles est calculée par I'équation suivante :

lz.u.L.V_veineliquide

liquide

(eveineliquide )

Equation 11I-4

2

Avec eypiofim : €paisseur du biofilm (m),

Eveine liquide - €paisseur de la veine liquide au dessus du biofilm (m),
AP : perte de charge (Pa),

L : longueur d’écoulement des fluides (m),

ue et M . viscosités de I'eau et du biofilm respectivement (Pa s),
Vemeiatide vitesse du liquide dans la veine liquide (m s™).

3.3.2 Données de la bibliographie concernant la viscosité d’un biofilm

Afin de déterminer le profil de vitesse dans un systeme tel que décrit au paragraphe
précédent, la viscosité du biofilm doit étre connue. L'analyse de la bibliographie est
présentée ci-dessous. Plusieurs auteurs ont reporté des viscosités de biofilm mesurées en
prélevant des échantillons a la spatule et en les déposants sur la platine d’un viscosimeétre
cone-plan par exemple. lls prennent en compte I'ensemble {eau + bactéries + EPS}. Ces
grandeurs sont donc dépendantes des especes bactériennes et des conditions de croissance
(Klapper et al. (2002)). Afin de fixer des ordres de grandeur, quelques valeurs sont reportées
dans le Tableau llI-2.

Auteurs Viscosité (Pa s)
Lau et al. (2009) 1,7x10* 4 2,3x10°
Stefano et al. (2009) 46x10°% 3 2,1x10°
Rupp et al. (2005) 3,5x10°
Klapper et al. (2002) 1,3x10% 3 1,8x10*

Tableau IlI-2 : Différentes viscosités de la bibliographie

Les viscosités rapportées couvrent une large gamme d’ordres de grandeur. En prenant une
viscosité moyenne de 3,5x10° Pa.s le calcul du profil de vitesse montre les résultats

présentés sur la Figure 111-12.
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Figure 111-12 : A gauche profil de vitesse dans le biofilm et la veine liquide, a droite : le profil de vitesse dans

le biofilm. La viscosité du biofilm est considérée égale a 3,5x105 Pas

Pour une telle viscosité, la vitesse moyenne du biofilm serait de I'ordre de 4x10° m s pour
une vitesse moyenne de l'eau dans la veine liquide de 0,1 m st Cette valeur est
particulierement faible et le biofilm peut étre considéré comme immobile dans son
ensemble. Compte tenu de la structure des biofilms, il est probable que les agrégats soient
immobiles tandis que le liquide interstitiel s'écoule.

En effet, Stoodley et al. (1994) par le tragage de particules de latex marquées ont observé le
déplacement de liquide dans les canaux du biofilm autour d’agrégats qui resteraient
immobiles. Ils rapportent pour une vitesse de liquide de 0,066 m s au-dessus d’un biofilm
de 700 um, sur les 500 premiers micrometres, une vitesse de liquide interstitiel qui chute de
0,03 3 0,005 m s avec la profondeur. En dessous la vitesse chute de 0,005 m s jusqu’a étre
nulle a la base du biofilm avec en paralléle une diminution de la porosité. De Beer et
Stoodley (1995) observent que la vitesse dans le biofilm dépend de la vitesse dans le liquide.
Pour une vitesse de liquide de 0,14 m s, les auteurs observent une vitesse de 0,01 m s
dans les couches supérieures du biofilm qui diminue jusqu’a une valeur nulle a la base du
biofilm.

Ainsi, il semblerait plus pertinent de considérer le biofilm comme un milieu poreux qui
représenterait les agrégats bactériens autour desquels du liquide circule plutét qu’un milieu

tres visqueux.

3.3.3 Vitesse d’écoulement dans le biofilm supposé poreux et immobile
On peut considérer que le biofilm est un milieu poreux immobile le long duquel s’écoule, en
régime laminaire, le fluide a traiter. Le biofilm est en premiéere approximation considéré

homogene sur son épaisseur. Le profil de vitesse dans ce cas est présenté Figure IlI-13.
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Figure 111-13 : Profil de vitesse d'un liquide circulant sous l'influence d'un gradient de pression au dessus d'un

milieu poreux

La différence de pression nécessaire pour déplacer ce dernier se retrouve dans le biofilm, si
on suppose gu’en tout point d’un plan normal a I'axe de I’écoulement, |la pression dans le
biofilm est la méme que celle dans la veine liquide. Ceci devrait entrainer un écoulement

qgue I'on peut décrire en utilisant un modéle de Kozeny-Carman :

La résistance de ce milieu poreux Rq s’écrit :
R,=a,.M,

Equation IlI-5

OU ag est la résistance spécifique (m kg™) et My est la masse déposée par unité d’aire
(kg m?)

Selon la relation classique de Kozeny-Carman :

51 €)A]

Ty

Equation 11I-6

Qg

Ou ¢ est le taux de vide dans le poreux, A, I'aire spécifique des particules qui le composent

(m™) et p la masse volumique du matériau constitutif : le biofilm (kg m).

La masse My s’exprime simplement comme :
Mg=L .(1-€).p
Equation I1I-7



Ou L est la longueur d’une cellule.
En appliguant la loi de Darcy, on peut écrire une expression de la vitesse moyenne du liquide

dans les pores du biofilm v° :
i AP.€°
v = 2 2
S.u(l €] .AlL

Equation 11I-8

Ou AP est la différence de pression sur la longueur de la cellule L (Pa).
Par ailleurs, nous postulons que la différence de pression (selon la direction parallele a la
membrane) est la méme dans le biofilm et dans la veine liquide, alors, il est possible d’écrire
cette différence de pression dans la veine liquide selon la loi de Poiseuille :

12.H'L.Vlveineliquide

iquide

- 2
(eveineliquide )

Equation 111-9

Si I/,L"’;fje"i"”i"e est la vitesse moyenne dans la veine liquide, et eyeine liquide I'épaisseur de la veine

liquide.
En combinant les Equation 1I-8 et Equation I1I-9, il vient :

veine.liquide 3
1 2 ‘ V/iquide -€

5(eveineliquide )2 (1 6)2 Afzz
Equation 11I-10

Ve =

On peut proposer une application numérique de cette équation, avec les valeurs numériques
suivantes : €=0,9 ; €yeine liquide = 6,5 mm, et Ap,=3/r (approximation sphérique). En supposant
que les agrégats qui constituent le biofilm ont un rayon de 200 um, valeur déterminée au
chapitre IlI, Figure II-12. Cette valeur est proche de celle de De Beer et Stoodley (1995) qui
trouvaient 150 pum pour un biofilm conventionnel. Ap= 3/(150x10°)=1,5x10" m™.

D’ol : v° =~ 0,018.V """

Pour des vitesses moyennes de 0,14 m s dans la veine liquide, on aurait donc une vitesse
moyenne de I'ordre de 2,6x10'3 m s dans le biofilm, soit un ordre de grandeur situé entre
les extrémes (certes éloignés) rapportés par Stoodley et al. (1994).

Il ressort de cette approximation que I’hypothése d’'un écoulement convectif axial entrainé
par I"’écoulement principal, souvent discutée dans la bibliographie, est plausible dans nos
conditions opératoires. Cet écoulement, méme lent, doit contourner les agrégats de matiere
présents dans le biofilm et se développer en 3 dimensions, générant ainsi notamment une

composante radiale, normale au plan des membranes.



3.3.4 Comparaison avec les simulations d’Aspa et al. (2011)

D’aprés les résultats expérimentaux et le modeéle sur les écoulements dans les milieux
poreux, la convection dans les biofilms étudiés est donc possible. Le modéle rend compte
des ordres de grandeur des vitesses dans le biofilm. Aspa et al. (2011) proposent une
modélisation de la diffusivité relative dans les biofilms en fonction du Nombre de Peclet
dans les canaux du biofilm. Nous nous proposons de comparer nos résultats expérimentaux
a leurs résultats calculés. Notre Nombre de Peclet sera déterminé a partir de notre
modélisation des écoulements dans les milieux poreux.

Dans un premier temps nous présenterons le modele d’Aspa et al. (2011). Dans un deuxiéme
temps, nous présenterons le Nombre de Peclet que nous avons calculé et nous comparerons

nos résultats.

a) Description du modele d’Aspa et al. (2011)

Aspa et al. (2011) ont modélisé des écoulements d’eau dans les canaux d’un biofilm
conventionnel. lls représentent la matiere solide du biofilm comme des cylindres paralléles
normaux a la base du biofilm (Figure 111-14) sous deux configurations possibles (Figure IlI-15).
La rugosité du biofilm n’est pas prise en compte et I'échelle de temps de sa croissance est
considérée plus longue que I’échelle de transport. Ce modele s’intéresse uniguement aux
écoulements liquides selon la répartition de la biomasse dans le biofilm et a leurs

conséquences sur le transfert de matiere.

Figure 111-14: Schématisation de la Figure IlI-15 : Schématisation des deux configurations utilisées par

géométrie utilisée en vu de la Aspa et al. (2011) pour la modélisation

modélisation des écoulements

liquides dans le biofilm

Le probléme est traité de maniere adimensionnelle pour relier les Nombres de Peclet dans
les canaux a I"échelle du biofilm avec la diffusivité relative (Figure lll-16), telle que celle que
nous avons déterminée expérimentalement. Le Nombre de Peclet est calculé selon
I’Equation IlI-11. Il représente le rapport entre la vitesse du fluide et la vitesse de diffusion

dans les canaux du biofilm.

Po Vol
Deau

Néon

Equation 11I-11



Avec Pe : Nombre de Peclet (-),
v° : vitesse du liquide dans les pores du biofilm (m s™),

| : diameétre des canaux dans le biofilm (m),
D¢ - diffusivité du néon dans I'eau (m?s™).
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Figure IlI-16: Diffusivité relative calculée selon I'axe x en fonction du Nombre de Peclet selon le modéle
développé par Aspa et al. (2011). A gauche : résultats avec la premiére géométrie ; a droite : résultats avec la
deuxiéeme géométrie (coordonnées logarithmiques) de la Figure 111-15

Aspa et al. (2010) mettent en évidence que le transfert de matiére se déroule de maniére
anisotrope. lls observent un Nombre de Peclet de transition au-dela duquel le transfert de
matiere dans une direction orthogonale (selon I'axe x sur Figure Ill-14 et Figure IlI-15) a
I’écoulement principal est dominé par la convection. Ce Nombre de Peclet de transition est
compris entre 10 et 100 en fonction de la géométrie retenue pour modéliser la répartition
spatiale de la biomasse dans le biofilm.

Avec les deux géométries qu’ils utilisent, ils observent selon I'axe y des effets dispersifs
dépendant de la géométrie utilisée. Peu d’effets dispersifs sont observés selon la direction z
pour un écoulement selon x, mais il est a noter que la géométrie du biofilm en cylindre
décrite est idéalisée.

b) Diffusivité relative expérimentale en fonction du Nombre de Peclet calculé

Afin de positionner nos résultats par rapport aux simulations proposées par Aspa et al.
(2011), nous portons le coefficient de diffusivité relative expérimental en fonction du
Nombre de Peclet sur la Figure IlI-17. La diffusivité relative est déterminée
expérimentalement selon une direction normale (axe z) a I'’écoulement et au plan de la
membrane. C'est une partie peu exploitée par Aspa et al. (2011). Le Nombre de Peclet est
déterminé via I’Equation lI-11. Deux valeurs sont nécessaires : le diamétre des canaux : 100
um (valeur expérimentale présentée chapitre Il et identique a celle de De Beer et Stoodley
(1995)) et la vitesse du liquide dans les canaux. Cette vitesse est accessible via le modéle
précédent (Equation I11-10) ; elle est fonction de la porosité du milieu.



Sur la Figure 1ll-17, trois porosités de biofilm ont été considérées : 90 et 60 % qui sont des
porosités aux extrémités du biofilm (a la surface et a la base du biofilm) rapportées dans la
bibliographie (Zhang et Bishop, 1994b et Lewandowski, 2000). Une porosité de 80% a été
choisie comme valeur intermédiaire.

A :la porosité est fixée a 90 % B : la porosité est fixée a 60% O Résultats
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Figure llI-17 : Diffusivité relative en fonction du Nombre de Peclet calculé pour différentes porosités de
biofilm (échelle logarithmique). Le trait gris correspond a I’expression mathématique des résultats ; en trait
plein, les résultats expérimentaux ; en pointillé ’extrapolation par I'équation.

Comme Aspa et al. (2011) (Figure IlI-16), pour des diffusivités relatives paralleles a
I’écoulement, les résultats expérimentaux (Figure 11I-17) semblent présenter un Nombre de
Peclet de transition en-dessous duquel I'’écoulement convectif n’a pas d’incidence sur la
diffusivité. Le régime de transfert est alors purement diffusif et le coefficient de diffusion
apparent est égal a environ 60% de celui que I'on aurait dans I'eau. Au-dela, le coefficient de
diffusivité relative augmente significativement et dépasse la valeur 1. Le transfert de matiere
est alors dominé par la convection.

Nous proposons une expression mathématique (Equation 11I-12) de la courbe présentée
Figure Ill-16-droite pour la géométrie de la Figure IlI-15-droite.



D, =0,6(1+65x10*.Pe'*)
Equation 11I-12

Cette courbe est tracée sur la Figure I1l-18 pour étre comparée aux résultats d’Aspa et al.

(2011). Nous pouvons noter une bonne cohérence entre les deux courbes tracées.
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Figure 111-18 : Comparaison des résultats calculés par Aspa et al. 2011 et ceux de I'Equation 111-12 pour la
deuxiéme géométrie de la Figure IlI-15

L’exposant 1,6 du Nombre de Peclet est en accord avec leur publication qui indiquait un
exposant compris entre 1,5 et 1,7. Il est représentatif du phénomeéne de dispersion radiale
qu’Aspa et al. (2011) avaient simulés.

Dans la suite, nous conservons ce coefficient et le coefficient multiplicateur de 0,6. Pour
chacune des porosités, nous cherchons le coefficient devant le Nombre de Peclet de maniere

a ce que nos résultats expérimentaux et avec courbe coincident au mieux.

Les équations mathématiques de la diffusivité relative expérimentale en fonction du Nombre

de Peclet pour différentes porosités sont présentées Tableau IlI-3 (pour la Figure 111-17).

Porosité Expression mathématique Nombre de Peclet
de transition
90 % Deff, =0,6.(1+1,8x107.Pe**) 51
80 % Deff, =0,6.(1+2,9x1072.Pe**) 9
60 % Deff, = 0,6.(1 + 1,1.Pel'6) 0,9

Tableau 1lI-3 : Equation mathématique de la diffusivité relative en fonction du Nombre de Peclet pour

différentes porosités



Ces équations sont représentées en gris et en trait plein sur la Figure IlI-17. Elles sont
extrapolées a des Nombres de Peclet plus grand et plus petit en pointillés sur la Figure. Le

Nombre de Peclet de transition dépend de la porosité supposée du biofilm.

3.3.5 Conclusion

En conclusion, il semble que la diffusivité relative expérimentale bien qu’elle soit axiale,
suive les méme tendances que la diffusivité relative radiale de I'’étude d’Aspa et al. (2010). Il
existe donc une gamme de régime pour laquelle toute augmentation de la vitesse
tangentielle n"apporte aucune amélioration au transfert radial dans le biofilm. La mesure du
transfert de matiere sans réaction a montré la présence de convection dans les canaux de
celui-ci au-dela d’'un Nombre de Peclet de transition. Les modeles d’approximation du
biofilm par un milieu poreux ont confirmé qu’il était possible qu’il y ait de la convection dans
les biofilms. Ces biofilms aérés sur membranes sont donc conformes a I'un des modeles
souvent invoqués par ailleurs ol la convection se déroule dans des canaux autour des
agrégats cellulaires. Dans ces modeles, le transfert a I'intérieur de ces derniers a lieu par
diffusion et il est donc intéressant de lier ce de matiére avec les vitesses de consommation

du substrat dans le réacteur.

4  EFFETS DES CONDITIONS HYDRODYNAMIQUES SUR LES PERFORMANCES D’UN REACTEUR A
BIOFILM AERE SUR MEMBRANE

Les résultats précédents ont montré une influence de I’"hydrodynamique sur la concentration

en matiere seche du biofilm et sur le transfert de matiere radial dans le biofilm. Cette partie

présente les effets des conditions hydrodynamiques sur les performances globales du

réacteur.

4.1 Vitesse de consommation du carbone organique

4.1.1 Résultats: consommation du carbone organique en fonction des conditions
hydrodynamiques

La vitesse d’élimination du carbone a été mesurée pour chaque condition hydrodynamique
pour une charge volumique constante de 59 mg m> h L. Les résultats sont présentés en
fonction du nombre de Reynolds et de la contrainte de cisaillement sur les Figure 111-19 et
Figure 111-20.
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Figure 111-20 : Vitesse de consommation de la DCO en fonction de la contrainte de cisaillement

Les vitesses d’élimination de la DCO sont de I'ordre de 400 a 900 mg m2htce qui entre dans
la gamme de vitesse rapportée dans la bibliographie de 35 (Pankhania et al. (1994)) a 2600
(Brindle et al. (1999)) mg m? h™ en fonction des conditions opératoires. Sur les Figure I1I-19
et Figure 111-20, la vitesse d’élimination de la DCO augmente avec le Nombre de Reynolds
alors gqu'elle ne semble pas étre corrélée a la contrainte de cisaillement. Ces résultats sont
en accord avec ceux de Li et al. (2008) qui observent de maniére quasi-linéaire une
augmentation de la vitesse de consommation de I'acétonitrile avec le Nombre de Reynolds
dans un RBAM.

Dans la présente étude, nous disposons de peu de résultats pour tirer une véritable loi de
variation de la consommation de DCO avec les conditions hydrodynamiques mais il y a

guand méme de fortes tendances.



4.1.2 Discussion

La vitesse de consommation de la DCO par le biofilm est comparée a la vitesse de transfert

de I'oxygéne sans biofilm en fonction du Nombre de Reynolds sur la Figure 111-21.
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Figure 11I-21 : Vitesse de consommation de la DCO pour chaque expérience et coefficients de transfert
globaux de I'oxygéne sans biofilm en fonction du Nombre de Reynolds. La vitesse de consommation est en

mg m?h* et le coefficient de transfert en m s (coordonnées semi-logarithmiques)

Les résultats expérimentaux ainsi que la corrélation établie pour un transfert de matiere
sans biofilm (chapitre lll, paragraphe 2-3) pour ce réacteur est également portée sur la
Figure 1lI-21. Il apparait clairement que la consommation de la DCO augmente plus
rapidement avec le Nombre de Reynolds (droite de pente 1,24), qu’en I'absence de réaction
(droite de pente 0,55) (Equation 11I-13 et Equation I11-14).

Transfert de matiere sans biofilm:
Sh=0,024.Re***.5¢%*
donc k/iquide 058

Equation 111-13

oc Re

Transfert de matiere avec biofilm:
\Y)

consommationDCO

d'ouV

consommationDCO

e Re1,24

2,25
o k/iquide

Equation 11I-14



Ainsi, le biofilm consomme de la DCO et creuse les profils de concentration a l'interface
biofilm-liquide, ce qui entraine un flux de DCO plus important. Deux hypothéses permettent
d’expliquer cette amélioration lorsque la vitesse d’écoulement liquide augmente :

1. Soit la biomasse est devenue plus efficace,

2. Soit il y a plus de biomasse d'une expérience a l'autre ou un rapport aérobie /

anaérobie différent.

Afin d’essayer de discriminer ces hypotheses, la vitesse de consommation de la DCO a été
rapportée a la quantité de biomasse présente et les résultats sont présentés Figure 11l-22 et

Figure 111-23 en fonction du Nombre de Reynolds et de la contrainte de cisaillement.
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Selon les Figure 111-22 et Figure 11l-23, la vitesse de consommation spécifique de la DCO est
une fonction du Nombre de Reynolds a la puissance 4,1 (Figure IlI-24). La biomasse devient
plus efficace avec I'augmentation du Nombre de Reynolds. La biomasse qui se développe
dans un environnement riche en nutriments (transfert amélioré par I'hydrodynamique)
possede une activité spécifique bien supérieure a celle d’une biomasse développée dans un

environnement pauvre.

4.1.3 Résultats : consommation du carbone organique en fonction des propriétés du
biofilm

Les conditions hydrodynamiques influencent les propriétés du biofilm. Nous nous sommes
intéressés a deux points influengant le transfert de matiere dans le biofilm : la diffusivité
relative et I'épaisseur du biofilm.

Le rapport de I'épaisseur du biofilm par la diffusivité relative est appelé résistance relative au
transfert et est présenté Figure 11I-25 lié a la vitesse de consommation de la DCO.
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La Figure IlI-25 montre que plus le rapport de I’épaisseur du biofilm par la diffusivité relative
est petit, plus la vitesse d’élimination du biofilm est élevée. Ceci signifie que plus la capacité
de transfert du biofilm est élevée plus le biofilm est efficace.

4.2 Etude du flux d’oxygeéne

Les flux d’oxygeéne transférés de la phase gazeuse a travers la membrane vers le biofilm et Ia
phase liquide sont déterminés via I'utilisation de la chromatographie phase gazeuse. La
concentration en oxygéne dans la phase liquide est nulle en présence d’un biofilm : tout
I'oxygene transféré est consommé par celui-ci. Pour chaque condition hydrodynamique
menée, les flux d’oxygene transférés sont présentés Figure I11-26.
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Le facteur d’accélération est le rapport du flux d’oxygéne transféré et mesuré
expérimentalement par le flux d’oxygéene déterminé mathématiquement sous |I'"hypothese
gue I'oxygene transfert sur toute I’épaisseur du biofilm. Ce flux mathématique est calculé a
partir du coefficient de transfert du néon en considérant que I'oxygeéne subit les mémes
résistances au transfert. Le facteur d’accélération est compris entre 15 et 58 selon les
conditions testées. Ce qui montre une forte accélération du transfert de I'oxygéne du a la

réaction de consommation de I'oxygene par le biofilm.

4.3 Vitesse de consommation du carbone organique et de I’oxygene par le biofilm

Un autre moyen de comparer la vitesse de réaction de la DCO et de |'oxygene avec le
transfert de matiére est I'utilisation du Module de Thiele. Le Module de Thiele est un
nombre adimensionnel qui compare les phénomenes physiques (transfert de matiére) et
biologiques (vitesse de réaction). Il est calculé pour la consommation de I'oxygéne et la
consommation de la DCO. Il est égal au rapport de la vitesse de consommation du substrat

sur la vitesse de diffusion.

La cinétique de Monod est souvent utilisée pour décrire la consommation du substrat et Ia
croissance des bactéries. Dans ce cas, les cinétiques de consommation du substrat sont

données par une expression de la forme :

R _ /umax'X—H SS SOZ

peo Y H S.+Ks_H_COD'S,,+Ks_H_02
R HmaX_H.02_COD S, ' S,

o2 Y _H S,+Ks_H_COD S,,+Ks_H_02
Equation 11I-15

Ou Ss est la concentration en DCO (g m?3),

So> : la concentration en oxygéne (g m'3),

Ks_ H_02: la constante de Monod des bactéries hétérotrophes aérobies pour I'oxygene
(gm?),

Ks_H_COD: la constante de Monod des bactéries hétérotrophes aérobies pour la DCO
(g m?>),

X_H : la concentration en bactérie (gMVS m?),

Y_H : taux de conversion (gMVS gDCOconsommé™),

Umax : Vitesse de croissance maximale (j'l),

02_COD : ratio d’oxygéne consommé par DCO consommé (g02 gDCOconsommé™).

Parce gu’ils sont en contre-diffusion, les substrats DCO et oxygene sont alternativement
limitants dans le biofilm. Les Equation Ill-15 sont de la forme :



ﬂmax'X—H SS
Roco = .
Y H S +Ks_H_COD
_ M- X _H.O2_COD Sos
o Y H 'Sy, +Ks_H_02

R

Equation 11I-16

Nous considérons dans un premier temps, les concentrations en DCO et oxygeéne tres
inférieures aux constantes de Monod respectives. C'est le cas dans la zone de réaction du

biofilm (voir modélisation chapitre V). Les Equations sont de la forme (cinétique d’ordre 1):
_ /umax'X—H SS

Roco = Y H 'Ks_H_COD

R _ MsX_H02_COD S,
o Y H ‘Ks_H_02
Equation 1I-17

La vitesse de diffusion du substrat dans le biofilm est donnée par I’équation suivante :

DD,
VDIffus:on _ Teff S

DCo s
€ biofiim
VDiffusion _ Deff 'D02
02 = =202
€ biofiim
Equation 111-18

Davit et al. (2009) rapportent que ces équations ont été trés utilisées (Brusseau et al., 1992 ;
Chang et al. 1999 ; Sun et Lu, 2005) et commentées (Gray, 1975 ; Cunningham et Mandoza-
Sanchez, 2006). Les Modules de Thiele pour la DCO et I'oxygéne calculés sont de la forme :

Re,. .
. _ biofilm
Thiele = —V Difusion

Equation 11I-19
D’ou pour les substrats considérés, le Module de Thiele est déterminé comme suit :

2
Chiofim My X_H

Thiele,., =
Y _H.Ks_H_COD.D,, D5
2
€Liei - X_H
Thie’eoz — biofilm ﬂmax —_
Y_HKs_H_02.D,,.D5
Equation 111-20

OU eypiofim €st I'épaisseur du biofilm (m)



Les Modules de Thiele pour I'oxygene et la DCO sont étudiés en fonction des vitesses de

réaction expérimentales et des données expérimentales sur le biofilm pour chacune des
conditions hydrodynamiques testées. Les résultats sont présentés Figure 111-27.
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Figure 11I-27 : Modules de Thiele de la DCO et de 'oxygéne en fonction de la vitesse de consommation de la

DCO. Les points en noir sont projetés en gris sur chacun des trois plans. Les conditions hydrodynamiques
(Nombre de Reynolds et contrainte de cisaillement) sont rappelées sur le graphique pour chaque point

La Figure 1lI-27 montre qu’aux conditions hydrodynamiques testées, la vitesse de
consommation de la DCO est élevée lorsque les Modules de Thiele de I'oxygéne et de la DCO
sont petits. Plus le Module de Thiele est petit, plus la vitesse de diffusion devient importante
par rapport a la vitesse de réaction. Ce qui signifie donc que plus la diffusion dans le biofilm

est importante, meilleure est la vitesse de réaction.

Au vue des conditions expérimentales, les Modules de Thiele sont faibles pour des
conditions de Nombre de Reynolds et de contrainte de cisaillement élevées.

Ces constatations vont dans le sens des paragraphes précédents et montrent que la vitesse

de réaction augmente avec I'amélioration du transfert de matiere dans le biofilm. Cette
amélioration a lieu pour des conditions hydrodynamiques élevées.



Ces résultats expérimentaux viennent appuyer les résultats issus de la modélisation de Syron
et Casey (2008) et Beyenal et Lewandowski (2005) qui montrent que l'efficacité de la

réaction diminue avec I'augmentation du Module de Thiele.

5 CONCLUSION

A l'aide d’un gaz traceur, nous avons montré que la diffusivité relative augmente avec la
contrainte de cisaillement et le Nombre de Reynolds. La concentration en matiere séche
varie peu avec les conditions hydrodynamiques étudiées, elle augmente trés légérement.
Ces résultats suggérent une contribution de la convection pour le transfert de matiere dans

le biofilm.

Quatre observations du transfert de matiére entre la phase liquide et la phase gazeuse
séparées par la membrane, avec et en absence de biofilm, ressortent de I'étude

expérimentale présentée :

1) En l'absence de biofilm, le transfert de gaz n’est pas limité par le régime
d’écoulement du gaz; la résistance au transfert vient principalement de la couche
limite du coté liquide. L’évaluation de la résistance de la membrane indique que ses
pores semblent remplis d’air. La résistance varie conformément a la classique loi du
film, corrigée de la surface réelle ouverte au transfert dans notre pilote.

2) En présence d’un biofilm de 1,5 mm d’épaisseur environ, la résistance au transfert
est multipliée par 10 environ. La membrane débarrassée du biofilm voit sa résistance
augmentée par rapport a une neuve, ce qui laisse penser que l'interface membrane
biofilm, une fois ce dernier formé, constitue la premiere barriere a I'entrée du gaz
dans le biofilm.

3) On note que la teneur en matiére seche augmente légerement avec la contrainte de
cisaillement. Et la diffusivité relative du biofilm augmente avec le Nombre de
Reynolds ou la contrainte. Au vue de ces résultats, deux régimes ont été mis en
évidence : I'un, en dessous d’un Nombre de Peclet de transition pour lequel le
coefficient de diffusivité relative est indépendant de I’"hydrodynamique de la phase
liguide et est égale a environ 60% de celui mesuré a dilution infinie. Et I'autre, au-
dela du Nombre de Peclet de transition, pour lequel la diffusivité relative dépasse la
diffusivité a la dilution infinie. Ceci suggére des mouvements convectifs importants
selon une direction normale au plan de la membrane. Ces observations sont en
accord avec les résultats de simulation d’Aspa et al. (2011) qui observent les mémes
phénomeénes pour une direction parallele au plan.

4) La vitesse de consommation de la DCO augmente de maniére trés rapide avec le
Nombre de Reynolds. A partir de la sensibilité du transfert de gaz au régime

d’écoulement et des mesures de consommation de DCO, il ressort que la biomasse



développée en présence d’un écoulement rapide bénéficie d’une concentration en
DCO élevée dans le biofilm pendant son développement et présente une activité
spécifiqgue (ramenée a 'unité de masse de biomasse) élevée. En méme temps, la
diffusion de la DCO vers l'intérieur du biofilm est accélérée par ces conditions
hydrodynamiques.



Chapitre IV: Transfert de matiére dans RBAM :
Etude de modélisation




RESUME

Dans ce chapitre, deux modeéles dynamiques unidimensionnels ont été comparés en utilisant
des conditions identiques. Le premier modele a été écrit par I'équipe de M.J. Semmens sous
le logiciel Aquasim® (modele nommé RTR dans ce chapitre), le deuxieme modeéle par
I’équipe d’E. Casey sous le logiciel Matlab® (modele nommeé RT dans ce chapitre). Le premier
prend en compte des réactions de croissance de la biomasse et les processus de mort-
régénération des microorganismes. Le deuxieme modéle ne prend en compte que les
processus de la croissance microbienne. Les résultats du modéle RTR se sont révélés étre
plus en adéquation avec les résultats expérimentaux que le modele RT. Il a été utilisé pour
lier le comportement du RBAM a |"échelle macroscopique avec I'activité biologique du
biofilm a I’échelle microscopique.

Les modélisations montrent que sous les conditions expérimentales étudiées, I'activité se
situe du c6té de linterface membrane — biofilm. Ils permettent d’observer que
I'amélioration du transfert de matiere a pour conséquence un étalement de |'activité du
biofilm a partir de I'interface membrane — biofilm vers la phase liquide, une diminution de
I'intensité de I'activité et une augmentation de l'aire de I'activité. L'efficacité du RBAM en
est améliorée.

Ensuite, le modéle RTR a été utilisé pour faire un balayage des conditions opératoires de
fonctionnement des RBAM. |l a été observé que pour la pression partielle en oxygéne dans la
phase gazeuse comme pour la concentration en DCO dans la phase liquide, il existe un seuil
a partir duquel la vitesse de réaction du biofilm est maximale. Ce seuil est fonction du
substrat qui devient limitant. Ensuite, I'exploitation des modéles a montré qu’une
augmentation des capacités de transfert de matiere du le biofilm soit par I'augmentation de
la diffusivité relative soit par la diminution de [I'épaisseur du biofilm permet une

augmentation de la vitesse de réaction.
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1  INTRODUCTION ET OBJECTIFS DU CHAPITRE

Ce chapitre a pour objectif de dégager une représentation du fonctionnement du réacteur a
biofilm aéré sur membrane dont I'étude expérimentale a été rapportée au chapitre Ill. Nous
comparerons deux modeles dans ce travail. lls ont été proposés par deux équipes différentes
en les confrontant a nos résultats expérimentaux. Le premier modele a été écrit sous le
logiciel Aquasim® par I’équipe de M.J. Semmens?. Il a été publié par Shanahan et Semmens
(2004). Le deuxieme modele a été réalisé sous le logiciel Matlab® par E. Syron sous la
direction d’E. Casey® et publié par Syron et Casey (2007). Nous avons choisi de travailler avec
les modeéles tels qu’ils ont été construits et paramétrés par leurs auteurs, en ne modifiant

gue les constantes des réactions et la structure du biofilm.

Dans un premier temps, nous présenterons la structure de ces modeles puis nous les

confronterons a nos résultats expérimentaux.

Dans un deuxiéme temps, le modele le plus proche de nos résultats expérimentaux est
utilisé pour étudier les processus se déroulant a I’échelle du biofilm (croissance bactérienne,
transfert de composés solubles et particulaires,...) et pour lesquels I'accés expérimental n’est
pas possible dans le cadre de nos expérimentations. Ensuite, I'impact des propriétés du
biofilm (diffusivité relative, épaisseur) et des caractéristiques du procédé (concentration en

DCO et en oxygene) sur les performances du réacteur a été évalué.

2  STRUCTURE DES MODELES

Dans les modeles, les biofilms et leurs environnements sont généralement sectionnés en
compartiments (Figure 1V-1) qui définissent les différentes zones du systéme : biofilm,
liquide, couche limite coté liquide et gaz. Les composés (biomasse, substrats, produits,...)
contenus dans chaque compartiment peuvent subir des transformations (réactions
biochimiques, croissance bactérienne, ...) et étre soumis a des phénoménes de transport. Les
équations de bilan et de continuité permettent d’établir un lien quantitatif entre
compartiments (Wanner et al., 2006).

2.1 Description des compartiments

Les deux modeles utilisés dans le cadre de cette étude divisent le réacteur a biofilm aéré sur
membrane en cing compartiments. Chacun de ces compartiments est représenté Figure
IV-1.

2 Department of Civil Engineering de I'University of Minnesota
* School of Chemical and Bioprocess Engineering, Engineering and Material Science Centre de I'University
College Dublin.



Ceceur du liguide :
Compartiment 1

” " Couche limite
diffusionnelle :
Compartiment 2

' Biofilm :
: Compartiment 3
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Figure IV-1: Les cinqg compartiments définis dans les modeles de réacteurs a biofilm aérés sur membrane
étudiés. Ces compartiments sont : le cceur du liquide, la couche limite diffusionnelle, le biofilm, le support et
la phase gazeuse. EPS : ExoPolySaccharide (Modifié a partir de Wanner et al., 2006)

Les modeles utilisés dans le cadre de cette étude simplifient le compartiment biofilm par

rapport a la réalité et le considerent comme ayant une géométrie plane et une structure

interne homogeéne. Le coeur de la phase liguide est considéré comme parfaitement agité et

de volume constant.

De nombreuses études expérimentales (Stoodley et al., 1994, De Beer et Stoodley, 1995,
1996) montrent de forts gradients de concentrations proche de la surface du biofilm quand
des composés sont produits ou consommés par les microorganismes du biofilm. Cette
couche limite diffusive est le lieu d’importantes résistances au transfert de matiere (Wanner
et al., 2006).

Dans le modele écrit par I'équipe de M.J. Semmens, la surface du biofilm est plane,

I’épaisseur de la couche limite est considérée constante et d’épaisseur uniforme sur toute la
surface du biofilm.

Dans le modele d’E. Casey, la couche limite diffusionnelle est négligée pour certains solutés,
a cause des forts gradients de concentration dans le biofilm et d’'une concentration
importante en soluté dans le coeur du liquide. Cette approximation est appuyée par les
résultats expérimentaux du chapitre lll qui montrent que la résistance au transfert entre les
phases liquide et gaz se situe essentiellement dans le biofilm et non dans la phase liquide.
Dans le cas d’un biofilm aéré sur membrane, cette derniere constitue le support du biofilm
gu’elle sépare de la phase gazeuse. La membrane dans le cas présent n’est ni réactive, ni
sélective, mais permet les échanges par diffusion de gaz entre le biofilm et la phase gazeuse
(Wanner et al., 2006).



Dans les modeles utilisés, la phase gazeuse est supposée parfaitement agitée. La couche

limite diffusionnelle entre le cceur de la phase gazeuse et le compartiment support a été

négligée, ce qui est en accord avec nos résultats expérimentaux présentés au chapitre .

2.2 Les composés

Dans les modeéles décrivant les biofilms, on distingue deux catégories de composés :
e Les composés solubles. Ce sont les especes dissoutes telles que les substrats et les

métabolites.
e Les composés particulaires. lls forment la phase solide du biofilm, tels que les débris

cellulaires et les cellules. Ils sont physiquement attachés les uns aux autres ou au

support solide. Il y en a aussi en suspension dans la phase liquide.

2.2.1 Les composés solubles

Les composés solubles englobent les substrats, les métabolites intermédiaires et les produits
issus de I"activité microbienne. Le taux de croissance est fonction du taux de consommation
du substrat le plus limitant. |l n’est pas nécessaire de considérer les substrats qui ne sont pas
limitants. Si plusieurs d’entre eux sont limitants, leurs concentrations respectives doivent
étre calculées simultanément (Wanner et al., 2006). Ce cas se présente dans les réacteurs a
biofilm aérés sur membrane étudiés ici. La matiére organique est consommée par les
bactéries hétérotrophes du biofilm en présence d’oxygéne. Les deux substrats (matiére
carbonée et oxygéne) sont susceptibles d’étre limitant dans le biofilm et sont donc tous deux
pris en compte dans les modeles. Les autres substrats en exces par rapport a la
consommation maximale de la matiére organique ne sont pas pris en considération dans les

cinétiques de réaction.

2.2.2 Les composés particulaires

La catégorie des composés particulaires englobe les bactéries actives, inertes ou mortes, les
EPS, et tous autres composés particulaires, organiques ou inorganiques, piégés dans la

matrice biofilm.

2.3 Processus et transfert de matiere

Au sein d’un biofilm, les phénoménes de réaction et de transfert de matiére sont
étroitement liés : l'utilisation du substrat dans le biofilm génére des gradients de
concentration qui influencent les phénomeénes de diffusion. Donc, les microorganismes sont
exposés a différentes concentrations en substrats, en conséquence I'activité et la vitesse de

croissance des microorganismes varient avec la position dans le biofilm.



Le coefficient de diffusivité relative est utilisé pour comparer la diffusion de la molécule
d’intérét dans le biofilm a sa valeur dans I'eau. Il permet de prendre en compte les

phénomeénes de transport subis par la molécule.

Dans les modeles étudiés, on suppose le biofilm en régime permanent. La phase d’adhésion
de la biomasse n’est pas prise en compte et I'intérét ne se porte pas sur les phénomenes de
transfert de la biomasse mais plut6t sur le transfert des nutriments une fois le biofilm établi.

3  DESCRIPTION DES MODELES
Avant d’étre étudiés dans le cadre de ce travail, les deux modeles sont présentés et

comparés.

3.1 Procédés de transformation biologiques

Dans chacun des modeles, les biofilms consomment de la matiéere organique en présence de
bactéries hétérotrophes mais les processus réactionnels mis en jeu sont différents. Le
modele écrit par Semmens prend en compte, en plus de la croissance bactérienne, les
processus de lyse de la biomasse et I'hydrolyse des composés organiques peu solubles
(Figure 1V-2). C’'est pourquoi dans la suite de I’étude nous appellerons ce modeéle : le modéle
RTR pour: Réaction — Transformation — Régénération. L'autre modeéle qui ne prend en
compte que les réactions de consommation de la DCO est appelé modéle RT pour : Réaction
— Transformation. Cependant, les constantes de ce modele ont été calibrées
expérimentalement par les auteurs directement sur un réacteur a biofilm. Elles prennent

donc indirectement en compte les réactions de régénération de la biomasse.



MODELE RT MODELE RTR

ENTREE : ENTREE :
DCO facilement biodégradable DCO facilement biodégradable
Calculs logiciel _l ___________________ Calculs logiciel _L ______________________

4_

DCO facilement biodégradable DCO facilement biodégradable

l CROISSANCE

Bactéries hétérotrophes Bactéries hétérotrophes

= E

| l CROISSANCE |

DCO lentement biodégradable

SORTIE :
DCO facilement biodégradable

l HYDROLYSE

DCO facilement biodégradable

SORTIE :
DCO facilement biodégradable
DCO lentement biodégradable

Figure IV-2 : Schéma des procédés de transformation pour les modéles RT et RTR pour les réactions de DCO

Les différentes étapes de transformation de la matiere organique (croissance, lyse et
hydrolyse) prises en compte dans les modéles sont expliquées ci-dessous.

3.1.1 Etapes de transformation de la matiére organique

a) Croissance hétérotrophe

La matiére organique facilement biodégradable est consommée par les bactéries
hétérotrophes. La réaction de consommation est présentée Equation IV-1. (Casey et al.,
2000b)

CH,COO™ +0,160, +037NH, —1,39CH, 0, N, , +0,51CO, +0,72H,0

Equation IV-1



Les résultats expérimentaux présentés chapitre |Ill, Figure |IlI-25, montrent une
consommation d’oxygene, signe de la présence de bactéries hétérotrophes aérobies. Les gaz
issus du pilote présentent des traces de méthane. Ces traces sont le signe de croissances
bactériennes hétérotrophes anaérobies.

Ceci est en accord avec le fait que les bactéries ont pour origine les boues activées aérobies
de station d’épuration. Par des bilans matieres, les modeles ont permis de quantifier que la
quantité de bactéries anaérobies dans le biofilm représente moins de 2% des bactéries. Elles
seront prisent en compte dans les modeles pour vérification de leur influence.

b) Lyse cellulaire

Le modele RTR prend en compte la lyse bactérienne ou mort des bactéries. Ce mécanisme
est responsable d’une diminution de la quantité de la biomasse. Il libére in situ de la matiere
organique sous forme de DCO complexe qui sera transformée ensuite en DCO soluble via un
processus d’hydrolyse qui a lieu a la surface des bactéries. Cette DCO sera ensuite

consommée par la biomasse. C’est le concept de « mort-régénération ».

c) Processus d’hydrolyse

La matiere organique peut étre soluble, et donc directement assimilable, ou particulaire et
alors nécessiter une hydrolyse (catalyse par des enzymes extracellulaires) avant d’étre
consommée. Dans |'étude expérimentale présentée ici, I'effluent synthétique est composé
uniquement de substrats solubles (Acétate de sodium) facilement assimilables. Les substrats

hydrolysables, s’il y en a, ne proviennent donc que de la lyse cellulaire.

La lyse bactérienne et I'hydrolyse impactent donc négativement la consommation de la
matiere organique entrant dans le pilote puisqu’ils sont une source de matiere organique
facilement assimilable.

3.1.2 Bilan des processus biologiques et valeurs des parameétres retenus pour les modeles

a) Bilan des variables prises en compte dans chaque modéle

Les composés solubles et particulaires utilisés dans les modéles RT et RTR sont décris dans le
Tableau IV-1.



Modeéle RTR

Modeéle RT

Variables relatives
aux composés
solubles

So : Concentration en oxygene
dissous

Ss : Concentration en substrat
organique rapidement
biodégradable

Sco2 : Concentration en dioxyde

So : Concentration en oxygeéne
dissous

Ss : Concentration en substrat
organique rapidement
biodégradable

Sheon : Concentration en néon

de carbone
Scha : Concentration en méthane

Sneon : Concentration en néon

X4 : Concentration en biomasse | Xy : Concentration en biomasse

. . hétérotrophe aérobie hétérotrophe aérobie
Variables relatives ) .
3 Xua : Concentration en biomasse
aux composeés o o
. . hétérotrophe anaérobie
particulaires )
Xs : Concentration en substrat

lentement biodégradable

Tableau IV-1: Variables utilisées représentant les composés solubles et particulaires en fonction des modéles
RT et RTR

b) Processus pris en compte

Le modele RTR prend en compte la croissance et la lyse des bactéries hétérotrophes
aérobies et anaérobies ainsi que les réactions d’hydrolyse. Les auteurs ont suivis le modeéle
ASM1 excepté pour la réaction d’hydrolyse qui est d’ordre zéro dans le cas présenté. Le
modeéle RT prend en compte uniquement la réaction de croissance des bactéries
hétérotrophes aérobies. La cinétique de croissance des bactéries hétérotrophes aérobies a
été écrite de la méme manieére, en suivant une loi de Monod, par les différents auteurs. Les
constantes nécessaires a |'écriture des cinétiques ont été soient déterminées
expérimentalement soient issues du modele RTR. Ces constantes ont ensuite été utilisées
dans les deux modeles.

Les cinétiques de chaque processus sont décrites dans le Tableau IV-2.

c) « Stcechiométrie » des processus considérés

Les coefficients « stoechiométriques » des composés considérés pour chaque processus sont

présentés dans le Tableau IV-3.




Processus L Modéle Modéle
3.1 Cinétiques
gMVS m™j RTR RT
Croissance des bactéries S So
P .. . i Xy : X X
hétérotrophes aérobies Ss+Ks So+Kop,
Croissance des bactéries 100
hétérotrophes Yk, X Ss K ox X
P2 , . i e HA‘SS +KS,HA‘ So +Kin702
anaérobies
Lyse des bactéries
P3|, ., — by Xy X
hétérotrophes aérobies
Lyse des bactéries
ps | hétérotrophes by X X
anaérobies
ky X
Ps | Hydrolyse K X

Tableau IV-2 : Cinétiques retenues des processus dans les modéles RTR et RT

décrites au paragraphe suivant

. Les variables utilisées sont

Processus sur le
composé d’intérét

) Ss Sco2

ScHa

Xu Xua Xs

P1

Croissance des

bactéries

~02_cop 1

hétérotrophes

aérobies

Y H

Y H

P2

Croissance des
bactéries
hétérotrophes

anaérobies

1 1-Y _HA
Y HA

P3

Lyse des bactéries
hétérotrophes
aérobies

-1 1,42

Pa

Lyse des bactéries
hétérotrophes

anaérobies

-1 1,42

Ps

Hydrolyse

1

-1

Tableau IV-3 : Coefficients « stoechiométriques » des processus considérés dans les modéeles RTR et RT. Les

signes « - » indiquent une consommation de la molécule, et les signes « + » une production




d) Détermination des constantes

Dans les modeles RT et RTR, les auteurs ont développé expérimentalement des populations
bactériennes différentes. Nous avons adapté les constantes utilisées pour les cinétiques de
réaction du Tableau IV-2 a une biomasse issue de boue activée. Comme celle utilisée par
Shanahan et Semmens (2004) d’ou vient le modéle RTR. Les constantes utilisées sont
présentées Tableau IV-4.



Symbole

Définition

Valeur modeéle

Origine

Bactéries hétérotrophes aérobies

My Vitesse de croissance 53" Expérimentale
maximale (Vernay, 2010)
K Constante de demi- 43,8gm> Expérimentale
saturation pour la DCO (Vernay, 2010)
K, Constante de demi- 0,15gm™ Shanahan et
saturation pour I'oxygéne Semmens (2004)
b, Vitesse de mortalité 0,06 Shanahan et
spécifique Semmens (2004)
02 _COD Ratio d’oxygéne consommé 0,473 g0, gDCO™ Shanahan et
par DCO consommé Semmens (2004)
Y_H Taux de conversion 0,6 gMVS gDCOconsommé™  Shanahan et

Semmens (2004)

Bactéries hétérotrophes anaérobies

ki, Vitesse d’utilisation 3,27 gDCO gMVS™j? Shanahan et
spécifique Semmens (2004)
K an Constante de demi- 28gm> Shanahan et
saturation pour la DCO Semmens (2004)
K, 0 Constante d’inhibition par 0,15gm™ Shanahan et
I’oxygene Semmens (2004)
by, Vitesse de mortalité 0,03 Shanahan et
spécifique Semmens (2004)
Y _AH  Taux de conversion 0,053 gMVS gDCO™ Shanahan et

Semmens (2004)

Autres parameétres

ky, Constantes de vitesse de la 3 gDCOcomplexe Shanahan et
lyse cellulaire gDCOcellulaire™ j* Semmens (2004)
K, Constante de demi- 0,03 gDCO complexe Shanahan et
saturation pour I’hydrolyse gDCOcellulaire™ Semmens (2004)
des cellules lysées
Concentration en matiere 48 000 gMVS m Shanahan et
solide du biofilm Semmens (2004
Tableau IV-4 : Liste des différents parameétres cinétiques des modeles. MVS: Matieres Volatiles en

Suspensions



Les valeurs des constantes présentées dans le tableau précédent sont soit déterminées
expérimentalement dans un réacteur batch avec une culture de cellules libres (Vernay,
2010), soit reprises du modéle RTR. Les auteurs avaient utilisé des valeurs issues d’une
moyenne des valeurs déterminées dans la bibliographie (Metcalf et Eddy, 1991 ; Bradley et
Brodkorb, 1999 ; Rittman et Manem, 1992 ; Gujer et Henze, 1991 ; Chen et al., 1988 ; Essila
et al., 2000).

Pour les constantes u, et K, des cinétiques de la croissance de la biomasse hétérotrophe
aérobie, les ordres de grandeurs déterminés expérimentalement sont identiques a ceux qui

avaient été choisis dans le modéle RTR par les auteurs.
3.2 Processus physiques

3.2.1 Sous-couche diffusionnelle

L’épaisseur de la sous-couche diffusionnelle liquide est déduite de mesures expérimentales
réalisées en absence de biofilm sous les mémes conditions hydrodynamiques que celles dans

lesquelles le biofilm est développé.

3.2.2 Transport dans le biofilm

Le code d'Aquasim® prend en compte les phénomeénes de convection liés a la croissance et
a la lyse bactérienne dans la matrice biofilm. En effet dans ce modéle, les microorganismes,
lors de leur croissance, déplacent |'eau contenue dans les pores du biofilm, ces
déplacements sont compensés par des flux d’eau. Ce mécanisme a été quantifié dans notre
cas et s’est avéré négligeable par rapport a la diffusion calculée par le modeéle et au vu de
nos vitesses de réactions.

Ensuite, le code d'Aquasim® prend en compte les phénomeénes de diffusion en les pondérant
par la fraction d’eau dans le biofilm (Reichert, 1998), ceci correspond a la diffusion dans les

pores du biofilm et non dans le biofilm entier.

Le modele RT prend en compte le transfert de matiere dans le biofilm comme étant égal au
coefficient de diffusion dans I'eau corrigé du coefficient de diffusivité relative. Celui-ci est
déterminé par I’équation de Fan et al. (1990), citée au chapitre | et rappelé ci-dessous.

_ Dbiofilm -1 0'43'pbioﬁlm0,92

“" D T 11,19+0,27.0,5, "

eau

Equation IV-2



3.2.3 Valeurs des coefficients de diffusion

Les valeurs retenues des coefficients de diffusion dans I'eau des composés solubles pour nos
calculs sont reportées dans le Tableau IV-5.

Symbole Définition Valeur modéle Source
Doz Diffusion de I'oxygene 2,0x10° m?s? Haynes, (2010)
Dpco Diffusion de la DCO 9,5x10'10 m2s? Shanahan et Semmens, (2004)
Dneon Diffusion du Néon 3,6x10’9 m2s? Haynes, (2010)

Tableau IV-5 : Coefficients de diffusion des espéces solubles dans I'eau

3.2.4 Valeurs des constantes de Henry utilisées

Les valeurs retenues des constantes de Henry d’équilibre entre les phases gazeuses et

liquide de I'oxygéne et du néon pour nos calculs sont reportées dans le Tableau IV-6.

Symbole Définition Valeur modele Source
Hoz Constante de Henry de I'oxygéne 1,3x10° mol L atm™ Sander, (1999)
Hneon Constante de Henry du néon 4,5x10* mol L atm™ Sander, (1999)

Tableau IV-6 : Constantes de Henry des espéces gazeuses entre I'eau et la phase gazeuse

4  VALIDATION DES MODELES

Avant toute exploitation des modeles, 'adéquation entre les résultats calculés et
expérimentaux doit étre évaluée. La comparaison porte dans un premier temps sur le
transfert de la molécule traceur (le néon) de la phase liquide a la phase gazeuse. Ceci afin
d’adapter les transferts de matiere si besoin. Dans un deuxiéme temps, la consommation de
la DCO et d’oxygéne par le biofilm ont été comparés.

Pour rappel, chaque expérience a été menée avec plusieurs cellules en paralléle. Chaque
expérience correspond a un jeu de conditions hydrodynamiques sauf I'expérience 2 qui
présente deux jeux de conditions. Les couples de propriétés physiques du biofilm
déterminés expérimentalement (épaisseur du biofilm et diffusivité relative) pour ces
expériences et utilisés dans chaque modele sont rappelés Tableau IV-7. Pour les expériences
ou plus de deux cellules ont été utilisées en parallele, seuls les résultats de deux cellules ont
été retenues, soit parce que les résultats n‘ont pas été mesuré expérimentalement, soit
parce que les épaisseurs et diffusivité relative sont tres proches de celles présentées.

Les cellules dans le pilote expérimental sont en parallele et sont reliées entre elles par la
phase liquide via une boucle de recirculation. C'est pourquoi les transferts sont déterminés
pour chague cellule mais les vitesses de consommations de la DCO dans la phase liquide sont

calculées pour I’'ensemble des cellules.



Les conditions des expériences ainsi que les couples de résultats (épaisseur et diffusivité
relative) sur les caractéristiques du biofilm sont rappelées Tableau IV-7.

Contrainte de

, . Nombre de . Epaisseur du Diffusivité
Expériences Cellule cisaillement . .
Reynolds (Pa) biofilm (mm) relative (-)
1 Cellule 1 1880 6,1x10° 2,7 0,74
Cellule 2 2,1 0,55
5 Cellule 1 1880 6,1x107 1,35 0,56
Cellule 2 643 2,1x10 1,5 0,46
3 Cellule 1 3190 1,8x10™ 1,4 1,65
Cellule 2 1,3 1,17
4 Cellule 1 »885 6,1x10> 2,1 0,65
Cellule 2 2,2 0,79

Tableau IV-7: Récapitulatif des propriétés du biofilm : épaisseur et diffusivité relative pour chacune des

expériences menées
4.1 Validation du calcul de transfert de matiéere

4.1.1 Mise en ceuvre des modeles
En introduisant les résultats expérimentaux (épaisseur du biofilm et de la couche limite)
dans les modeles, nous calculons avec les modeéles RT et RTR les flux de néon. Ces résultats

sont comparés aux valeurs expérimentales Figure IV-3.

80 T O Résultats expérimentaux
70 7 [ Résultats calculés, model RT
60 M Résultats calculés, model RTR

i

40

30
20
10 I l
O 1
Expérience 1 Expérience 1 Expérience 2 Expérience 2 Expérience 3 Expérience 3 Expérience 4 Expérience 4
cellule 1 cellule 2 cellule1 cellule 2 cellule 1 Cellule 2 Cellule 1 Cellule 2

Flux de Néon (mg m> h'l)

Figure IV-3 : Résultats expérimentaux et calculés du transfert de néon pour chaque cellule par les modeéles RT

et RTR tel qu'utilisés par les équipes de M. Semmens et E. Casey

Les résultats de la Figure IV-3 montrent que le modele RT sous-estime les résultats

expérimentaux. Le modele RTR est plus proche des résultats expérimentaux, mais reste tres



éloigné pour I'expérience 3. En effet, cette expérience est celle ou le coefficient de diffusivité
relative est le plus élevé.

Ces résultats s’expliquent par les valeurs du coefficient de diffusivité relative calculées par
les modeles. Pour la cellule 1 de I'expérience 4 par exemple, nous trouvons
expérimentalement une valeur de 0,6 alors que la diffusivité relative calculée sous le modeéle
RT est de 0,3. Le flux de néon calculé par le modele RT est donc plus faible. Le modele RTR
prend en compte le transfert de matiere a travers la porosité du biofilm et considere une
diffusivité relative de 0,9. Le modéle RTR surestime donc le transfert de néon dans ce cas.

Nous avons introduit les coefficients de diffusivités relatives mesurés (chapitre Ill) dans les

modeles et examinons les résultats a nouveau Figure V-4,

4.1.2 Utilisation de la diffusivité relative expérimentale dans les modeles de biofilms

Les valeurs expérimentales de diffusivité relative ont été introduites dans les modéles au lieu
des valeurs calculées. Les résultats sont présentés Figure IV-4.

80 T O Résultats expérimentaux

70 [ Résultats calculés, model RT

60 M Résultats calculés, model RTR

50 7

30 7

Flux de Néon (mg m™ h'l)
D
o
|

10 1
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Expérience 1 Expérience 1 Expérience 2 Expérience 2 Expérience 3 Expérience 3 Expérience 4 Expérience 4
cellule 1 cellule 2 cellule 1 cellule 2 cellule1 Cellule 2 Cellule 1 Cellule 2

Figure IV-4 : Résultats expérimentaux et calculés du transfert de néon par les modéles RTR et RT avec

I'utilisation de la diffusivité relative déterminée expérimentalement

On voit que l'utilisation du coefficient de diffusivité relative expérimental dans les deux
modeles rapproche les résultats calculés des deux modeles qui sont maintenant en accord
avec les résultats expérimentaux. Les résultats calculés du flux a travers les deux modeles

sont treés proches.



Les résultats calculés pour le transfert de matiere a travers le biofilm par les modeles RT et
RTR nécessitent donc une détermination directe des transferts radiaux ou une meilleure loi

d’estimation de la valeur de la diffusivité relative que celle correspondant a I'Equation IV-2.

Le transfert de matiére est maintenant validé. L'étape suivante consiste a confronter les

résultats calculés aux mesures de vitesses de consommation de I'oxygene et de la DCO.

4.2 Validation de la consommation du carbone organique et de ’oxygéne
Les Figure IV-5 et Figure IV-6 comparent les résultats calculés en utilisant les diffusivités
relatives déterminées expérimentalement avec les vitesses de consommation en DCO et de

I’oxygéne expérimentales.
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Figure IV-5 : Comparaison des résultats expérimentaux et des résultats calculés avec les modeéles RT et RTR
pour la vitesse de consommation de I'oxygéne. Les résultats des modéles ont été calculés avec les propriétés

déterminées expérimentalement sur le biofilm (épaisseur et diffusivité relative)

La consommation d’oxygene calculée par les deux modeéles n’est pas significativement
différente (Figure IV-5). Une seule expérience sur les six présentées a des résultats
expérimentaux proches des résultats calculés: la cellule 1 de I'expérience 3. Pour les
expériences 2, 3 et 4, I'écart entre les flux d'oxygéne mesurés et calculés est de 35%
maximum pour le modele RTR et 60% pour le modele RT. Pour I'expérience 1, I'écart est de
75% et 111% pour les deux cellules modélisées sous RTR et RT respectivement. Le biofilm
développé dans cette cellule contient une quantité importante de champignons filamenteux.
Leur présence pourrait expliquer cette différence. L'expérience 2, cellule 1, est I'exacte
reproduction pour les conditions expérimentales de la condition 1. Le biofilm contient
visiblement moins de champignons dans le deuxieme cas et les résultats expérimentaux et

calculés sont en adéquation, ce qui est une indication de la validité de cette hypothese.
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Figure IV-6 : Comparaison des résultats expérimentaux et des résultats calculés avec les modeéles RT et RTR
pour la vitesse de consommation de la DCO. Les résultats des modéles ont été calculés avec les propriétés

déterminées expérimentalement sur le biofilm (épaisseur et diffusivité relative)

La Figure IV-6 représente la comparaison entre les consommations de DCO expérimentales
et calculées. Les résultats obtenus sous le modéle RT surestiment la consommation de la
DCO jusqu’a 90% (condition 1), par contre, le modele RTR sont en adéquation avec les
valeurs expérimentales. L'absence de prise en compte de la DCO complexe dans le biofilm
semble donc pénaliser le modeéle RT, alors que le modele RTR reproduit bien (a I'incertitude

pres) la consommation de DCO mesurée.

4.3 Conclusion

Les différences entre les consommations de I'oxygene et de la DCO expérimentales et
calculées sont plus importantes pour le modele RT que pour le modele RTR. Les auteurs du
modeéle RT ont observé que pour des concentrations DCO inférieur 3 500 mg L™, le modéle
était tres cohérent avec leurs résultats expérimentaux. Ils montrent que lorsque les
concentrations en DCO augmentent, le modeéle surestime la vitesse de réaction. Cette
différence augmente d’autant plus avec la concentration en DCO. Les auteurs travaillent a
des faibles concentrations, ce modele est donc bien adapté au réacteur des auteurs et a
I'utilisation gu’ils en ont.

Dans le cas présent nous avons comparé les résultats expérimentaux avec un modele plus
complet au vue du nombre de réactions, en utilisant les mémes constantes issues de la
bibliographie. Il s’est avéré étre plus représentatif dans nos conditions expérimentales de
nos résultats et retenu pour montrer I'activité du biofilm a I’échelle microscopique dans nos

conditions expérimentales.



5 ANALYSE LOCALE DU FONCTIONNEMENT D'UN BIOFILM SUR MEMBRANE

5.1 Profils de concentration de I’oxygéne et de la DCO dans le biofilm

A I'aide des modeles, il est possible de simuler les profils de concentrations en oxygéne et en
DCO dans le biofilm pour chacune des cellules des expériences menées précédemment. A
titre de rappel, dans ces expériences, les charges volumiques en DCO sont gardées
constantes, seules les conditions hydrodynamiques sont modifiées et leur influence a été
étudiée expérimentalement sur deux propriétés du biofilm : diffusivité relative et épaisseur.
Le Tableau IV-8 récapitule les vitesses expérimentales d’élimination de la DCO pour chaque
condition hydrodynamique appliquée au biofilm. Les caractéristiques et les propriétés du
biofilm liées a ces vitesses sont rappelées Tableau IV-7. Les profils de concentration en
oxygene et en DCO calculés sont présentés sur les Figure V-7 et Figure IV-8. Ces figures
montrent les profils de concentrations pour les deux cellules de chaque condition

hydrodynamique testée en fonction des vitesses de consommation de la DCO.

Vitesse
Cellule d’élimination de la
DCO (mg m? h?)

Expérience 1 Cellule 1 480
Cellule 2

Expérience 3 Cellule 1 938
Cellule 2

Expérience 4 Cellule 1 773
Cellule 2

Tableau IV-8: Récapitulatif de la vitesse expérimentale d'élimination de la DCO pour chacune des

expériences menées
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Figure IV-7 : Profils de concentration de I'oxygéne dans le biofilm en fonction de I'épaisseur normalisée du
biofilm et pour les différentes vitesses expérimentales de consommation de la DCO observées. L’abscisse
«0» correspond a l'interface membrane - biofilm, I'abscisse «1» correspond a l'interface biofilm - liquide.
Figure de gauche : toute I'épaisseur du biofilm est représentée. Figure de droite : les premiers 10% sont

représentés
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Figure IV-8 : Profil de concentration de la DCO dans le biofilm, selon I'épaisseur normalisée du biofilm en
fonction de la vitesse expérimentale de consommation de la DCO. L’abscisse « 0 » correspond a l'interface
membrane - biofilm, I’abscisse « 1 » correspond a l'interface biofilm - liquide. A gauche : toute I'épaisseur du

biofilm est représentée. A droite : les premiers 10% sont représentés

La Figure IV-7 montre que I'oxygéne diffuse a moins de 10 % de |’épaisseur totale du biofilm
a partir de l'interface membrane - biofilm. La Figure 1V-8 montre que la DCO diffuse sur
toute I'épaisseur du biofilm, de la phase liquide jusqu’a la membrane. La réaction de
consommation aérobie de la DCO et de I'oxygéne par les bactéries a donc lieu proche de
I'interface biofilm - membrane |a oU les deux substrats sont présents.

Le profil de concentration de la DCO n’est pas linéaire ; ceci est caractéristique des profils de
diffusion-réaction. En effet, les réactions successives, de dégradation, de lyse et d’hydrolyse
consomment ou produisent de la DCO, ce qui donne ce profil courbé a la concentration en
DCO.

Afin de mettre en évidence I'importance du transfert de matiére dans les flux de DCO et
d’oxygene, le Tableau V-9 rappelle le rapport de I'épaisseur du biofilm par la diffusivité

relative. Ces deux valeurs influencent fortement le transfert.

Vitesse . , Répport
)il s Epaisseur ce . ...  €paisseurdu
d’élimination . Diffusivité . . L.
du biofilm . biofilm par la Conditions expérimentales
de la DCO (mm) relative (-) diffusivité
2 -1
h
(mg m ) relative
938 1,4 1,65 0,8 Expérience 3 Cellule 1
1,3 1,17 1,1 Cellule 2
773 2,1 0,65 3,2 Expérience 4 Cellule 1
2,1 0,79 2,8 Cellule 2
430 2,7 0,74 3,6 Expérience 1 Cellule 1
2,1 0,55 3,8 Cellule 2

Tableau IV-9 : Comparaison du rapport de I'épaisseur expérimentale du biofilm par la diffusivité relative
expérimentale dans le biofilm pour chaque condition hydrodynamique testée a la vitesse d'élimination de la
DCO



Les Figure IV-7 et Figure IV-8 ainsi que le Tableau IV-9 montrent que plus le rapport de
I’épaisseur du biofilm par la diffusivité relative est petit, plus les profils de concentration de
I'oxygeéne sont étalés dans le biofilm et plus ceux de la DCO décroissent rapidement dans
I’épaisseur du biofilm du fait d'une plus grande consommation par les bactéries (rappel
figure 111-24)

5.2 Profils de I’activité bactérienne dans les biofilms

La Figure IV-9 montre les profils d’activité dans le biofilm (calculé selon I'Equation I-5,
chapitre 1) en fonction de la vitesse de consommation expérimentale de la DCO pour
chacune des expériences menées. Les propriétés de chaque biofilm (diffusivité relative et
épaisseur) étudiées expérimentalement au chapitre Ill ont été prises en compte dans les
modeles. Comme précédemment, chaque condition hydrodynamique testée est représentée

par sa vitesse de consommation et I'activité de deux cellules par expérience est représentée.
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Figure IV-9 : Profil de I'activité bactérienne dans le biofilm sur I'épaisseur de celui-ci. L’abscisse « 0 »
correspond a I'interface membrane / biofilm, I'abscisse « 1 » correspond a I'interface biofilm / liquide. Figure
de gauche : toute I'épaisseur du biofilm est représentée. Figure de droite : les premiers 15% du biofilm sont
représentés

La Figure IV-9 est déduite des Figure IV-7 et Figure IV-8 sur les profils de concentrations en
oxygene et en DCO. Les profils d’activités sont fonction de la présence des deux substrats
dans le biofilm.

La Figure IV-9 montre que dans les cas expérimentaux traités (méme charge en DCO, méme
pression partielle mais conditions hydrodynamiques différentes), I'efficacité du biofilm est
améliorée pour des profils d’activité dont les maximums sont plus faibles mais dont I'activité
est plus étalée dans I'épaisseur du biofilm. L’activité totale est donc plus importante.



5.3 Conclusion

Ces résultats de simulation montrent que plus le rapport de I'épaisseur du biofilm par la
diffusivité relative est petit plus le profil d’activité de la biomasse dans le biofilm est étalé sur
I’épaisseur et plus la vitesse de consommation de la DCO est élevée.

6  EXPLOITATION DES MODELES

Le modeéle RTR est utilisé par la suite pour évaluer I'impact de parametres expérimentaux sur
I’élimination de la DCO. Les quatre parametres expérimentaux étudiés sont : la pression
partielle en oxygene dans la phase gazeuse, la concentration en DCO dans I'alimentation de
la phase liquide, la diffusivité relative dans le biofilm puis son épaisseur. Ils sont étudiés
successivement.

6.1 Effets de la pression partielle en oxygéne

6.1.1 Conditions opératoires

Une variation de la pression partielle en oxygene dans la phase gazeuse est simulée, les
autres parameétres du procédé (volume du réacteur, surface de membrane, temps de séjour
hydraulique) et du biofilm (épaisseur, diffusivité relative, concentration en biomasse) sont
inchangés. lls sont récapitulés Tableau IV-10.

Variable d’entrée Valeur

Concentration en DCO dans l'alimentation 1400 puis 10 000 mg L

Epaisseur du biofilm 1,5 mm
Charge en DCO 52 puis 370 mg L h?
Diffusivité relative 1

Porosité du biofilm 79 %

Tableau IV-10 : Récapitulatif des données d'entrée du modele utilisées pour observer les effets de la
variation de la pression partielle en oxygéne

6.1.2 Effet sur la vitesse de consommation de la DCO a concentration en DCO limitante

Les pressions partielles en oxygene choisies balayent une gamme allant de 20%
(concentration dans l'air) a 100 % d’oxygene dans la phase gazeuse. Les résultats calculés
des vitesses de consommation de la DCO et de |'oxygene sont présentés Figure IV-10. Le

rapport de ces deux consommations est présenté Figure IV-11.
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Figure IV-10 : Effet de la concentration en oxygéne dans la phase gazeuse sur la vitesse de consommation de

la DCO et de I'oxygéne dans la phase liquide
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Figure IV-11 : Rapport de la vitesse de consommation de la DCO par la vitesse de consommation de I'oxygéne
pour différentes concentration en oxygéne dans la phase gazeuse

La Figure IV-10 montre que lorsque la concentration en oxygene augmente de 400%, la
consommation de la DCO n'augmente que de 12% et celle de I'oxygene de 8%. Les rapports
de la consommation de la DCO par la consommation de I'oxygene augmentent légerement
de 4% (Figure IV-11). Ce rapport a une valeur moyenne de 1,5.

Ces résultats montrent qu’il n’est pas économique d’alimenter la phase gazeuse avec de
I’oxygeéne pur pour cette concentration en DCO.

La Figure IV-12 montre les profils d’activité a I'intérieur du biofilm donc de la localisation de

la réaction biologique pour les différentes pressions partielles en oxygene simulées.
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Figure IV-12 : Profil d’activité dans le biofilm en fonction de la pression partielle en oxygéne dans la phase

gazeuse. En abscisse, le point 0 correspond a I'interface membrane - biofilm

La Figure IV-12 montre que plus la pression partielle en oxygene dans la phase gazeuse
augmente, plus le maximum du profil d’activité dans le biofilm se déplace de l'interface
membrane - biofilm vers la phase liquide pour finir au-dela du tiers de I'épaisseur. L'oxygéne
diffuse donc plus loin dans le biofilm avec 'augmentation de la pression partielle dans la
phase gazeuse et est consommé plus loin dans le biofilm.

Le pic d’activité maximal varie tres peu avec la pression partielle en oxygene. Dans le cas
d’une pression partielle de 20% en oxygene, celui-ci est consommé directement a l'interface

membrane - biofilm, ce qui explique un pic d’activité important.

La production de DCO soluble a partir des réactions de lyse bactérienne et d’hydrolyse de la
DCO complexe est liée a deux équilibres. Le premier, la somme de la DCO complexe et de la
biomasse est une constante. Le deuxieme indique que la production de DCO complexe par la
réaction de lyse a lieu en présence de bactéries uniquement, donc sur toute |'épaisseur du
biofilm. De plus, elle est fonction de la concentration en bactéries. Par ailleurs, la réaction de
consommation de la DCO produit des bactéries. Ainsi, plus le biofilm consomme de la DCO,
plus il produit de la biomasse, donc plus il produit de la DCO soluble consommable par le
biofilm en présence d’oxygéne (Tableau IV-2).

Ces observations expliquent que pour des pressions partielles en oxygene de 50% et plus,
I'activité du biofilm est non nulle du c6té de l'interface membrane - biofilm, avant le pic
d’activité. Le biofilm consomme de la DCO soluble issue de la lyse bactérienne en présence
d’oxygene. Apres le pic d’activité, du coté de l'interface biofilm - liquide, il n’y a pas
d’oxygene et 'activité bactérienne est nulle.



6.1.3 Effet sur la vitesse de consommation de la DCO a concentration en DCO non limitante

De la méme maniére que précédemment, pour une gamme de pression partielle en oxygene
de 20 a 100%, la vitesse de consommation de la DCO est tracée mais pour une concentration
en DCO dans I'alimentation de 10 000 mg L. Les résultats sont présentés Figure 1V-13 et
Figure IV-14.
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Figure IV-13 : Effet de la concentration en oxygéne dans la phase gazeuse sur la vitesse de consommation de
la DCO et de I'oxygéne dans la phase liquide. Conditions expérimentales : épaisseur du biofilm = 1,5 mm;
diffusivité relative = 1 ; fraction d’eau dans le biofilm = 0,79 ; temps de séjour hydraulique = 1,125 j; charge
enDCO=370mgL* h™
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Figure IV-14 : Rapport de la vitesse de consommation de la DCO par la vitesse de consommation de I'oxygene
pour différentes concentrations en oxygéne dans la phase gazeuse

La Figure IV-13 montre que lorsque la pression partielle en oxygéne augmente de 400 % a
une concentration ou la DCO n’est pas limitante, la vitesse de consommation de la DCO

augmente de 240%. Les rapports de consommation de la DCO par I'oxygéne augmentent de



20% pour se rapprocher de 2, signe d’une utilisation de la DCO de I'alimentation plutot que
la DCO issue de la DCO complexe (Figure 1V-14).
Ces résultats montrent qu’a des concentrations en DCO élevées, il peut étre intéressant

d’augmenter la pression partielle en oxygéne pour une meilleure élimination.

La Figure IV-15 montre les profils d’activité a I'intérieur du biofilm, donc la localisation de la
réaction biologique, pour les différentes pressions partielles en oxygéne simulées a des
charges en DCO plus élevées dans I'alimentation.
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Figure 1V-15 : Profil d’activité dans le biofilm en fonction de la pression partielle en oxygéne dans la phase

gazeuse. En abscisse, le point 0 correspond a I'interface membrane - biofilm

La Figure IV-15 montre qu‘a fortes concentrations en DCO, quelle que soit la pression
partielle en oxygene, I'activité du biofilm a lieu du c6té de I'interface membrane - biofilm. De
plus, cette figure met en évidence que plus la pression partielle en oxygene augmente plus

I'activité totale du biofilm augmente.

A I'échelle du réacteur, si le biofilm était purement diffusif avec un débit de liquide
suffisamment élevé pour permettre une concentration en oxygene nulle dans la phase
liquide, alors selon la loi de Fick, une augmentation de 400% de la pression partielle en
oxygene devrait permettre de la méme maniére une augmentation du flux d’oxygene de
400%. Cependant, le flux d’oxygene calculé en présence d’un biofilm n"augmente que de 8%
(Figure IV-10). La réactivité du biofilm modifie les flux. En effet, le flux de DCO transfére du
liquide vers la membrane, il est consommé dans le biofilm. Les substrats sont en contre-

diffusion.



6.1.4 Conclusion

Sans considération de la réactivité d’'un systeme biologique, donc en prenant en compte
uniquement les phénomenes physiques, I'augmentation de la pression partielle en oxygene
implique que I'oxygene diffuse plus loin sur I’épaisseur du biofilm et entraine une tres légere
augmentation de la consommation en DCO pour des concentrations en DCO limitantes. Pour
des concentrations en DCO élevées, 'augmentation de la pression partielle en oxygene va
permettre d’augmenter la vitesse de consommation de la DCO. Le couplage des effets
combinés de la pression partielle en oxygéne et de la concentration en DCO est discuté au
paragraphe 6.5. En effet, l'intérét de l'augmentation de la pression partielle semble
dépendre de la concentration en DCO. A I’échelle industrielle, la variation de la composition

de la phase gazeuse a un co(t important.

6.2 Effets de la concentration en DCO

6.2.1 Conditions opératoires

De la méme maniére que pour I'oxygéne, le modele RTR est utilisé pour simuler I'effet de la
concentration en DCO dans l'alimentation sur les performances des RBAM. Plusieurs
situations sont modélisées ol seule la concentration en DCO est modifiée d’une simulation a

I'autre. Les conditions opératoires sont présentées Tableau IV-11.

Variable d’entrée Valeur
Temps de séjour hydraulique 1,125
Epaisseur du biofilm 1,5mm
Composition de la phase gazeuse 20 %
Diffusivité relative 1
Porosité du biofilm 79 %

Tableau IV-11 : Récapitulatif des données d'entrée du modele utilisées pour observer les effets de la
variation de la concentration en DCO

6.2.2 Effet sur la vitesse d’élimination de la DCO

Les concentrations en DCO testées balayent une gamme de concentrations de 200 mg L™
(concentration de la DBOs des eaux résiduaires urbaines), a 6 000 mg L™ (concentration en
DBOs d’eaux issues de I'industrie) (Degrémont, 1995). Les résultats sont présentés Figure
IV-16 et Figure IV-17.
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Figure IV-17 : Rapport de la vitesse de consommation calculée de la DCO par la vitesse de consommation
calculée de I'oxygéne en fonction de la concentration en DCO dans I'alimentation

La Figure IV-16 montre que pour des concentrations en DCO allant de 200 & 2500 mg L™ soit
une augmentation de 1150%, les vitesses de consommation de la DCO et de I'oxygene
augmentent de 1300% et 250% respectivement. Au-deld de 2500 mg L™, les vitesses de
consommation augmentent légerement : pour une augmentation de 100% de la DCO, la
vitesse de consommation de la DCO augmente de 1,7% et celle de I'oxygéne de 1,6%.

La Figure IV-17 montre que le rapport de la consommation de la DCO par la consommation
de 'oxygéne augmente jusqu’a 1,6 pour une concentration en DCO de 2500 mg L™ et reste
constante pour des concentrations en DCO supérieures. A forte concentration, I'oxygene est
donc plus utilisé a dégrader la DCO issue de I'alimentation que celle issue de I’hydrolyse de la
DCO complexe.



6.2.3 Effet sur les profils d’activités dans le biofilm

La Figure IV-18 représente les profils d’activités pour trois concentrations en DCO.
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Figure IV-18 : Résultats simulés du profil de concentration de I'activité bactérienne dans le biofilm pour
différentes concentrations en DCO

Plus la concentration en DCO est élevée plus |'activité a lieu dans le biofilm proche de
I'interface membrane - biofilm (Figure 1V-18). Pour des concentrations en DCO au-dela de
2500 mg LY, valeur du seuil 3 laquelle la vitesse maximale est atteinte, I'activité est
maximale et est située a la base du biofilm. Ce profil d’activité témoigne d’un profil de
concentration de la DCO étalé dans le biofilm de l'interface biofilm - liquide jusqu’a
I'interface biofilm - membrane. Ceci témoigne d’une augmentation du flux de DCO avec
I'augmentation de la concentration. A l'inverse, I'oxygéne est consommé directement a la
base du biofilm et disparait trés rapidement lorsqu’il pénétre dans le biofilm a partir de la
membrane.

La vitesse de réaction d’un RBAM est donc plus importante lorsque la concentration en DCO
dans la phase liquide augmente. En effet, a forte concentration, la DCO diffuse jusqu’a la
base du biofilm, ce qui entraine une consommation de I'oxygene des qu’il a transféré dans le
biofilm, et donc une augmentation du transfert. La vitesse de consommation de la DCO est

alors maximale, constante et indépendante de la concentration en DCO.

6.2.4 Conclusion

Les résultats calculés de la vitesse de consommation de la DCO augmentent jusqu’a une
valeur seuil a partir de laquelle la vitesse d’élimination est maximale et constante. Ceci
signifie gu’un biofilm développé en dessous de la valeur seuil de concentration, sera capable
d’augmenter sa vitesse de consommation de la DCO et de répondre a une augmentation

brutale de la concentration en DCO dans 'alimentation.



Si le biofilm est développé dans des conditions de concentration en DCO supérieure a ce
seuil (ici de I'ordre de 2000 mg L), le réacteur ne sera pas en mesure de s’adapter 3 une
augmentation de la charge.

6.3 Effets de la variation de la diffusivité relative dans le biofilm

6.3.1 Conditions opératoires

L’objectif est d’utiliser le modéle RTR afin d’évaluer I'intérét de favoriser expérimentalement
la diffusivité relative en vu d’une amélioration des performances des RBAM, notamment en
modifiant I’'hydrodynamique de la veine liquide (chapitre Ill, paragraphe 3.3)

Comme précédemment, les paramétres de procédé (volume du réacteur, surface de
membrane, temps de séjour hydraulique, charge en DCO) et du biofilm (épaisseur,
concentration en biomasse) sont inchangés entre les modélisations. Les conditions
opératoires sont rappelées dans le Tableau IV-12.

Variable d’entrée Valeur
Concentration en DCO dans I'alimentation 1400 mg L™*
Epaisseur du biofilm 1,5mm
Composition de la phase gazeuse 20 %
Charge en DCO 52mglLtht
Porosité du biofilm 79 %

Tableau IV-12 : Récapitulatif des données d'entrée du modele utilisées pour observer les effets de la
variation de la diffusivité relative dans le biofilm

6.3.2 Effet sur la vitesse de consommation de la DCO et de I'oxygéne

Les résultats calculés sont présentés Figure IV-19.
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Figure IV-19 : Effet de la diffusivité relative dans le biofilm sur la vitesse de consommation de la DCO et de
I'oxygéne dans la phase liquide
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Figure IV-20 : Effet de la diffusivité relative dans le biofilm sur le rapport de la vitesse de consommation de la
DCO par celle de 'oxygene

La Figure IV-19 montre que, pour des conditions expérimentales données, une augmentation
de 560% de la diffusivité relative dans le biofilm conduit a une augmentation de 120% de la
consommation de la DCO. En effet, avec I'augmentation de la vitesse de transfert de matiere
dans le biofilm, la DCO de la phase liquide pénétre plus rapidement dans le biofilm, et ce
jusqu’a l'interface membrane - biofilm. La concentration en DCO soluble élevée a la
membrane entraine une consommation par le biofilm, qui induit une activité bactérienne
intense a cet endroit et il en résulte un flux d’oxygene plus important a travers la membrane.
Ainsi, la Figure IV-20 montre que le rapport de la consommation de la DCO par la
consommation de I'oxygéne augmente avec la diffusivité relative. En effet, plus la DCO est
proche de la membrane, plus elle est consommeée ; et moins il y a d’oxygéne pour dégrader

la DCO issue de la lyse de la DCO complexe qui doit diffuser du biofilm vers la membrane.

6.3.3 Effets sur les profils d’activité dans le biofilm

La Figure IV-21 représente le profil d’activité dans le biofilm pour différentes diffusivités

relatives.
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Figure IV-21 : Profil d'activité dans le biofilm pour différentes diffusivités relatives

La Figure IV-21 montre que plus la diffusivité relative dans le biofilm est élevée, plus le profil
d’activité dans le biofilm est étalé sur I'épaisseur du biofilm et éloigné de l'interface
membrane - biofilm. Par ailleurs, le pic d’activité maximal diminue avec 'augmentation de la
diffusivité relative.

6.3.4 Conclusion

Les résultats de modélisation indiquent qu’une augmentation de la diffusivité relative dans
le biofilm induit une augmentation de la consommation de la DCO (Figure 1V-19) et une
meilleure élimination de la DCO issue de I'alimentation (Figure 1V-20).

Il a été montré expérimentalement au chapitre Ill qu’une augmentation de la diffusivité
relative dans le biofilm est la conséquence d’une augmentation de I’"hydrodynamique de la
veine liquide appliquée sur le biofilm. Ceci est valable pour la gamme de conditions
laminaires a transitoires étudiée. Industriellement, le gain attendu de I'augmentation de la
diffusivité relative serait a pondérer par l'augmentation du colt énergétique liée a
I'augmentation du débit et de la perte de charge.

6.4 Effets de la variation de I’épaisseur du biofilm

6.4.1 Conditions opératoires

Les effets de I’épaisseur du biofilm sur la consommation de la DCO et de I'oxygéne dans le
RBAM ont été simulés. Les conditions opératoires sont identiques entre les simulations et
sont présentées Tableau IV-13.



Variable d’entrée Valeur

Concentration en DCO dans l'alimentation 1400 mg L™
Diffusivité relative 1
Composition de la phase gazeuse 20 %
Charge en DCO 52mgLtht
Porosité du biofilm 79 %

Tableau IV-13 : Récapitulatif des données d'entrée du modele utilisées pour observer les effets de la
variation de la diffusivité relative dans le biofilm

6.4.2 Effet sur la vitesse d’élimination de la DCO

Les résultats calculés de la vitesse de consommation de la DCO en fonction de I’épaisseur du
biofilm sont présentés Figure IV-22.
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Figure IV-22 : Résultats calculés des effets de I'épaisseur du biofilm sur la vitesse de consommation de la DCO
et de I'oxygene
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Figure IV-23 : Rapport de la vitesse de consommation de la DCO par celle de I'oxygéne pour différentes

épaisseurs de biofilm pour les résultats calculés

Les résultats calculés de la consommation de la DCO et de I'oxygene en fonction de
I’épaisseur du biofilm (Figure IV-22) montrent que la vitesse de consommation de la DCO
diminue avec l'augmentation de I'épaisseur du biofilm. La vitesse de consommation de
I'oxygéne augmente légerement avec I'épaisseur du biofilm. Ainsi, le rapport de la
consommation de la DCO par l'oxygene diminue avec I'augmentation de I’épaisseur du
biofilm (Figure 1V-23). La diminution de ce rapport avec I'augmentation de I'épaisseur du
biofilm indique que plus I'épaisseur augmente, plus le biofilm consomme de la DCO issue de
la lyse de la DCO complexe.

6.4.3 Effet sur les profils d’activités dans le biofilm

L’étude des profils d’activité dans le biofilm indiquent la position de I’activité dans le biofilm
ainsi que son intensité en fonction de la position. Ces profils sont présentés Figure IV-24 et
exploités Figure 1V-25.
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Figure IV-24 : Profil d'activité dans le biofilm en fonction de I'épaisseur du biofilm pour différentes épaisseurs

de biofilm. L'abscisse "0" situe l'interface membrane-biofilm
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Figure IV-25 : Activité totale en fonction de I'épaisseur du biofilm

Le profil d’activité dans le biofilm en fonction de I'épaisseur de celui-ci indique que quelle
que I'épaisseur, I'activité a lieu jusqu’a 250 um maximum (Figure 1V-24-A). Le pourcentage
de biofilm actif diminue donc avec I'augmentation de son épaisseur totale (Figure IV-24-B).
La quantité de biofilm actif diminue, c’est pourquoi dans ce cas, il est intéressant de
comparer les aires des profils d’activités en fonction de I'épaisseur du biofilm (Figure IV-25).
L'aire de I'activité du biofilm, c'est-a-dire I'épaisseur totale du biofilm augmente légérement
avec I'épaisseur. Cependant, la vitesse de consommation de la DCO diminue (Figure IV-23)
avec l'augmentation de [I'épaisseur. En effet, son augmentation implique aussi que
I'accroissement de la quantité de biomasse et donc de DCO soluble a partir de la lyse
bactérienne.

6.4.4 Conclusion

Les résultats de simulation montrent que, si les caractéristiques du biofilm restent
inchangées a I'exception de I'épaisseur du biofilm, la vitesse de consommation de la DCO
diminue avec I'augmentation de |’épaisseur; ceci malgré une augmentation de I'activité
totale du biofilm. Avec I'augmentation de I'épaisseur du biofilm, il devient une résistance au
transfert de matiére, de plus la présence d’une quantité de biomasse plus importante crée
plus de DCO soluble issue de la lyse bactérienne.

6.5 Couplage des différents paramétres testés

Les résultats calculés des effets combinés des conditions opératoires (diffusivité relative,
épaisseur du biofilm, pression partielle en oxygene et concentration en DCO dans
I’alimentation) sont présentés Figure IV-26.
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biofilm et de la concentration en DCO dans l'alimentation



Sur la Figure 1V-26, chacun des quatre paramétres étudiés (épaisseur du biofilm, diffusivité
relative, pression partielle en oxygéne et concentration en DCO) est testé en regard des trois

autres.

Sur la Figure IV-26-C, lorsque I'épaisseur du biofilm est fixée a 4 mm et que la diffusivité
relative est choisie a 0,3, la vitesse de lyse bactérienne est supérieure a la vitesse de
croissance bactérienne. L’épaisseur de 4 mm n’est jamais réellement atteinte lors du calcul,
ce qui indique que de telles épaisseurs ne peuvent étre générées. La courbe pour une
épaisseur de biofilm de 4 mm n’est dessinée qu'a partir d'une diffusivité relative, de I'ordre
de 0,7, permettant d'atteindre une épaisseur de 4 mm. Il en est de méme pour la Figure D
pour un biofilm de 4 mm a faible concentration en DCO.

Les effets des concentrations en substrat (oxygene et DCO) dans chaque phase fluide sont
testés. La Figure IV-26-F combine les effets de ces deux concentrations. Pour chaque
augmentation de la pression partielle en oxygene, la vitesse de consommation de la DCO
augmente jusqu’a atteindre un pallier pour une concentration en DCO. La valeur du palier
augmente avec la pression partielle. Avant le palier, les vitesses de consommation sont
légerement supérieures aux vitesses de consommation avec des pressions partielles plus
faibles. Quand la concentration palier est atteinte, c’est le substrat limitant qui change
('oxygéne apres le palier, la DCO avant). Celui-ci impose la vitesse de consommation de la
DCO. Ainsi, lorsque les capacités de transfert du biofilm s’accroissent avec I'augmentation de
la diffusivité relative ou une diminution de I'épaisseur du biofilm (diminution de la couche
limite diffusionnelle due aux bactéries non réactive du biofilm), la vitesse de consommation
de la DCO augmente (Figures A, B, C, D et E). A noter que I'épaisseur du biofilm influence la
quantité de biomasse présente et donc la production de DCO soluble. C'est-a-dire que les
valeurs paliers atteintes aux Figures A et D seraient plus importantes avec I'augmentation de

la pression partielle.

En conclusion, il existe une valeur seuil de concentration en DCO a partir de laquelle la
vitesse de consommation du biofilm est maximale. Cette valeur augmente avec la pression
partielle en oxygene dans la phase gazeuse. Donc, lors d’une application industrielle, la
pression partielle en oxygene pourra étre choisie en fonction des potentiels d’augmentation
de la charge de la DCO dans I'alimentation afin que le biofilm puisse y répondre. Mais la
modification de la composition de la phase gazeuse implique des installations importantes et
propre a la technologie. Il faut donc bien slr prendre un compte un aspect économique non
considéré dans ce travail.

Comme attendu, la vitesse de consommation de la DCO augmente avec I'augmentation du

transfert de matiere. Celui-ci est observé soit par une diminution de I'épaisseur du biofilm



soit par une augmentation de la diffusivité relative. Expérimentalement, il a été montré
qgu’influer sur ces deux parametres peut se faire via la vitesse du liquide. Mais, le fait
d’impacter sur cette vitesse a un co(t a I'échelle industrielle.

Afin d’évaluer les co(ts de fonctionnement d’une station d’épuration utilisant un RBAM, une
premiere étude de l'influence de la capacité de transfert du biofilm a travers la vitesse du
liquide est proposée.

7 APPLICATION A L’ECHELLE DE LA STATION D’EPURATION
Les résultats obtenus ont été utilisés pour proposer des ordres de grandeur d’installations de

RBAM pour le traitement de la DCO entrant dans les stations d’épurations.
7.1 Hypotheéses de fonctionnement de la station d’épuration

7.1.1 Données d’entrées de la station d’épuration et objectifs recherchés

La station d’épuration considérée a une capacité de traitement de la pollution pour 100 000
Equivalents Habitants. Le débit est de 650 m® h™ et la pollution en DBOs en entrée de
400 mg L. Pour respecter la réglementation, la concentration de sortie de la DBOs doit &tre

de 25 mg L™ au maximum.

7.1.2 Dimension d’'un module de RBAM

Pour ce dimensionnement, nous considérons un RBAM composé de plusieurs modules de
RBAM. Chaque module contient 200 cellules membranaires fait d’'une membrane de 1 m de
large par 1 m de long. L’épaisseur choisie de la cellule est de 10 mm (valeur identique a nos
conditions opératoires)

Un module contient donc 200 m? de membrane.

Ces modules sont imaginés positionnés sur 30 étages en paralléle avec pour chaque étage
des modules en séries. L'objectif est de déterminer le nombre de modules nécessaires par
rapport aux vitesses de consommation de la DCO liées aux vitesses de liquide appliquées.
Ensuite, il s’agit d’en déduire la surface de membrane nécessaire par Equivalent Habitants,

ainsi que le colt énergétique impliqué.

Les vitesses de réaction des RBAM choisies ont été multipliée d’'un facteur quatre par
rapport a nos résultats expérimentaux. En effet, dans I'étude expérimentale, les membranes
reposent sur une grille de porosité 22%. Cette grille va diminuer le transfert par rapport a un
transfert sans grille support. Industriellement, ces supports peuvent avoir des porosités de
80% environ, il y a donc pres de quatre fois plus de membrane disponible pour transférer de

I'oxygéne que dans le cas de notre étude. Nous travaillerons alors avec des vitesses de



consommation de la DCO quatre fois supérieures a celles que nous avons trouvées

expérimentalement.

7.2 Résultats

Deux cas ont été considérés et sont présentés ensuite dans les Tableau 1V-14 et Tableau

IV-15:

0 Dans le premier cas, le débit d’alimentation impose la vitesse du liquide et donc les

propriétés d’épaisseur et de diffusivité relative du biofilm. A travers celles-ci, c’est la

vitesse de consommation du biofilm qui en découle.

0 Dans un deuxieme cas, la vitesse de circulation du liquide dans les modules est

imposée par une pompe de recirculation. C'est le cas ou comme dans le pilote

expérimentale, une boucle de recirculation permet de découpler la vitesse du liquide

dans les modules du temps de séjour hydraulique. Ce cas permet donc d’imposer au

biofilm la vitesse de liquide voulue et donc la vitesse de consommation de la DCO qui

en découle.

Les résultats sont présentés Tableau 1V-14 pour 'ensemble de la station de traitement et

Tableau IV-15 pour un traitement en Equivalent Habitants.

Vitesse du Vitesse de Surfacede  Nombres de Débit total de
liquide réaction du membrane modules en recirculation
4 biofilm nécessaire série 3.1
(ms) (mg m?2j?) (m?) nécessaire (m57)
Sans boucle
de 0,003 23 2,4x10° 41
recirculation
0,29 86 6,7x10* 11 1,5x10°
Avec boucle
de 0,03 41 1,4x10° 23 1,6x10°
recirculation . .
0,012 31 1,9x10 31 6,2x10

Tableau IV-14 : Nombre de modules et surface de membrane nécessaire en fonction de la vitesse du liquide



Energie nécessaire

. Surface de Perte de charge R
Vitesse du L due a la perte de
o membrane par par équivalent
liquide L . . charge par
1 équivalent habitant habitants L. .
(ms™) 1 1 équivalent habitant
(m?E.H.7) (PaE.H.7) 4 a4
(EE.H.”an™)
Sans boucle
de 0,003 2,4 0,9 0,02
recirculation
0,29 0,7 23,4 63,7
Avec boucle
de 0,03 1,4 5 1,4
recirculation
0,012 1,9 2,7 0,3

Tableau IV-15 : Surface de membrane nécessaire par Equivalent Habitants et colits engendrés par la perte de
charge sur cette surface de membrane. Le prix de I’électricité est considéré égal a 0,075 € kW' h™. EH.:

Equivalent Habitants

Les résultats montrent que le nombre de modules pour le traitement d’une telle station est
important. De plus, la vitesse de consommation de la DCO considérée pour établir les
tableaux précédents a été choisie comme maximale. Cependant, cette vitesse est fonction
de la concentration en DCO, elle décroit avec la concentration dans le milieu liquide et sera
donc différente entre les extrémités de la série de module. Le nombre de modules
nécessaire est probablement sous estimé ici.

Il est a noter qu’il existe des systemes de modules membranaires (fibres creuses, par
exemple) plus compacts que ceux imaginés ici, qui permettraient de diminuer le nombre de

modules nécessaire tout en gardant la surface de membrane constante.

Pour une gamme de vitesses de liquide en-dessous du Nombre de Peclet de transition dans
le biofilm, les coefficients de diffusivité relative semblent constants dans le biofilm (Figure
[11-17). Il n’y a donc pas d’intérét a augmenter la vitesse du liquide pour modifier la diffusivité
relative. Mais nous n’avons pas d’informations sur I’épaisseur du biofilm dans cette gamme
de vitesses de liquide. Nous pouvons supposer qu’elle aura tendance a diminuer avec
I"augmentation de la contrainte de cisaillement, ce qui permet une augmentation de la
vitesse de réaction (Figure 1V-26-C). Une solution pour une vitesse de réaction du biofilm
dans ces gammes de vitesses de liquide, serait de travailler avec une faible vitesse de liquide

et une épaisseur de canal petite. Il n’y aura pas vraiment de gains attendus pour une vitesse



de liquide inférieur au Nombre de Peclet de transition. Cette vitesse est représentée dans les
Tableau IV-14 et Tableau IV-15, par la plus petite : 0,003 m s™.

A l'inverse, lorsque le Nombre de Peclet dans le biofilm dépasse le Nombre de Peclet de
transition via, la vitesse du liquide dans la veine liquide, alors la diffusivité relative
augmente, I'épaisseur du biofilm diminue et un gain de vitesse de réaction est attendu.
Comme présenté dans les Tableau IV-14 et Tableau IV-15, la surface de membrane
nécessaire pour traiter l'influent diminue, ce qui permet une diminution du codt
d’investissement, mais I'énergie utilisée, et donc le colt de fonctionnement augmente. Il

existe un optimum économique entre ces colts d’investissement et de fonctionnement.

8  CoNCLUSION

Dans ce chapitre, les modeles des équipes de M.J. Semmens et E. Casey ont été comparés
entre eux et avec nos résultats expérimentaux. Dans un premier temps, ils ont été comparé
au transfert de matiere dans le biofilm sans réactions. Cette comparaison a montré que les
méthodes utilisées par chacun des auteurs n’est pas en adéquation avec les résultats
expérimentaux. Ainsi, les résultats des coefficients de diffusivités relatives expérimentaux
ont été introduits et les résultats calculés par les modeles se sont montrés en parfaite
adéquation avec les résultats expérimentaux. Cette valeur expérimentale a donc permis de
s’affranchir des corrélations de la bibliographie qui ne sont pas toujours adaptées a nos
résultats expérimentaux. Les constantes de croissance de la biomasse ont été déterminées
expérimentalement et introduites dans les modeéles. La comparaison des vitesses de
consommation de la DCO expérimentales et calculées pour chacun des modeles a montré
gue le modele développé par I'équipe de Semmens, dit modele RTR parce que plus complet
en termes de réactions biologiques impliquées, est plus en adéquation avec les résultats
expérimentaux que le modele RT. Ainsi, aprés une validation macroscopique (vitesse de
transfert, de consommation de la DCO et de |'oxygene) du fonctionnement du RBAM
expérimental, le modele RTR a été utilisé pour comprendre et visualiser les profils de
concentration et d’activité a I'échelle microscopique pour les expériences menées. Dans les
conditions opératoires olU la charge carbonée est constante et lorsque le RBAM a une

meilleure efficacité, les profils de concentration en substrats dans le biofilm sont étalés.

Le modeéle RTR a été utilisé pour examiner une large gamme de parametres opératoires et
de propriétés du biofilm susceptibles d’étre rencontrés dans un RBAM utilisé pour le
traitement des eaux. On observe qu’une augmentation de 20 a 100% de la pression partielle
en oxygene permettrait une légére augmentation de l'efficacité d’'un RBAM lorsque la
concentration en DCO est limitante. Pour des concentrations en DCO élevées, une telle
augmentation de la pression partielle permettrait une augmentation de 240% de la vitesse

de consommation. Les résultats montrent que pour améliorer la vitesse d’élimination



surfacique d’'un RBAM, il faudrait diminuer I'épaisseur du biofilm, augmenter la diffusivité
relative ou la concentration en DCO jusqu’a une valeur seuil. Au-dela de cette valeur, la
vitesse de croissance de la biomasse devient limitante et la consommation en DCO est
constante et maximale. Ces observations dénotent I'importance de la résistance au transfert
de la couche supérieure non réactive du biofilm et la limitation par la croissance de la

biomasse.

Ces résultats sont des moyens de compréhension de l'influence des parametres sur
I'efficacité des RBAM. Ils ont été traités séparément dans un systeme complexe de biofilm.
Cependant, expérimentalement, impacter sur un facteur du bioréacteur ou une propriété
des biofilms influence d’autres caractéristiques du biofilm qui s'impactent entre elles et sur
la vitesse de consommation globale. C’est pourquoi, une étude expérimentale est donc
nécessaire pour valider les hypotheses présentées ici. Dans cet objectif, il serait pertinent de
réaliser des tests expérimentaux, a savoir modifier les conditions hydrodynamiques
appliquées au biofilm. Les biofilms ont été développés expérimentalement sous des régimes
laminaires a transitoires. En conséquence, le régime turbulent serait a tester. De telles
conditions hydrodynamiques permettront de modifier les propriétés du biofilm : épaisseur
et diffusivité relative et donc de compléter les données expérimentales de cette these.

Ensuite, les effets de la concentration en DCO dans l'alimentation sont a tester. Plus la
concentration est élevée moins le biofilm semble dense. C'est pourquoi la concentration

pourrait affecter la diffusivité relative dans le biofilm et donc son efficacité.

Pour finir, une premiere étude de dimensionnement a été menée afin de rendre compte
d’ordre d’idée de surface de membrane et de taille de réacteur qu’il faudrait pour traiter les
flux de DCO entrants dans une station d’épuration. La vitesse de consommation de la DCO
par le biofilm considérée a été déterminée en fonction de la vitesse du débit de liquide dans
la veine liquide via le coefficient de diffusivité relative. L'énergie utilisée pour traiter
I'influent d’une station augmente plus rapidement que la surface de membrane nécessaire
pour traiter la pollution. Pour réellement exploiter ces résultats a I’échelle industrielle, il
faudrait les comparer avec les colts d’investissements et de fonctionnement de procédés

déja existant, type les procédés a boues activées.



Conclusion et perspectives







Les réacteurs dits « a biofilm sur membrane » sont des procédés innovants de traitement
des eaux. Dans ces réacteurs, le biofilm se développe sur une membrane et est alimenté par
des substrats contenus dans les phases de part et d’autres de la membrane. Lorsqu’une de
ces phases est gazeuse et est utilisée pour sa capacité a transférer de I'oxygéne, on parle de
Réacteur a Biofilm Aéré sur Membrane (RBAM).

Cette these s’est concentrée sur I'étude de biofilm développé sur une membrane poreuse
plane en polypropyléne ayant la propriété de dégrader des molécules carbonées de la phase

liqguide contenues dans un milieu de culture et alimenté en oxygene a travers la membrane.

Dans cette configuration particuliére, les nutriments (I'oxygéne et les molécules carbonées)
sont transférés en contre-diffusion ce qui génére une stratification du biofilm spécifique
pour ces réacteurs. Celle-ci est différente des biofilms de type conventionnel sur support
solide ou tous les nutriments proviennent de la phase liquide. Cette particularité de transfert
des substrats dans un réacteur a biofilm sur membrane implique, pour une optimisation des
performances, de maitriser ce transfert entre le biofilm et les fluides. L’analyse des études
publiées montre que le transfert de matiere dépend de nombreux parametres tels que la
structure physique du biofilm, sa rugosité, les conditions hydrodynamiques de la phase
liquide dans laquelle il se développe, les concentrations en substrats... Ces études ont été
essentiellement conduites pour des biofilms de type conventionnel et tres peu d'études
portent sur le transfert de matiere, et la maitrise de celui-ci, dans des RBAM. Il est donc
pertinent d'étudier le transfert dans des RBAM afin d'identifier les spécificités liées a la
stratification des RBAM et de le relier aux vitesses de consommation des substrats, premiére

mesure de la performance des RBAM.

En vue d'évaluer les potentialités de cette technologie dans un contexte industriel de
traitement d'eaux usées, I'étude a porté sur l'influence de I'hydrodynamique (facteur de
co(t) lors de la mise en ceuvre d'un biofilm mixte (plusieurs population de microorganismes)
issu de boues activées de la station d'épuration de Brax (Haute Garonne). L’étude de ce type
de biofilm dans un RBAM est peu rapportée dans la littérature.

Cette étude consiste en une partie expérimentale complétée par une modélisation des
RBAM.

La partie expérimentale a été conduite a l'aide un pilote développé pour la circonstance par
le Laboratoire de Génie Chimique (LGC) et construit par Arias. Il a été congu pour permettre
d'étudier simultanément le transfert de matiere sur cing modules membranaires
fonctionnant dans des conditions hydrodynamiques différentes avec la biomasse issue de la

méme station d’épuration et la méme charge en nutriments.



Le transfert de matiére non réactif a été étudié, en présence et en absence de biofilm avec le
néon, un gaz traceur inactif vis-a-vis des microorganismes. Les expériences ont montré que
la résistance au transfert en I'absence de biofilm était située dans la phase liquide et que les
pores de la membrane étaient probablement remplis de gaz. En présence de celui-ci, le
transfert est controlé par le biofilm. Les couches formées a l'interface biofilm — membrane
semblent particulierement résistantes au transfert comme le montre I'augmentation de la
résistance d'une membrane ayant vu son biofilm éliminé par rapport a la membrane neuve
sans biofilm.

Le transfert au sein du biofilm a été quantifié a I'aide du coefficient de diffusivité relative qui
compare le coefficient de diffusion apparent dans le biofilm a celui dans |'eau. L'évolution de
ce coefficient en fonction du Nombre de Reynolds de la couche liquide circulant au-dessus
du biofilm a permis de montrer que le transfert dans le biofilm se fait, au moins en partie,
par convection. A l'aide d'un modele simple en considérant le biofilm comme un solide
poreux suivant la loi de Kozeny-Carman, nous avons pu estimer que la vitesse du liquide
dans le biofilm est de I'ordre de quelques pourcents de la vitesse du liquide dans la veine
liquide. Les expériences associées a ce modele permettent de montrer I'existence d'un
Nombre de Peclet de transition a partir duquel la convection domine. La valeur (entre 0,9 et
50) du Nombre de Peclet de transition dépend des hypothéses de calcul. Il n'est donc pas

possible d’en donner une valeur.

Ceci nous a permis de confirmer sur une gamme étroite de résultats expérimentaux, les
résultats des simulations décrits par Aspa et al. (2011). Et nous avons pu observer la
transition entre un régime purement diffusif et un régime convectif dans le biofilm en
fonction du Nombre de Peclet. Etant donné que nous avons montré par un modele
d’écoulement simplifié que la vitesse moyenne dans le biofilm est proportionnelle a celle
dans la veine liquide adjacente, cette transition est importante car elle sépare la gamme des
conditions de vitesse de I'effluent en deux parties tres distinctes :

0 Dans l'une, la vitesse ne change rien au transfert a travers le biofilm (ceci correspond
au régime purement diffusif, le Nombre de Peclet est petit).

0 Dans l'autre, augmenter la vitesse augmente le transfert de matiere. La diffusivité
relative change avec un exposant qu’Aspa prévoit d’environ 1,6 (ceci correspond au
régime convectif, le Nombre de Peclet est supérieur au Nombre de Peclet de
transition).

La présence de transport par convection des espéces au travers du biofilm induit alors une
forte augmentation de la vitesse de consommation du substrat carboné (DCO) avec

I'augmentation du Nombre de Reynolds.



Parallelement et de maniere complémentaire aux expériences, deux modeles numériques
ont été comparés et modifiés. Le premier, développé par I’équipe de E. Casey et nommé RT,
ne prend en compte que le transfert de matiere et la réaction de consommation de la DCO.
Le deuxieme dit RTR, développé par I'équipe de M.J. Semmens, plus complet, prend en
compte le transfert, la réaction de consommation de la DCO mais aussi le processus de mort
régénération qui conduit a une production de DCO par le biofilm. Ces modeles ont été
adaptés en prenant pour la diffusion relative les résultats expérimentaux en lieu et place des
corrélations de la bibliographie qui décrivent mal nos observations. En effet, 'équation de
Fan et al. (1990) souvent utilisée dans la bibliographie implique que la diffusivité relative est
fonction uniquement de la concentration en matiere seche. Ceci va a I'encontre de nos
résultats expérimentaux, qui mettent en évidence I'importance des conditions
hydrodynamique sur le développement des biofilms. Ensuite, les cinétiques du consortium
bactérien ont été déterminées expérimentalement et utilisées dans ces modeles.

Les calculs montrent que le modéle RTR simule trés correctement les résultats
expérimentaux macroscopiques (flux d'oxygéne, de néon, vitesse de consommation de la
DCO). Ce modele a permis de mettre en évidence qu’aux conditions étudiées, I'activité
bactérienne dans le biofilm se situe du c6té de l'interface membrane — biofilm. La partie
supérieure du biofilm agit donc comme une couche non réactive et est une résistance au
transfert de matiere. L'analyse des concentrations lorsque la diffusivité relative est élevée
montre que les profils de concentration sont plus plats au sein du biofilm, I'activité
maximum des bactéries est plus faible mais plus étalée au sein du biofilm. Il en résulte une
activité moyenne plus élevée et des vitesses de consommation de la DCO maximisées, ce qui

a été observé expérimentalement.

Le modele RTR modifié a été utilisé pour évaluer I'impact de quatre parameétres sur
I'efficacité du réacteur en modifiant uniquement leur valeur numérique successivement en
laissant les autres identiques. Les points étudiés sont : les concentrations en DCO et en
oxygene dans les phases liquide et gaz, I'épaisseur du biofilm et sa diffusivité relative. Ces
deux derniers parametres sont impliqués dans la résistance au transfert de matiere. Les
résultats ont montré que, pour l'oxygéne comme pour la DCO, il existe un palier de
concentration a partir duquel la vitesse d’élimination de la DCO est maximale et constante.
Ces maximums sont le reflet d'un nutriment qui devient limitant. Ainsi, la concentration en
DCO au début du palier augmente avec I'augmentation de la pression partielle en oxygene.

Une diminution de la résistance au transfert dans le biofilm, soit par 'augmentation de la
diffusivité relative, soit par la diminution de I’épaisseur du biofilm, permet une meilleure
élimination de la DCO. Ainsi un biofilm fin (0,5 mm maximum) avec une faible diffusivité
relative (0,3) est toujours plus efficace qu’un biofilm épais (4 mm) avec une diffusivité

relative élevée (2). Ces résultats, issus de modélisation, nécessitent une validation



expérimentale mais permettent dans un premier temps d’évaluer indépendamment I'impact

de chacun, méme si expérimentalement ils sont ne sont pas dissociables.

A partir de ces conclusions, une premiere approche du dimensionnement d'un RABM a été
effectuée sur deux cas: un RBAM avec recirculation (situation du pilote de cette étude) ou
sans recirculation. Sur la base d'un module plan, le calcul montre qu'il est nécessaire, pour
atteindre un objectif de concentration, d'avoir une série de module en parallele. La surface
de membrane nécessaire pour le traitement est comprise entre 0,7 et 2,5 m? par Equivalent-
Habitant selon la vitesse imposée au liquide. Le co(it énergétique lié a la perte de charge est
compris entre 0,02 et 64 € par an et par Equivalent-Habitant. Ce colt de fonctionnement est
inversement proportionnel a la surface de membrane nécessaire, donc au codt
d’investissement. Le nombre de module et la surface sont importants. L'utilisation de
modules fibres creuses plus compacts pourrait permettre de réduire le volume de
I'installation mais des problémes d'encrassage par le biofilm sont envisagés. Pour compléter
ce dimensionnement, il faudrait comparer ces résultats avec les données d’investissement et
de colts d’exploitation de réacteurs actuellement utilisés tels que les réacteurs a boues

activées.

Dans le cadre de ce travail, nous avons testé le comportement du biofilm dans des
conditions d’écoulement du liquide au-dessus du biofilm d’un régime laminaire a un début
de régime transitoire. Ceci ouvre des nouvelles pistes de recherche. En effet, une étude du
comportement du biofilm sous des régimes turbulents viendrait compléter la présente
étude. Une étude structurale tridimensionnelle d'un biofilm sur membrane permettrait
d'obtenir des modeles, probablement, plus adaptés a la simulation d'écoulement dans les
biofilms que les modeles utilisés par Aspa et al.(2011). lls permettraient de mieux
comprendre les variations de la diffusivité relative expérimentalement observées. De la
méme maniere, la détermination des vitesses expérimentales de circulation du liquide dans
les biofilms permettrait d'avoir accés a des valeurs fiables de Nombres de Peclet de
transition dont I'existence a été montrée numériquement par Aspa et al. (2011) et

expérimentalement dans le cadre de cette étude.
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Annexe A : Schéma de procédé et d’instrumentation du pilote
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Texte

affiché Nature Caractéristiques

oov Variateur de fréquence

o1v Variateur de fréquence

AGO0 Agitateur volume du bac 20 litres - vitesse variable 0-1500 tr/min

BOO Réservoir 5 litres, polyéthyléne

BO1 Réservoir 20 litres utiles. Polyéthylene avec couvercle. Vanne de vidange fond de cuve et sur verse
B02 Réservoir 5 litres utiles. Polyéthylene avec couvercle

BO3 Réservoir un de 5 litres et un de 20 litres utiles. Polyéthyléne avec couvercle. Vanne de vidange fond de cuve et surverse
B04 Réservoir un de 5 litres et un de 20 litres utiles. Polyéthyléne avec couvercle. Vanne de vidange fond de cuve et surverse
CL10 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL11 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL12 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL20 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL21 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL22 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL30 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL31 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL32 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL40 Clapet anti-retour PVC, DN2

ClL41 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL42 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL50 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL51 Clapet anti-retour PVC, DN2

CL52 Clapet anti-retour PVC, DN2



Texte
affiché

Nature

Caractéristiques

FTO1
FT02
FT10
FT11
FT12
FT13
FT14
FT20
FT21
FT22
FT23
FT24
FT30
FT31
FT32
FT33
FT34
FT40
FT41
FT42
FT43
FT44
FT50

Débitmetre liquide
Débitmetre liquide
Capteur de Débit
Capteur de Débit
Capteur de Débit
Débitmeétre gaz
Débitmetre liquide
Capteur de Débit
Capteur de Débit
Capteur de Débit
Débitmeétre gaz
Débimétre liquide
Capteur de Débit
Capteur de Débit
Capteur de Débit
Débitmeétre gaz
Débitmetre liquide
Capteur de Débit
Capteur de Débit
Capteur de Débit
Débitmeétre gaz
Débitmetre liquide

Capteur de Débit

Electromagnétique inox 0— 0,2 Lh™

Electromagnétique inox 0 - 1500 L h™

Débitmetre massique - diametre - 0-5 NmL min™ - fluide : néon
Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
Massique. 0 - 100 NmL h™

électromagnétique, Inox, 0 - 300 L h‘l, 0-2 bars

Débitmetre massique - diametre - 0-5 NmL min™ - fluide : néon
Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
Massique. 0 - 100 NmL h™

électromagnétique, Inox, 0 - 300 L h‘l, 0-2 bars

Débitmetre massique - diametre - 0-5 NmL min™ - fluide : néon
Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
Massique. 0 - 100 NmL h™

électromagnétique, Inox, 0 - 300 L h‘l, 0-2 bars

Débitmetre massique - diametre - 0-5 NmL min™ - fluide : néon
Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
Massique. 0 - 100 NmL h™

électromagnétique, Inox, 0 - 300 L h‘l, 0-2 bars

Débitmetre massique - diametre - 0-5 NmL min™ - fluide : néon



Texte

affiché Nature Caractéristiques

FT51 Capteur de Débit Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
FT52 Capteur de Débit Débitmetre massique - diametre - 0 - 25 NmL min™ - fluide oxygene
FT53 Débitmeétre gaz Massique. 0 - 100 NmL h™

FT54 Débitmetre liquide électromagnétique, Inox, 0 - 300 L h‘l, 0- 2 bars

P01 pompe pompe a engrenage-0-0.2 L h* / 0.2 bar -fluide liquide viscosité 0.0007 a 0.007 Pa.s
P02 pompe pompe a palette - 0- 1500 L h' / 0-2 bars - liquide, 0.0007 a 0.007 Pa.s
PTOO Capteur de pression Fluide : liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT10 Transmetteur de pression Liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT11 Transmetteur de pression Fluide gaz - type de montage - 0 - 2 bars

PT12 Transmetteur de pression Fluide liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT20 Transmetteur de pression Liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT21 Transmetteur de pression Fluide gaz - type de montage - 0 - 2 bars

PT22 Transmetteur de pression Fluide liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT30 Transmetteur de pression Liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT31 Transmetteur de pression Fluide gaz - type de montage - 0 - 2 bars

PT32 Transmetteur de pression Fluide liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT40 Transmetteur de pression Liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT41 Transmetteur de pression Fluide gaz - type de montage - 0 - 2 bars

PT42 Transmetteur de pression Fluide liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT50 Transmetteur de pression Liquide - type de montage - 0 - 2 bars

PT51 Transmetteur de pression Fluide gaz - type de montage - 0 - 2 bars

PT52 Transmetteur de pression Fluide liquide - type de montage - 0 - 2 bars

RCO0 Cryothermostat 20-50°C



Texte

affiché Nature Caractéristiques
RGOO Détendeur 0 -4 bars

RGO1 Détendeur 0-2 bars

RGO2 Détendeur 0-2 bars

RGO3 Détendeur 0-2 bars

RGO4 Déverseur 0-2bars,0-1500L h't
RGO5 Déverseur 0-2bars,0-0,2L h't
RG10 Déverseur 0-2 bars

RG20 Déverseur 0-2 bars

RG30 Déverseur 0-2 bars

RG40 Déverseur 0-2 bars

RG50 Déverseur 0-2 bars

TT00 Capteur de température PT100-0a 100°C
VG10 Vanne de régulation

VG11 Vanne de régulation

VG12 Vanne de régulation

VG20 Vanne de régulation

VG21 Vanne de régulation

VG22 Vanne de régulation

VG30 Vanne de régulation

VG31 Vanne de régulation

VG32 Vanne de régulation

VG40 Vanne de régulation

VG41 Vanne de régulation



Texte

affiché Nature Caractéristiques
VG42 Vanne de régulation

VG50 Vanne de régulation

VG51 Vanne de régulation

VG52 Vanne de régulation

VIOO vanne d'isolement DN 10 - PVC
Viol vanne d'isolement DN 10 - PVC
Vio2 Vanne d'isolement DN 2 -PVC
Vio3 Vanne d'isolement DN 2 -PVC
Vio4 Vanne d'isolement DN 10 - PVC
VIO5 Vanne d'isolement DN 4 - PVC
VI0o6 Vanne d'isolement DN 4 - PVC
Vio7 vanne d'isolement DN 2 - PVC
VIo8 vanne d'isolement DN 10 - PVC
VI0o9 vanne d'isolement DN 10 - PVC
VI10 vanne d'isolement DN 8 - PVC
Vi1l vanne d'isolement DN 2 -PVC
VI12 vanne d'isolement DN 2 - PVC
VI13 vanne d'isolement DN 8 - PVC
VI20 vanne d'isolement DN 8 - PVC
Vi21 vanne d'isolement DN 2 - PVC
VI22 vanne d'isolement DN 2 -PVC
Vi23 vanne d'isolement DN 8 - PVC
VI30 vanne d'isolement DN 8 - PVC



Texte

affiché Nature Caractéristiques

VI3l vanne d'isolement DN 2 -PVC

VI32 vanne d'isolement DN 2 -PVC

VI33 vanne d'isolement DN 8 - PVC

VI40 vanne d'isolement DN 8 - PVC

Vi4al vanne d'isolement DN 2 -PVC

Vi42 vanne d'isolement DN 2 -PVC

Vi43 vanne d'isolement DN 8 - PVC

VI50 vanne d'isolement DN 8 - PVC

VI51 vanne d'isolement DN 2 - PVC

VI52 vanne d'isolement DN 2 - PVC

VI53 vanne d'isolement DN 8 - PVC

VR10 Vanne de régulation Vanne a membrane manuelle
VR20 Vanne de régulation Vanne a membrane manuelle
VR30 Vanne de régulation Vanne a membrane manuelle
VR40 Vanne de régulation Vanne a membrane manuelle
VR50 Vanne de régulation Vanne a membrane manuelle
VTO00 Vanne trois voies DN 2 -PVC

VT01 Vanne trois voies DN 4 -PVC

PVC : Poly(Vinyl chloride)
DN : Diameétre Nominal



espaceurs des cellules membranaires

Annexe B : Quotation des plaques supérieures et inferieures et des

1 - Quotation de la plaque supérieure
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2 - Quotation de la plaque inférieure
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3 - Quotation des espaceurs
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Annexe C : Dosage des gaz dissous dans I’eau : « méthode des
ampoules »

MATERIELS

0 Chromatographie phase gazeuse (CPG),
Azote pur,
Ampoule a décanter de 1 L équipée de 2 robinets (haut et bas),
Ampoule a décanter de 1 L équipée d'un robinet bas,
Agitateur,
1 sac a gaz "TEDLAR" (ou équivalent) de 1 L muni d'un robinet,
Eprouvette graduée de 250 mL (> a 100 mL),

O O O O O o o

Une pompe a vide.

REMPLISSAGE DES AMPOULES (CF. FIGURE 1)

A partir d'un circuit d'eau : relier le circuit avec le bas de I'ampoule. Ouvrir les robinets haut

et bas de I'ampoule. Lorsque le liquide déborde a partir de la partie haute de I'ampoule,
fermer le robinet bas de I'ampoule et chasser les bulles (Il ne doit plus y avoir de gaz).

Fermer le robinet haut de 'ampoule puis la déconnecter du circuit.

EXTRACTION DES GAZ DISSOUS (CF. FIGURE 2)

Placer I'éprouvette graduée sous 'ampoule. Remplir le sac a gaz d’1 L d’azote et le connecter

sur le robinet haut de I'ampoule. Ouvrir dans I'ordre le ballon, le robinet haut puis le robinet
du bas de I'ampoule et laisser couler environ 100 mL de la solution de I'ampoule dans
I’éprouvette. Dés que les 100 mL sont obtenus, fermer le robinet bas puis haut de I'ampoule,
déconnecter le sac a gaz et mesurer précisément ces 100 mL. Agiter I'ampoule avec

I'agitateur pendant 5 minutes.

ANALYSE DE LA TENEUR EN GAS DISSOUS (CF. FIGURE 3)

Remplir entierement la deuxi@éme ampoule avec de I’eau non dopée (ampoule B). Relier les 2

ampoules par le bas. Ouvrir le robinet bas de 'ampoule B et remplir le tuyau reliant les deux

ampoules d’eau de 'ampoule B (pas de volume de gaz emprisonné).

Connecter le haut de lI'ampoule A contenant la solution dopée a la poche a gaz
préalablement vidée de tous gaz. Ouvrir dans I'ordre le robinet haut puis bas de I'ampoule

dopée et ensuite le robinet bas de 'ampoule B. Remplir la poche a gaz avec le ciel gazeux



jusqu’a arrivée du niveau d’eau sous le robinet de I'ampoule dopée. Fermer la poche a gaz et
les robinets.
Connecter la poche a gaz avec la CPG et mesurer les gaz dissous.

Seringue "Analyse"

-

0

"CIRCUIT EAT

Figure | Figure 2 Figure 3
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Transfert de matiére dans un biofilm aéré sur membrane

Les réacteurs a biofilm aéré sur membrane sont des procédés innovants de traitement de
I’eau. Les substrats nécessaires a la croissance bactérienne sont en contre-diffusion dans le
biofilm. Ainsi, pour maitriser la capacité de traitement de ces réacteurs, il est nécessaire de
comprendre le transfert de matiére dans ces biofilms.

Ce travail présente les résultats expérimentaux du transfert de matiere mesuré par un
traceur non réactif dans des biofilms mixtes hétérotrophes aérobies. Plusieurs conditions
hydrodynamiques ont été appliquées pour la croissance des biofilms. La présence de
convection dans les canaux de celui-ci a été mise en évidence au-dela d’'un Nombre de Peclet
de transition. Ensuite, la prise en compte de la convection via le coefficient de diffusivité
relative vient compléter le transfert de matiére dans les modeles de croissance de biofilm.
Les résultats expérimentaux ont montré que la vitesse de consommation de la matiére
organique augmente avec le Nombre de Reynolds liée a une augmentation de la capacité de

transfert des biofilms.

Mots clés : biofilm aéré sur membrane, contacteur gaz-liquide, transfert de matiere, contre-

diffusion, convection, diffusion, modélisation

Mass transfer in a membrane aerated biofilm

Aerated biofilms reactors represent an innovative process to treat water. Substrates
required for bacterian growth are in counter-diffusion towards the biofilm. In order to
control biological kinetics, it is fundamental to understand mass transfer in these biofilms.
This work presents experimental results of a mass transfer measured by a non reactive
tracer in mixed aerobic and heterotrophic biofilms. Various hydrodynamic conditions were
applied to grow the biofilms. Beyond a Peclet Number of transitions, convection in the
channels was observed. Biofilm growth models were then completed taking account this
convection via the effective diffusivity coefficient. Experimental results showed that organic
mass consumption kinetic grows with the Reynolds Number associated with an increase in

the mass transfer capacity of the biofilms.

Key words : membrane aerated biofilm, gas/liquid contactor, mass transfer, counter-

diffusion, convection, diffusion, modelling




