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Résumé

Le développement des énergies renouvelables est, a I’heure actuelle, un enjeu majeur pour faire face a une

demande toujours croissante en énergie. Sa finalité est la réduction de 1’utilisation des sources d’énergies fossiles,
qui provoque la pollution de I’air, de I’eau et des sols. Parmi les nombreuses options disponibles, ce travail de thése
se concentre sur la production de biohydrogéne de 2° génération par le procédé de fermentation sombre. Son principe
réside dans la décomposition de déchets organiques (aussi appelés « biomasse ») par des bactéries anaérobies afin de
produire du biogaz et des acides gras volatils. Ce procédé permet de valoriser les déchets organiques pour la
production d’une source d’énergie renouvelable.

Plusieurs études ont été menées sur ce procédé, notamment sur la recherche des parametres biotiques et
abiotiques optimaux (pH, température, composition du consortium microbien, etc.). Cependant, les conditions de
mélange au sein du réacteur restent, a ce jour, trés peu étudiées, notamment les conditions d’agitation et la viscosité
du digestat. Ces paramétres sont indispensables a I’obtention d’un procédé au rendement optimal et économiquement
viable.

Cette theése poursuit les travaux de Benoit Chezeau (2019), centrés sur les influences couplées de la
viscosité de fluides newtoniens et de la vitesse d’agitation sur la production de biohydrogéne, en abordant de maniere
détaillée I'impact de la structure de I’écoulement et notamment de la turbulence sur le rendement en biogaz du
procédé grdce a un modele de simulation numérique de 1’hydrodynamique (CFD) validé par la méthode
expérimentale de Vélocimétrie par Images de Particules (P1V). Cette étude a également été menée avec des fluides
non-newtoniens, plus représentatifs des substrats organiques réels du procédé. Les différents transferts de matiere en
fonction des conditions de mélange ont été étudieés : d’abord, I’homogénéisation du fluide, grice aux méthodes de
décoloration chimique et de Fluorescence Induite par Nappe Laser (PLIF) permettant la mesure du temps de
mélange ; ensuite, le transfert de matiére gaz-liquide grace a la méthode de désoxygénation/oxygénation permettant
la mesure du coefficient volumétrique k.a. Une comparaison a été faite entre les résultats obtenus en milieu
newtonien au cours de travaux antérieurs, et les résultats non-newtoniens de cette étude. Le modéle numérique a
permis d’établir un lien entre la structure de 1’écoulement et les modes de transfert de matiére, ce qui permet d’ouvrir
des pistes d’amélioration du procédé, notamment pour le choix des conditions d’agitation et de la configuration du
réacteur. Enfin, durant ces travaux une méthode de trajectographie optique a été mise en place. Cela consiste en un
suivi, sur une longue période, d’une ou plusieurs particules grace a un systéme a trois caméras optiques. Le but est
d’obtenir une description tridimensionnelle lagrangienne de 1’écoulement de maniere expérimentale. Il s’agit d’une
méthode prometteuse pour 1’étude de 1’écoulement au sein du réacteur.

Les données obtenues par les méthodes citées précédemment ont permis de caractériser I’impact des
conditions de mélange sur le développement bactérien et sur les différents modes de transferts au sein d’un milieu
non-newtonien. Celui-ci est joue une réle essentiel et doit donc étre pris en compte lors du choix de la configuration
du réacteur et de ’agitateur en fonction des propriétés du digestat. Le modele numérique se révele étre un outil
particulierement utile et efficace pour les futurs choix de fonctionnement du procédé.

Mots _clés: Biohydrogene, Fermentation sombre, Viscosité, Non-newtonien, Agitation,

Hydrodynamique, CFD






Abstract

The development of renewable energies is now a major issue in order to cope with an ever-increasing

demand of energy. The final goal is to reduce the use of fossil energy sources, which pollutes air, water and soil.
Among the multiple options available, this work focuses on the production of 2" generation biohydrogen with the
dark fermentation process. It consists in the decomposition of organic waste (also called “biomass”) by anaerobic
bacteria in order to produce biogas and volatile fatty acids. The interest in this process comes from the recovery of
organic waste for the production of a renewable energy source.

Several studies have been carried out for this reaction, especially determine the optimal biotic and abiotic
parameters (pH, temperature, composition of the consortium, etc.). However, very few studies can be found on the
influence of mixing within the reactor, particularly the stirring conditions and the digestate viscosity. These
parameters are necessary in order to obtain a process with optimal performance and economic sustainability.

This work completes the one of Benoit Chezeau (2019), focused on the coupled influence of the viscosity of
Newtonian fluids and the stirring speed on the production of biohydrogen. The objective is here to analyse the impact
of the flow structure and the turbulence on the biogas yield for the process using a Computational Fluid Dynamics
(CFD) model validated by an experimental method of Particle Image Velocimetry (P1V). This study was also carried
out on non-Newtonian fluids, which have closer properties to the organic substrates encountered in real operating
conditions. This work also focuses on the influence of the mixing conditions on transport phenomena. First, for the
homogenization of the fluid, thanks to a method of chemical decolourisation and Planar Laser Induced Fluorescence
(PLIF), which measures the mixing time. Then, gas-liquid transfer using the deoxygenation/oxygenation method
which measures the volumetric coefficient k_a. A comparison is made between the results obtained for Newtonian
fluids by Benoit Chezeau (2019), and the actual non-Newtonian ones. The numerical model allows correlation
between the structure of the flow and the mass transfer, which opens new perspectives for the improvement of the
process, particularly for the choice of mixing conditions and the design of the reactor. Finally, during this work an
optical trajectography method was set up for the tracking of one or more particles, over a long period of time, using a
three-camera system. The goal is to obtain a three-dimensional Lagrangian description of the flow. This is a
promising method for the study of the flow within the reactor.

The data obtained by the methods cited above made it possible to characterize the impact of mixing
conditions on bacterial development and on the various modes of mass transfer within a non-Newtonian medium.
This is a key aspect that must be considered before choosing a design of a reactor and its mixing equipment as a
function of the properties of the digestate. The numerical model has proved to be highly efficient for the choice of

the future operating conditions.

Keywords : Biohydrogen, Dark fermentation, Viscosity, Non-newtonian, Mixing, Hydrodynamic,
CFD



Introduction

Cette these s’inscrit dans le théme de la transition énergétique. Le but est d’optimiser le
procéde de « fermentation sombre » visant & produire du biohydrogéne par conversion de la
biomasse a I’aide de micro-organismes dans un milieu anaérobie. Cette optimisation se fait par
I’¢tude de 1’écoulement au sein d’un bioréacteur, ainsi que celles du mélange et du transfert de
masse gaz-liquide, afin d’en étudier I’impact sur la production de biogaz. Ce projet poursuit les
travaux de Zaineb TRAD et de Benoit CHEZEAU qui ont étudié la culture microbienne et
I’hydrodynamique avec des fluides newtoniens.

L’objectif central de cette thése réside donc dans I’étude de 1’écoulement au sein du
réacteur ainsi que les différents modes de transfert de matiére en fonction des conditions de
mélange. L’accent est mis ici sur les fluides non-newtoniens, plus proches des fluides réels, et sur
la simulation numérique de 1’écoulement. L’extrapolation des données obtenues permettra
d’orienter les choix de conception de réacteur, d’agitateur et de conditions de mélange en général

afin d’obtenir un procédé optimal, et donc économiquement viable.

Le premier chapitre a pour but de faire un état des lieux du contexte énergétique mondial,
afin de mettre en évidence I’importance du développement des énergies renouvelables, et plus
particulierement du dihydrogene. Il convient de préciser ici que le terme hydrogéne peut étre
employé dans ce manuscrit pour désigner le dihydrogéne. Une rapide liste des différents procédés
permettant sa production sera faite avant de se concentrer sur la description du procédé de
fermentation sombre qui présente de nombreux avantages. Enfin, les objectifs de cette these
seront présentés.

Le second chapitre permettra de faire un état de I’art en ce qui concerne les différentes
études menées sur les bioréacteurs. Un rapide rappel sera effectue en ce qui concerne les
paramétres biotiques et abiotiques (température, pH...), ainsi que le fonctionnement des
bioréacteurs, déja tres étudiés. Dans un deuxiéme temps, la rhéologie des fluides d’une maniére
génerale sera étudiee afin de comprendre leur comportement dans le procédé. Ensuite, I’impact
des conditions de melange sera présenté. Enfin, ce chapitre se terminera sur 1’explication des
principes de la Mécanique des Fluides Numérique (CFD) qui sera un outil indispensable de ce
travail de thése.



Le troisieme offrira une description des différentes méthodes expérimentales et
numériques mises en place lors de ces travaux.

Le quatrieme chapitre porte sur trois axes. Le premier concerne la comparaison de la
production de biohydrogéne au sein d’un réacteur a 1’échelle laboratoire pour des milieux
newtoniens, issus des travaux précédents, et non-newtoniens, complétée par des analyses
granulométriques et microscopiques d’échantillons prélevés dans le réacteur. Dans un deuxieme
temps, la mise en place du modele CFD pour 1’étude de I’hydrodynamique est présentée, ainsi
que sa validation par la VVélocimétrie par Images de Particules (P1V). Enfin, la comparaison entre
les données issues des cultures et celles issues du modéle permettront de conclure quant a

I’impact de 1I’écoulement sur le développement bactérien.

Le cinquiéme chapitre se concentre sur la mesure des temps de mélange, pour des fluides
non-newtoniens, grace aux méthodes de décoloration chimique et de Fluorescence Induite par
Nappe Laser (PLIF). Une comparaison est a nouveau faite avec les résultats de travaux
précedents sur les fluides newtoniens. Le modele numérique est également adapté afin de faire un

lien entre I’écoulement du milieu et la qualité¢ du mélange.

Le sixieme chapitre met I’accent sur le transfert gaz-liquide en milieu non-newtonien. La
méthode de désoxygénation/oxygénation a été mise en place pour mesurer le coefficient de
transfert volumétriqgue k,a. Pour établir une comparaison entre milieu newtonien et non-
newtonien, la taille des bulles obtenues par dispersion du gaz dans la cuve agitée a été mesurée.
Le modele numérique a cette fois été modifié pour prendre en compte I’écoulement diphasique
gaz-liquide. Le but est de comparer les résultats numériques et expérimentaux afin de valider ce
modele pour la prédiction des transferts gaz-liquide.

Lors du septieme chapitre, une méthode de Vélocimétrie par Suivi de Particules (PTV),
aussi appelée trajectographie optique, a été mise en place. Par rapport a la PIV-2D, celle-ci
permettra d’obtenir une description lagrangienne du fluide en trois dimensions. Pour cela, trois
caméras sont utilisées afin de suivre le déplacement d’une ou plusieurs particules au sein du
fluide agité. Les trajectoires sont reconstruites et les vitesses instantanées calculées. Cette

méthode constitue un nouvel outil expérimental pour I’étude de I’écoulement au sein du réacteur.

Enfin, une conclusion générale sera tirée a partir des informations issues de ces différentes
¢tudes dans le but d’ouvrir de nouvelles perspectives d’analyse du fonctionnement du procédé de

fermentation sombre.
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Preambule

Ce premier chapitre va permettre d’inscrire ce travail de recherche dans le cadre global de
la transition énergétique et ses enjeux. Nous chercherons d’abord a mettre en évidence la fagon
dont le modele énergétique global a évolué au cours de I’histoire jusqu’a nos jours et a quel point
celui-ci a impacté 1’évolution humaine. I sera démontré que cet impact est bien entendu positif
pour de nombreux secteurs, mais qu’il entraine aussi des conséquences néfastes, notamment
I’augmentation de la pollution de I’air, de 1’eau et des sols. Pour répondre a ces problématiques,
une solution prometteuse consiste en une transition vers les biocarburants, et notamment le
biohydrogene qui peut étre utilisé a la fois comme combustible ou pour produire de 1’électricité
par une pile a combustibles. Il existe plusieurs procédés pour sa production, et certains permettent
¢galement la valorisation de déchets organiques, ce qui ajoute un avantage non négligeable. L’un
d’entre eux fait I’objet de ce projet de recherche, il s’agit de la fermentation sombre. Les objectifs
de cette these visent a ouvrir des pistes d’améliorations dans le but d’optimiser le fonctionnement

de ce procéedé.
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1.1 L’évolution du modéle énergétique jusqu’a nos jours

L’amélioration du modele énergétique mondial nécessite de comprendre son
fonctionnement et son évolution au cours du temps, notamment au travers des sources d’énergie
utilisées. Ces données passées permettront d’anticiper les conséquences de la transition

énergétique vers un modele plus respectueux de 1’environnement.

1.1.1 Larépartition de la consommation d’énergies primaires

Global primary energy consumption
Global primary energy consumption, measured in terawatt-hours (TWh] per year. Here ‘other renewables' are renewable
technologies not including sclar, wind, hydropower and traditional biofuels.

Oither rensvwzhles
140,000 TWh Muclear
120,000 TWh

100,000 Twh

Crude oil

Traditional biofusls

1800 1350 1500 1930 2000 2018

Figure 1.1. Evolution de la consommation d’énergie globale de 1800 a 2018 [1][2]

La figure 1.1 indique I’évolution de la consommation d’énergie mondiale depuis 1800.
Cette période montre bien I’influence de la révolution industrielle, qui a nécessité I'utilisation en
grande quantité d’une nouvelle source d’énergie : le charbon, dont la densité énergétique est bien
plus haute que celle du bois utilisé jusqu’alors. Les machines et transports a vapeur (locomotive,
bateau a vapeur...) se multiplient mettant ainsi en place une société majoritairement axée vers
I’industrie et le commerce, ce qui a eu pour conséquence une accélération du développement de

la civilisation [3].
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Le graphique met ensuite en évidence la découverte des gisements de gaz et de pétrole,
grace aux avancees des sciences géologiques, qui bouleversera a nouveau le marché économique
de I’époque [3]. Le pétrole marquera notamment 1’apparition des carburants comme 1’essence et
le fioul qui sont encore majoritairement utilisés aujourd’hui pour les transports et le chauffage.
Enfin, de la fin du XX°® a aujourd’hui, de nouvelles sources d’énergie ont fait leur apparition,

notamment 1’énergie nucléaire pour la production d’¢électricité a partir des années 1950.

Ces données historiques mettent en évidence que chaque apparition d’une nouvelle source
d’énergie s’est accompagné d’évolutions dans différents secteurs, principalement I’industrie et le
transport. Cela a donc eu pour conseéquence de grands bouleversements sociétaux, économiques
et environnementaux.

Primary energy consumption by source, World

Primary energy consumption is measured in terrawatt-hours (TWh)

50,000 TWh

40,000 TWh

54,215,658 TWh
4386545 TWI

20,000 TWh

Figure 1.2. Evolution de la consommation d’énergie par ressource de 1965 a 2018 [1][2]

Il apparait également que la consommation d’énergie n’a jamais cessé d’augmenter, et ce
de maniére exponentielle depuis ces deux derniers siécles. La figure 1.2 indique qu’en 1’espace
d’une cinquantaine d’année, la demande en énergie issue du gaz naturel a été multipliée par 6,
celle issue du charbon a été multipliée par environ 2,5, et celle issue du pétrole par 3. La
consommation des autres sources d’énergies est également croissante mais de manicre bien
moins marquée. Les raisons de ces augmentations sont principalement dues a la croissance
constante des différents pays, notamment les pays émergent, et ’augmentation de la population

mondiale [4].
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Energy consumption by source, World m

Energy consumpticn is measured in terawatt-hours (TWh). Here an inefficiency factor has been applied
for fossil fuels, meaning the shares by each energy source give a better approximation of final energy
consumption.
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Figure 1.3. Evolution de la part de chaque ressource dans la consommation d’énergie par de 1965 a 2018 [1][2]

Pourtant malgré cette augmentation de la demande, la part du charbon et du pétrole a
Iégerement diminué au niveau du marché mondial sur cette méme période, avec respectivement
une baisse de 10 et 8 points (cf. Figure 1.3). Malgré le fait que nous nous appuyons encore
fortement sur les énergies fossiles, la part des énergies dites « propres » augmente petit & petit. Ce
secteur représente maintenant 2 % du marché; 1’énergie solaire et les autres énergies
renouvelables ont vu leur part augmenter d’un point. Les énergies hydrauliques et nucléaires
représentent chacune environ 5% de la consommation mondiale actuelle, néanmoins leur impact
environnemental reste sujet a débat, notamment a cause du traitement des déchets pour le
nucléaire et I’impact environnemental pour les barrages hydrauliques. Les énergies renouvelables
ne sont donc pas encore assez développées pour faire face a une demande importante et en

constante augmentation.
1.1.2 L’enjeu énergétique li¢ au développement Humain

L’énergie est, et a toujours été, un ¢lément fondamental pour tous les besoins humains.
Elle est couplée a la croissance économique car il s’agit, par exemple, d’un indicateur de
I’industrialisation et de 1’avancée technologique d’un pays, ces deux facteurs étant tres
énergivores. L’acces a I’énergie est €galement 1i¢ a 1’acces a la santé, a 1’éducation et a la
technologie de la population, qui sont des facteurs de développement humain [5]. La preuve en

est I’écart de consommation d’énergic entre les pays développés et les pays émergents
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(cf. Figure 1.4), t¢moins de I’écart de richesses et de développement entre les différents pays [6].
On peut observer que les pays d’Asie ont vu leur consommation d’énergie multipliée par 6 en
I’espace de 50 ans, a cause d’un développement rapide. Cela signifie que les pays en voie de
développement auront un impact non négligeable sur le futur modele énergétique global par leur
développement economique, technologique et bien entendu démographique. Dans le méme
temps, les pays développés cherchent & inverser cette tendance par de nouvelles avancées
technologiques, permettant d’optimiser la consommation d’énergie et donc de limiter celle-ci,

afin de faire face aux nouvelles problématiques environnementales.

On peut donc constater un lien entre la consommation d’énergie et la politique menée par
les pays [5]. Il semble donc que le lien entre développement et énergie soit complexe et étroit.
L’évolution du modele énergétique actuel devra prendre en compte les problématiques
environnementales actuelles, mais également les écarts de développement entre les pays afin de
mettre en place une transition énergeétique globale, ce qui signifie qu’elle doit étre accessible et a
moindre co(t tout en étant suffisamment efficace pour faire face a une forte demande provoquée

par une croissance démographique et industrielle importante.

Primary en isumption by world region

Figure 1.4. Consommation d’énergie par région en entre 1965 et 2018 [1][2]
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1.2 L’impact de la production énergétique sur I’environnement
1.2.1 Identification des secteurs les plus consommateurs

Afin de mettre en place une stratégie de transition énergétique efficace, il est tout d’abord
nécessaire d’identifier les secteurs d’activités les plus consommateurs. La figure 1.5 permet

d’identifier les trois principaux secteurs : 1’industrie (29,6%), le transport (28,5%) et 1’habitation

(23,3%).
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Figure 1.5. Pourcentage de consommation d’énergie par secteur entre 1990 et 2017 [7]

Le secteur industriel consomme de 1’énergie pour de multiples applications, par exemple :
I’assemblage, les procédés de chauffage et de refroidissement, 1’éclairage, 1’air conditionné,... Il
faut également prendre en compte le fait que les matiéres premiéres, que sont le gaz naturel et le
pétrole, peuvent étre utilisées pour produire des produits chimiques agricoles ou encore
plastiques. Les industries occupant plus de la moiti¢ de la consommation d’énergie du secteur
industriel sont: 1’alimentaire, le papier, les produits chimiques primaires, le raffinage, la
métallurgie et les matériaux non-métallique. Le secteur industriel tend désormais a réduire sa
consommation en diminuant la perte d’énergie et en augmentant la valorisation des déchets, et

donc d’une maniére générale en améliorant 1’efficacité des procédés [8].

La stratégie de réduction des émissions de CO, en ce qui concerne le secteur de
I’habitation s’oriente dans un premier temps vers I’économie d’énergie. L’amélioration de
I’isolation des habitations a pour but, comme pour I’industrie, de réduire les pertes énergétiques.

by

Dans un second temps, depuis 2010, les pays européens ont commence a développer une
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politique faisant la promotion des énergies renouvelables avec, par exemple, la multiplication de
I’installation des panneaux solaires. En 2006, le Parlement européen a également suggéré que la
part des sources d’énergies renouvelables pour le chauffage et le refroidissement doit atteindre
20% pour 2020. En 2008, I’ Allemagne affirme qu’un minimum de 15% de 1’énergie utilisée par
leurs nouveaux batiments est d’origine renouvelable [9]. Ces différents éléments montrent que ce
secteur, bien que trés consommateur, connait une avancée importante en matiere de transition

énergétique.

Le dernier secteur intéressant ici est celui du transport. Celui-ci influe sur tous les autres,
ainsi que sur le commerce et les particuliers. La consequence est qu’il s’agit de la plus grosse
source d’émission de CO,, environ 24 % (cf. Figure 1.6), si I’on exclut la production
d’électricité. En France, il représente 35% des sources d’émission de CO; ainsi que d’oxyde
d’azote (56%) et de particules fines [10]. Ce secteur devrait suivre son expansion due a la
croissance démographique, I’urbanisation et le développement économique général, menant a une
augmentation de 210 % pour le fret et 260 % pour les passagers d’ici 2050 [11]. La raison pour
laquelle ce secteur est particulierement intéressant pour notre travail de recherche est que la mise
en place de nouvelles sources d’énergie lui sera donc particulierement bénéfique car il s’agit d’un

levier d’amélioration important.

B8O Elactrisity and heat praducers
Industry
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— Commercial and public services
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Figure 1.6. Pourcentage d’émissions de CO, par secteur entre 1990 et 2017 [7]
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En effet, celui-ci se repose presque exclusivement sur les énergies fossiles (96% en 2012)
et les prévisions laissent pour I’instant entendre que cette source d’énergie restera majoritaire
dans le futur (88 % en 2040) (cf. Figure 1.7) [12]. Trouver des sources d’énergies alternatives
semble donc étre 1’une des meilleures solutions, d’ou le développement des moteurs électriques

ou a hydrogéne, qui seront amenés a prendre une part plus importante dans les années a venir.
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Figure 1.7. Prévisions de I’évolution de la consommation d’énergie pour le transport par source entre 2010 et 2040
(en quadrillion Btu) [12]

1.2.2 Identification des secteurs les plus consommateurs

L’usage majoritaire des énergies fossiles, notamment dans les secteurs cités ci-dessus,
s’accompagne de problématiques dont de nombreux pays ont pris conscience, et en premier lieu
des enjeux environnementaux. Un premier exemple est la pollution de 1’eau, qui est 'une des
conséquences de I’extraction du pétrole et du gaz naturel. Lors de ce processus, de 1’eau pompée
en profondeur et ramenée a la surface est chargée en métaux lourds, hydrocarbures, particules
radioactives... la rendant ainsi impropre a la consommation et impactant la vie naturelle et
humaine en aval (culture, acces a ’eau potable, biodiversité...). De plus entre environ 10 et 20
millions de litres d’eau sont utilisés pour la fracturation hydraulique d’un seul puit. Cette eau
utilisée pour ce procédé se retrouve alors chargée en éléments chimiques toxiques [13].
L’estimation de la réserve d’eau utilisée pour la production annuelle de carburant fossile serait

d’entre 15 et 18 milliards de m® [14].

34



Chapitre 1 : Contexte et objectifs

La problématique environnementale la plus connue est bien entendu la pollution de I’air,
avec notamment le réchauffement climatique dii aux gaz a effet de serre. Tout d’abord, le
méthane issu du gaz naturel capturerait la chaleur 34 fois mieux que le dioxyde de carbone [13].
Le méthane produit par I’extraction du pétrole est quant a lui majoritairement brulé, ce qui
conduit a la fois a un gaspillage d’une partie de cette ressource fossile (I’équivalent de 25 % de la
consommation annuelle des Etats-Unis (USA) est brulée chaque année dans le monde [13]) mais
il s’agit également d’une importante source d’émission de CO,. Cette derniére source est la plus
importante cause du réchauffement climatique, a hauteur de 78% aux USA en 2014 [13]. La
figure 1.8 montre que durant ces 25 dernieres anneées, les émissions de CO, ont été multipliées
par 1,5. Cette tendance doit étre inversée. En effet, depuis I’époque préindustrielle, la température
moyenne globale a augmenté de 1,1 °C ce qui a pour conséquence une acidification de la mer, un
déreglement climatique, des incendies plus nombreux et plus graves... d’ou la nécessité de

trouver des solutions rapidement et viables a long terme.

Cette pollution de I’air peut également entrainer des conséquences graves pour la santé
des populations. L.’émission de dioxyde de soufre ou d’oxydes d’azote (ou « vapeurs nitreuses »),
issus respectivement de la combustion du charbon et des combustibles fossiles en général, peut
créer des pluies acides ainsi que des problémes respiratoires. La formation et le transport des
particules fines dans I’air seraient également source de nombreuses hospitalisations et déces. La
pollution de I’air serait responsable de maladies chroniques et de problemes de développement
des feetus dont les défenses immunitaires sont encore fragiles, ce qui implique donc des

problémes de santé sur des générations entiéres pour certains pays [15].

Cet impact sur la santé des populations finit par se répercuter sur I’économie. En 2005, il
a été estimé que le co(t annuel pour la santé en termes de sécurité sociale aux USA, di au SO,
NOy et particules fines, s’élevait a 62 milliards de dollars [13]. En 2018, le co(t économique
global causé par la pollution de I’air aux USA est estimé a 2 900 milliards de dollars en 2018
(soit 3,3% du PIB), en prenant en compte les cas d’asthmes, de maladies chroniques, de
naissances prématurées, de congés maladies, de maladies chroniques et de déces. Cela excede

largement le colit d’une réduction de 1’utilisation des combustibles fossiles [16].
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CO2 emissions

Figure 1.8. Evolution de la quantité de CO, totale émise dans le monde [7]

Il ne s’agit la que des deux exemples les plus connus de problématiques
environnementales, mais on peut également y ajouter les différents cas de pollutions « isolées »
comme les marées noires que nous avons pu connaitre dues aux pétroliers ou aux accidents sur
des plateformes offshores. L’utilisation des énergies fossiles, plus accessibles, plus efficace et a
priori moins coliteuse par rapport a la quantité d’énergie apportée pourrait donc en réalité avoir

un colt caché trés important en termes d’écologie, de santé et méme d’économie.
1.2.3 La stratégie pour ’avenir

Comme nous I’avons vu précédemment, chaque révolution énergétique a un impact global
sur la société, et donc sur le développement humain. Il apparait maintenant évident que la
prochaine révolution énergétique sera celle des énergies fossiles vers les énergies renouvelables
bas carbone avec un faible impact environnemental. En effet, le modele énergétique actuel ne
semble plus étre pérenne étant donné les problématiques qu’il souléve [3]. En prenant en compte
tous ces enjeux, Ouedraogo et al. [5] ont tenté de prédire un nouveau modele énergétique pour les
années a venir (cf. Figure 1.9). Si les combustibles fossiles sont encore trés utilisés, 1’utilisation
du charbon devrait chuter a hauteur de 25% au profit des énergies renouvelables, en cours de
développement, d’ici 2050. Pour que ce nouveau modele puisse étre mis en place rapidement, il
sera important que le monde entier suive cette méme ligne directrice, pays émergents compris,
d’ou la nécessité d’une politique économique mondiale qui suivra cette ambition [5]. L’un des
exemples allant dans cette direction, repose sur les accords de Paris en 2015 lors de la COP21 qui
ont été signes par 195 pays afin de lutter contre le réchauffement climatique. Ces accords
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stipulent la limitation de 1’élévation de la température a 1.5°C d’ici 2100, ce qui signifie limiter
les émissions cumulées de CO; a 900 Gt, soit une diminution de 60% des émissions, qui pour
I’instant seront dépassés en 2050. Il s’agit d’un objectif trés ambitieux qui, pour étre atteint,
nécessite une transition énergétique rapide et efficace, et donc la mise en place de nouvelles

sources d’énergie plus propres [17].
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Figure 1.9. Prévisions de la consommation d’énergie par ressource entre 1800 et 2100 [5]

1.3 Les sources énergétiques d’avenir

Pour atteindre cet objectif, il est donc nécessaire dés a présent de mettre en place des
innovations technologiques efficaces économiquement et écologiquement pour fournir de

nouvelles sources d’énergie qui puissent faire face a la future demande.

1.3.1 Les biocarburants

Il existe aujourd’hui de nouvelles sources d’énergie dites « bio » qui, si elles ne sont pas
encore assez répandues pour remplacer les sources d’énergie fossile, sont déja présentes sur le
marché ou en cours de développement. Selon leur niveau de développement elles ont été séparées
en trois générations principales (cf. Tableau 1.1) :
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Tableau 1.1. Description des différentes générations de biocarburants

Génération | Littérature Entrée Procédés Sortie Avantages Inconvénients
) Fermentation du Bioéthanol * Carburants a faible émission * Matiere
Biomasse glucose de CO; premiére
comestible comestible =
1G [18][19] (céréalf—:s, Transestérification Biodiésel remplacement de
cannea - cultures vivriéres
sucre, ...) Bioéthanol + Bioéther
iso-oléfines
Hydrolyse + Bioéthanol | < Valorisation des déchets * Manque de
ZG [18][19] Déchets Fermentation + Biogaz * Possibilité de mise en place rentabilité pour
[20][21] organiques de « bioraffineries » I'instant
Transestérification Biodiésel
Culture de Bioéthanol | < Grande facilité de mise en * Grande
microalgues ou biogaz place des cultures quantité d’eau
* Procédé photosynthétique nécessaire
= Capture de CO2 * Passage a
3G [18][19][20] Biomasse * Carburant de méme ! echglle
- - supérieure
g as L s application que ceux issus du
Transestérification Biodiésel pétrole difficile pour les
microorganismes
* Viabilité
économique

Tous ces biocarburants d’avenir offrent des solutions écologiques pour répondre a la
demande d’énergie tout en diminuant le rejet de gaz a effet de serre, voire permet d’en aspirer
une partie. D’une maniere générale, il s’agit désormais d’optimiser leur rentabilité pour que leur
production soit viable a grande échelle. Le présent travail de recherche va se concentrer

principalement sur la fabrication de biohydrogéne de seconde génération.
1.3.2 Le potentiel de I’hydrogéne

L’hydrogene est une source d’énergie trés intéressante pour I’avenir, de par son pouvoir
calorifique important d’environ 120 kl/kg, soit 2,75 fois plus grand que les carburants
hydrocarbonés si on le compare a d’autres carburants [22][23]. Le principal avantage a
I’utilisation de I’hydrogéne en tant que carburant est qu’il est non-polluant, étant donné que sa

combustion produit de 1’eau, sans gaz a effet de serre [24][27].

Il présente néanmoins quelques inconvénients, a commencer par son point d’ébullition
trés bas, tout comme sa densité énergétique par unité de volume. Cela en fait un carburant
relativement difficile et dangereux a stocker, et c’est la raison pour laquelle la majorit¢ de

I’hydrogene est consommeé sur le lieu de production. De plus, nous verrons plus loin a travers les
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difféerentes méthodes de production qu’a I’heure actuelle, les plus efficaces sont issues de

ressources fossiles, tandis que les sources renouvelables peinent a étre rentables [22].

La publication de Baharudin et al. [24] a établi une description des applications majeures

de I’hydrogene :

o Synthése de ['ammoniaque : La synthese de I’ammoniac par le procédé Haber-Bosch

passe par I’hydrogénation de diazote gazeux par du dihydrogéne, en présence d’un
catalyseur ferreux [24] :

N, + 3H, & 2NH; (1.1)
Il s’agit de I’utilisation majoritaire d’hydrogéne, car cet ammoniac permet la fabrication
des engrais azoteés (cf. Figure 1.10) [28].

e Raffinage du pétrole : L hydrogeéne est utilisé dans les procédés de raffinage du pétrole

pour réaliser I’hydrocraquage des distillats lourds de pétrole ainsi que pour €liminer les
composés toxiques comme les sulfures, les composés azotés et les métaux lors de 1’étape
d’hydrotraitement [25][26][27].

e Synthése de méthanol : Le méthanol peut étre synthétisé a partir du monoxyde de carbone,

ou du dioxyde de carbone, et du dihydrogene par les réactions suivantes [24][28] :
CO + 2H, <& CH3;0H (1.2)
3H, + CO, <& CH30H + H,0 (13)

e Industrie alimentaire : L’hydrogénation de certaines graisses et d’huiles comestibles

ameéne a leur solidification, ce qui permet par exemple d’en faire des semi-solide comme
la margarine [26]. Ce procédé permet également d’augmenter le temps de conservation de
la nourriture [24].

e Industrie metallurgigue : L’hydrogéne est un agent réducteur pouvant remplacer le

carbone quand ce dernier fragilise les métaux [24]. On peut le retrouver par exemple dans
le procédé Midrex [26].

e Industrie électronique : L’hydrogéne est a nouveau utilisé comme agent réducteur dans la

fabrication de polysilicone, ou de verre. On le trouve également comme agent

désoxygénant dans la fabrication de verre flotté [24][26].
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Procédé Fischer-Tropsch : Ce procédé met en jeu du monoxyde de carbone et de

I’hydrogéne afin de produire des hydrocarbures, pouvant étre utilisé comme carburant
liquide (diésel synthétique) [24].
Carburant : La combustion de I’hydrogéne produit énormément d’énergie sans produire
de gaz a effet de serre :

2H, + O, = 2H,0 (1.4)
Il s’agit donc d’une alternative trés intéressante aux carburants fossiles, que ce soit pour
les habitations ou les industries [24][27].
Electricité : L’hydrogene peut étre utilisé, et le sera de plus en plus, dans la fabrication
d’¢électricité par les piles a combustibles. Il s’agit de créer un courant électrique par
I’oxydation de I’hydrogéne sur une anode, tandis que I’oxygéne est réduit au niveau de la
cathode. Ce procédé est un moyen propre de produire de 1’¢lectricité car seule de 1’eau est
produite. Pour I’heure la fabrication de ces piles est trés cotliteuse (platine et membrane
échangeuse d’ions) [24][27].
Transport : Le moteur a hydrogéne peut fonctionner comme un moteur classique par
combustion ou avec un moteur électrique couplé a une piles & combustibles. L’hydrogéne
est généralement stocké sous forme gazeuse dans des containers & haute pression [24].
Une autre forme de stockage, plus complexe, est basée sur les hydrures métalliques, qui
permettent son adsorption a température ambiante et basse pression, mais le colt de ces
matériaux reste trop élevé pour étre attractif pour I’instant [27].
Aeérospatial : Le mélange de 1’0 et du H, relache la plus grande quantité d’énergie par
unité de poids de combustible ce qui est un facteur clé pour le secteur spatial, mais le
procédé de liquefaction est tres colteux [27]. L’eau produite par son utilisation pour la
fabrication d’électricité a également été utilisée pour étre consommeée par 1’équipage [24].
B Synthese ammoniaque
B Synthese méthanol
37%

Raffinage du pétrole

W Autre
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Figure 1.10. Répartition de la consommation mondiale en hydrogéne [22]

L’hydrogéne intervient pour l’instant majoritairement dans des secteurs industriels,
notamment en tant que réactif chimique (cf. Figure 1.10). Son utilisation en tant que source
d’énergie dans le secteur du transport, de I’habitation ou également pour I’industrie reste limitée.
La raison a cela est un manque de développement et un co(t trop élevé pour les technologies de
production et de stockage (ex : piles a combustible). Néanmoins, les prévisions indiquent que

cette tendance va changer.

L’hydrogeéne semble étre une source d’énergie d’avenir car d’'une maniére générale, la
pollution qu’il engendre dans ses nombreuses utilisations se situe bien en-dessous des équivalents
fossiles. Mais on peut se poser la question de sa future évolution, et de la place qu’il occupera

dans 1’économie mondiale.

Global energy demand supplied with hydrogen, EJ

) Power generation,
" buffering

—~ Transportation

Industrial energy

28 &\ Building heat
_ ’ and power
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SOURGE: Hydrogen Council
Figure 1.11. Evolution de la demande en hydrogéne entre 2015 et 2050 en EJ [17]

La figure 1.11 donne la production et la consommation de H, en Exajoules (EJ). 1 EJ
équivaut a 7 millions de tonnes d’hydrogéne. La production et la consommation de H, sur le
marché mondial s’éléve annuellement a 55 millions de tonnes [17]. Selon certaines estimations,
la demande en hydrogéne pourrait étre multipliée par 10 d’ici 2050 (cf. Figure 1.11). Cela
signifierait dans un premier temps que 1’hydrogéne prendrait une part de 18% dans la demande

totale en énergie mondiale. Cela conduirait a diminuer la quantité¢ d’émissions annuelle de CO;
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d’environ 6 Gt. Environ 1500 TWh d’¢lectricité pourrait étre produit et 10% du chauffage des
habitations et industries pourrait étre pris en charge grace a I’hydrogeéne [17].

Au niveau du transport pour 2050, 400 millions de voitures, entre 15 et 20 millions de
camions et environ 5 millions de bus pourraient rouler a I’hydrogene, ce qui constitue en
moyenne 20 a 25 % du marché du transport. Il prendrait également prendre une part non
négligeable du trafic ferroviaire, a hauteur de 20 %, pour remplacer les trains au diesel et 5 % du

trafic aérien [17].

Enfin cela permettrait de créer toute une nouvelle économie avec la création de nouveaux
emplois, potentiellement 30 millions, et donc créer un revenu pouvant s’élever jusqu’a 2,5
milliards de dollars par an [17]. Méme si ces chiffres ne sont que des indications, il parait
probable que I’hydrogéne aura de nombreux bienfaits économiques et environnementaux pour le
futur. C’est pourquoi il est nécessaire d’investir dés maintenant sur ces problématiques de

production et de stockage de cette source d’énergie.
1.3.3 Les méthodes de production de I’hydrogene

Il existe de nombreuses méthodes de production de I’hydrogéne, plus ou moins coiiteuses,
simples a mettre en place et respectueuses de I’environnement. La plupart de ces modes de
production ont été listés et décrits dans la revue de Solowski [22]. D’autres articles et revues
permettent de compléter ces informations [29][30][31][32][33][34][35][36][37] :

e Vaporeformage du méthane : Réaction nécessitant des conditions de hautes températures

et de pressions en présence de vapeur d’eau et de méthane généralement issu de gaz
naturel [29].

e Thermolyse de [’eau : Rupture des lisions entre I’hydrogene de I’eau a haute température
[30][31].

e Plasmolyse : Méme principe suite au passage de |’cau au travers d’un plasma [32]

e Pyrolyse de la biomasse : Dégradation sous haute température de déchets organiques qui

ont subi un prétraitement (fragmentation et séchage) en 1’absence d’oxygene [31]. Ce

traitement fournit cependant a la fois des produits solides, liquides et gazeux.
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Gazéification de la biomasse : Décomposition de la biomasse par une montée en

température plus élevée que pour la pyrolyse en 1’absence d’oxygeéne et 1’utilisation
d’agents gazéifiants afin d’obtenir essentiellement des produits gazeux [31].

Décompositions catalytigues de |'ammoniac et du sulfure d’hydrogeéne : Réactions a base

d’ammoniac, catalysée par du nickel, de I’iridium ou du ruthénium, et réaction a base de
sulfure d’hydrogéne, catalysée par un mélange platine-silice [33].

Electrolyse de [’eau et de I’ammoniaC . Application d’un courant électrique dans de I’eau

ou de I’ammoniaque entre une cathode et une anode. L’oxygene se retrouve au niveau de

I’anode et I’hydrogéne produit est extrait au niveau de la cathode [30][31].

Electrolyse de [’eau par photolyse et photoélectrocatalyse : Captation de I’énergie solaire
par un semi-conducteur. Les photons affectent les liaisons chimiques des molécules d’eau
permettant donc leur décomposition en électrons, en hydrogéne et en oxygene [31].

Magnétolyse et radiolyse : Méme principe que 1’électrolyse, mais en remplacant le

courant électrique par une induction magnétique ou par un rayonnement (notamment
d’origine nucléaire) pour décomposer 1’eau [34].

Biophotolyse : Décomposition de 1’eau par des organismes photoautotrophes, comme les
cyanobactéries ou les algues [35].

Electrolyse biocatalytique : Méme principe que 1’électrolyse classique, mais avec une

catalyse des réactions au niveau des électrodes par des microorganismes [36].

Photofermentation : Décomposition d’un substrat organique en hydrogeéne grace a de la
lumiere visible en présence de microorganismes spécifiques [37].

Fermentation sombre : Décomposition d’un substrat organique sans nécessité d’une

source de lumiére en présence de microorganismes.

A T’heure actuelle, la majorité de 1’hydrogene produit est issu de ressources fossiles, a

hauteur de 95 %, notamment par vaporeformage du méthane issu du gaz naturel (cf. Figure 1.12).

La raison est le fort rendement énergétique de ces procédés par rapport a ceux utilisant des

ressources renouvelables, et sont surtout beaucoup plus rentables d’un point de vue économique

(cf. Figures 1.13 et 1.14). Environ 4 % est issu des procédés de décomposition de 1’eau,

généralement 1’électrolyse, qui utilisent de 1’électricité qui peut également étre issue de

ressources fossiles comme nous 1’avons vu précédemment.
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Ainsi, méme si les applications de 1’hydrogéne sont intéressantes d’un point de vue
environnemental, ses méthodes de production majoritaires sont polluantes (cf. Figure 1.14). Pour
cette raison, il est impératif de développer les procédés biologiques de production de 1’hydrogene,
d’optimiser leur rendement par rapport au colt énergétique et donc de les rendre
¢conomiquement viables. L’un de ces procédés fait I’objet de ce travail de recherche, il s’agit de

la fermentation sombre.

3.9% 0.1%

B Gaz naturel
M Pétrole

m Charbon

W Eau

M Autre

Figure 1.12. Distribution des sources pour la production d’hydrogéne dans I'industrie [17]
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Figure 1.13. Efficacité énergétique des procédés de production d’hydrogéne [30] (PEWS : photoélectrocatalyse)
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Figure 1.14. Colt et potentiel de réchauffement Global (GWP) des procédés de production d’hydrogene [30] (PEWS :
photoélectrocatalyse)
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1.4 La production d’hydrogene par fermentation sombre : méthode et

enjeux
1.4.1 Le procede de fermentation sombre ou digestion anaérobie

La fermentation sombre, ou digestion anaérobie, consiste en la décomposition d’un
substrat organique par des microorganismes. Le produit d’intérét est obtenu dans la phase gaz, en
I’occurrence le dihydrogéne, avec comme co-produit du CO,. En phase liquide, des acides gras
volatils sont obtenus, principalement de 1’acétate et du butyrate [21]. En fonction des
microorganismes utilisés, cette réaction peut conduire a la formation de méthane par

consommation du biohydrogene produit (cf. Figure 1.15) [38].

Composés organiques complexes
(Polysacharrides, protéines, lipides, ...)

Hydrolyse
Monomeéres simples

Acidogenése

Acides gras volatils
(Acide acétique, butyrique,
propionique, malique)

Acétogenése

Acide acétique H, et CO,

Meéthanogenése

CH, etCO,

Figure 1.15. Voies métaboliques du procédé de fermentation sombre [38]

La fermentation sombre ou digestion anaérobie, est une suite de réactions biochimiques :

e Hydrolyse : Durant cette etape, les composés organiques complexes, comme les
polysaccharides, les protéines ou les lipides sont dégradés sous forme de monomeéres plus
simples [39]. 11 s’agit d’une étape pouvant étre trés limitante, ¢’est pourquoi dans le cas de
I’utilisation de substrat organiques réels, un prétraitement est souvent réalisé pour
I’accélérer. Par exemple, dans le cas de I’utilisation de composés lignocellulosiques, la

lignine doit étre dégradée pour que les bactéries aient plus facilement acces aux sucres
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cellulosiques. Le plus souvent, il est utilisé une combinaison de prétraitements physiques,
biologiques et chimiques, comme par exemple les prétraitements a 1’ultrasonication,
acides ou alcalins [40].

Acidogenese : Cette étape peut étre décomposée en deux. Dans un premier temps, la
glycolyse, qui intervient dans tous les procédés de fermentation. Durant cette étape, le
substrat organique simplifié est converti en pyruvate. Dans des conditions anaérobies,
I’étape d’acidogenese se met en place. Le pyruvate sert alors a générer des acides gras

volatils, principalement : 1’acide acétique, butyrique, malique, propionique.

Acide acétique : CeH1206 + 2H,0 = 2CH3COOH + 2CO; + 4H; (1.5)
Acide propionique : CgH1206+ 2H, = 2CH3CH,COOH + 2H,0 (1.6)
Acide butyrique : CsH1206 = 2CH;CH,CH,COOH + 2C0O, + 2H,» .7
Acide malique : CeH1206 + 2H, = COOHCH,CH,OCOOH + CO;, (1.8)
Ethanol : CeH1,06 = CH3CH,0H + CO;, (1.9)

Durant cette étape, des enzymes comme ’hydrogénase ou la nitrogénase vont intervenir
afin de catalyser la formation de I’hydrogéne par réduction de H* [41].

Acétogenese : Les bactéries acétogenes catabolisent une grande partie des produits
obtenus (notamment le propionate et le butyrate) lors de I’étape précédente en acétate
grace aux produits présents. Durant cette étape, du CO, et du H; sont également produits.

Cette réaction sera notamment inhibée par 1’accumulation de H; [38].

Méthanogeneése : Il s’agit de 1’étape finale d’une digestion anaérobie « compléte ». Une
réaction a lieu, grace aux bactéries méthanogénes, entre les produits de 1’acétogenése, a
savoir I’acétate, le CO; et le H, afin de produire du méthane [38] :

CO, + 4H, = CH,4 + 2H,0 (1.10)

CH3COOH =» CH, + CO;, (1.11)
Dans le cas présent, I’hydrogene est le produit visé. Il est donc nécessaire de mettre en
place un prétraitement des microorganismes pour éliminer les bactéries et archées
méthanogénes. Le but étant d’éviter cette étape afin que le H, produit lors des précédentes
phases ne soit pas consomme. Dans le cadre de ce travail de these, le consortium bacterien
a été soumis a un prétraitement thermique et chimique afin d’éliminer les méthanogenes
[42].
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1.4.2 Les enjeux de ce procéde

L’avantage de ce procédé est la possibilité d’utiliser des déchets organiques en tant que
matiére premiere, comme des soupes de déconditionnements, des déchets agricoles ou encore des
boues issues du traitement des eaux usées [42]. Comparé a la plupart des autres procédes
biologiques évoqués plus tot, le rendement théorique en hydrogene de celui-ci est relativement

élevé [41], et il est egalement simple a mettre en place.

Un autre avantage de ce procédé est la valorisation des produits secondaires autres que
I’hydrogéne, a savoir les acides gras volatils. Ainsi, I’approche d’intégration au sein d’un projet
de « bioraffinerie » vise a utiliser les effluents issus de la fermentation sombre en entrée d’autres
réacteurs, ce qui est une piste intéressante. 1l est notamment question des cultures de microalgues
pour les lipides, la fermentation acidogénique, les piles a combustibles microbiennes, les
procédés de méthanisation ou méme les réacteurs photobiologiques [21][42][43]. Concernant ce
dernier point, il a été étudié que ’acétate produit lors du procédé de fermentation sombre pouvait
étre oxydé par photofermentation dans le but de produire du biohydrogene. Cela a conduit a un

rendement en hydrogéne bien plus important pour ce procéde bi-étagé [21][42][43].

Bien que ce procédé apparaisse simple a mettre en place, il est difficile de I’optimiser. En
effet, de nombreux facteurs peuvent impacter la production en H; de la fermentation sombre. Il
est possible de citer notamment la température, le pH, 1’inhibition par les produits obtenus (par
exemple le H, pour les d’acidogenése et d’acétogenése), le substrat utilisé et sa concentration, et

enfin le consortium bactérien mis en place [40][44].

I1 faut souligner le fait que la recherche actuelle se concentre énormément sur 1’étude des
parameétres biotiques, comme le choix des consortia ou des milieux de culture, mais la littérature
est trés limitée en ce qui concerne 1’étude des paramétres abiotiques ou le choix de la
configuration du réacteur. Un travail de recherche important reste a réaliser afin de déterminer les
meilleures conditions de melange tout en limitant la puissance dissipée par 1’agitation. Au cours
de ces travaux, il sera montré que ces données sont importantes et constituent donc la principale

motivation de ce travail de recherche.

47



Chapitre 1 : Contexte et objectifs

1.5 Motivations et objectifs de la these

L’hydrogéne aura un impact décisif dans le cadre de la transition énergétique afin de
répondre aux problématiques environnementales actuelles, car il s’agit d’une source d’énergie
dont I’utilisation reste propre en termes d’émissions de gaz a effet de serre. C’est dans ce cadre
que I’Axe Génie des Procedés, Energétique et Biosystemes (GePEB) de I’Institut Pascal a orienté
ses recherches, et plus particulieérement, en ce qui concerne le présent travail, sur la fermentation
sombre. Depuis 2012, trois théses se sont succédées pour comprendre et optimiser ce procédg,
réalisées par Zaineb Trad (2016) [45], Alexandre Noblecourt (2018) [46] et Benoit Chezeau
(2019) [39].

Ces travaux se sont intéressés au développement de différents points du procédé. Zaineb
Trad s’est penché sur un concept de Bioréacteur Anaérobic a Membrane Immergée a boucle
Externe (BAMIE) [45]. Le but était d’effectuer une premiére analyse des différents transferts de
matiére et de la puissance consommeée en fonction de la configuration du réacteur et de la
composition du substrat. Cette analyse se basait sur des mesures et observations, expérimentales
et numériques, de 1’écoulement hydrodynamique local. Le travail de recherche d’Alexandre
Noblecourt était quant a lui orienté vers I’influence des parametres biotiques de la culture sur la
production et le rendement en biohydrogéne du réacteur anaérobie [46]. Enfin, I’objectif de la
thése de Benoit Chezeau était de s’intéresser cette fois aux effets des parametres abiotique sur
cette production en hydrogéne [39]. Le but était d’effectuer des cultures en réacteur afin d’étudier
I’influence des conditions de mélange (viscosité du digestat et vitesse d’agitation). Une étude de
I’effet de ces conditions sur 1’écoulement et sur les transferts de matiére a ensuite permis de faire

le lien avec les résultats de rendement obtenus sur les cultures.

L’ensemble de ces travaux de recherches a permis de mettre en place, et surtout de mieux
comprendre le procédé de fermentation sombre. Le lien entre les conditions de culture et le
fonctionnement du réacteur, et la production de H; en sortie est désormais mieux compris ce qui a
permis de faire un grand pas en avant vers I’optimisation de ce procédé. De plus, les méthodes

d’analyse expérimentales sont désormais solidement établies.
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Cependant, ce n’est pas encore le cas de I’analyse numérique. Le modéle développé par
Zaineb Trad [45], sous le logiciel de Mécanique des Fluides Numérique (CFD) Phoenics®
(Cham Co., UK), a permis de faire de grandes avancées en terme d’étude de I’écoulement local
du procédé. Il doit desormais étre complété pour le comparer avec les nouvelles données
obtenues depuis par Benoit Chezeau [39]. Ce modele sera validé par la méthode expérimentale de
Vélocimétrie par Images de Particules (PIV) ayant déja fait ces preuves au cours des études
précédentes. Les résultats obtenus par simulation numérique permettront de faire le lien entre la
structure locale de 1’écoulement et le rendement en biogaz du procédé ainsi que la cinétique des

différents modes de transfert de matiére au sein de la phase liquide et gaz-liquide.

Au cours de ces précedentes études, les mesures expérimentales et numériques ont été
conduites en milieux newtoniens. Il est désormais nécessaire de poursuivre ces études en se
concentrant sur le cas des fluides complexes. En effet, le principal intérét de ce procédé est la
production de biohydrogene a partir de déchets organiques, pouvant étre récupérés a partir de
soupes de déconditionnement ou de boues issues des stations d’épuration. Or ces fluides sont
majoritairement non-newtoniens [47][48]. Il apparait alors nécessaire de vérifier si ce caractére
complexe de la viscosité aura un impact sur la production de biohydrogéne. D’une manicre
générale, il s’agit de vérifier si les conclusions des théses précédentes sont toujours valables pour
des fluides non-newtoniens, et donc pour les fluides réels. Pour cela les mémes techniques

expérimentales que précédemment sont utilisées :

e La mesure du coefficient volumétrique de transfert de matiére gaz-liquide (k.a) par la
méthode d’oxygénation/désoxygénation pour le transfert de matiére gaz-liquide ;

e La mesure du temps de mélange par Fluorescence Induite par Nappe Laser (PLIF) et
décoloration chimique pour le transfert de matiére au sein de la phase liquide ;

e Lamesure des vitesses 2D locales par PIV-2D
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Enfin, la principale méthode d’analyse expérimentale de 1’écoulement mise en place
jusque-la est la PIV-2D. Cette méthode a fait ses preuves dans le but d’obtenir 1’écoulement
eulérien 2D, mais gagnerait a étre complétée par une nouvelle méthode expérimentale, une
variante de la Vélocimétrie par Suivi de Particules (PTV) appelée trajectographie optique. Le
principe de cette derniere est le tragage d’une ou plusieurs particules, de densité proche du milieu,
afin d’obtenir une description lagrangienne de ’écoulement. Il s’agit donc d’une méthode
donnant de nouvelles informations en 3D dans le réacteur. Cette méthode a déja pu faire ses
preuves dans le secteur du génie civil afin de tracer le déplacement de particules au sein d’un gaz
dans I’espace, dans une piece par exemple. En revanche, elle a été tres peu employée dans le
cadre de I’étude d’un réacteur biologique. Le dernier objectif est donc de mettre en place cette
nouvelle méthode pour 1’étude de la fermentation sombre, et de la comparer avec les analyses 2D

et numérique pour prouver son bon fonctionnement.
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1.6 Nomenclature

1G

2G

3G
BAMIE
Btu
CFD
CHAM
COP21
EJ
GWP
k|_a
Phoenics®
PIB
PIV
PLIF
PTV
USA

Premiére Génération de biocarburant

Deuxiéme Génération de biocarburant

Troisieme Génération de biocarburant

Bioréacteur Anaérobie a Membrane Immergée a boucle Externe
British Thermal Unit

Mécanique des Fluides Numérique

Concentration Heat and Momentum Limited

21° Conférence des Parties

Exajoule

Potentiel de Réchauffement Global

Coefficient volumétrique de transfert de matiére gaz-liquide (s™)

Parabolic Hyperbolic Or Elliptic Numerical Integration Code
Produit Intérieur Brut

Veélocimétrie par Images de Particules

Fluorescence Induite par Nappe Laser

Vélocimétrie par Suivi de Particules

Etats-Unis d’ Amérique
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Preambule

L’optimisation du procédé de fermentation sombre passe par 1’étude de deux types de
parametres : biotiques et abiotiques. Le premier type comprend notamment les conditions de
culture des bactéries anaérobies comme le choix du consortium bactérien ou encore la
composition du milieu de culture. Il existe de nombreuses réferences sur ce sujet. Concernant
ce projet de recherche, on peut notamment citer la thése d’Alexandre Noblecourt (2018) [1].

Un rappel de I'impact de ces paramétres sera fait dans la premiére partie de ce chapitre.

En revanche, I’étude de certains parametres abiotiques est beaucoup moins répandue.
C’est dans cette optique que les theses de Zaineb Trad (2016) [2] et Benoit Chezeau (2019)
[3] ont été menées, ce qui a notamment permis de mettre en évidence I’impact de la viscosité
du digestat et les conditions d’agitation sur la production de biohydrogéne. Pour la viscosité,
I’étude s’est portée sur les fluides newtoniens. Or, il s’avere que la plupart des substrats
organiques utilisés en conditions réelles sont des fluides non-newtoniens dont la viscosité
change en fonction de la vitesse de cisaillement. Le comportement rhéologique de ces fluides
constitue donc un parameétre important a prendre en compte ; c’est pourquoi il est nécessaire
de comprendre les propriétés des fluide rencontrés dans ces bioréacteurs, comment ces
fluides réels se comportent sous agitation et quels sont les meilleurs moyens de les étudier.

Cela fait I’objet de la deuxiéme partie de ce chapitre.

En ce qui concerne 1’agitation, il sera montré dans la troisieme partie I’importance de
certains paramétres a étudier pour choisir les meilleures conditions de mélange ainsi que les
meilleures géometries d’agitateur et de réacteur pour obtenir un rendement optimal du

procédé.

Enfin, pour étudier ces conditions, un modele CFD sera mis en place durant ces
travaux. Le fonctionnement d’un modéle numérique est relativement complexe et son
développement suit un certain nombre de regles pour assurer sa robustesse et sa fiabilité. La
derniére partie de ce chapitre permettra d’expliquer le fonctionnement de la simulation

numérique de 1’écoulement et comment assurer son bon fonctionnement.
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2.1 Conduite d’un bioréacteur a fermentation sombre
2.1.1 Composition d’un milieu de culture

La fermentation sombre concerne la culture de microorganismes pour la production
d’H,. Ces microorganismes doivent étre préselectionnés soigneusement, tout comme la
composition du milieu dans lequel ils se développent. Ce sujet a été traité de maniére détaillée
dans la thése de Benoit Chezeau (2019) [3]. Cette partie vise a offrir un bref rappel des

notions importantes concernant la conduite d’un bioréacteur a fermentation sombre.

Des microorganismes sont constamment testés pour étudier le métabolisme de
nouvelles souches, afin de connaitre 1’évolution de la croissance bactérienne et le profil de
dégradation du glucose par rapport a la quantité d’acides gras volatils, d’éthanol et de H;
produite [4][5]. Tous ces travaux permettent de mieux connaitre les conditions optimales de

température, ou I’impact du substrat et du milieu de culture.

Gréace a ces informations, certaines souches peuvent étre retenues pour étre mises en
culture. Les microorganismes, adaptés a une température de culture mésophile (30-39°C),
appartiennent le plus souvent a la famille des Clostridia (ex_: Clostridium beijerinckii,
C. paraputrificum,...) pour une anaérobie stricte, et a la famille des Enterobacter
(ex: Enterobacter aerogenes, E. cloacae,...) pour une anaérobie facultative [6][7]. Les
cultures effectuées sur des plages de températures différentes seront rappelées ultérieurement.
Plusieurs types de mises en cultures sont possibles : les cultures pures, les co-cultures et les

cultures mixtes.

Le principe de la culture pure est de n’utiliser qu'une seule souche de bactérie pour la
production de biohydrogéne. A priori, il apparait donc que les cultures pures sont plus
efficaces étant donné que la voie métabolique d’une espéce seule n’est pas perturbée par
I’introduction d’autres souches [6][8]. Le principal inconvénient des cultures pures est le
maintien de conditions stériles tout au long du procédé. De plus, un pretraitement du substrat
est nécessaire en amont du procédé pour s’assurer de leur consommation par les

microorganismes [6][9][10].
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Le principe d’une co-culture est basé sur [I’utilisation de plusieurs souches
microbiennes. Le but est d’utiliser la complémentarité¢ de certaines espéces, et donc d’établir
les meilleurs consortia possibles pour obtenir des interactions syntrophiques, et donc un
rendement en hydrogene maximal [4][6][7][11][12][13][14]. Cette méthode permet également
de grandes économies de temps et d’énergie, car aucun prétraitement des substrats n’est
nécessaire et elle permet d’éviter I’utilisation d’agents réducteurs [9][10][12]. Les interactions
permettraient également de diminuer le temps de démarrage de la culture ainsi qu’une
meilleure stabilité du procédé [9]. Cependant la conduite a grande échelle est difficile car

comme pour les cultures pures, des conditions de stérilité strictes doivent étre maintenues.

Le principe des cultures mixtes est proche de celui des co-cultures. Ainsi, plusieurs
souches bactériennes sont présentes en méme temps dans le milieu réactionnel afin de profiter
d’un effet syntrophique tout en limitant la nécessité d’un prétraitement du substrat. La
différence est qu’il ne s’agit plus de souches sélectionnées et mises en culture ensemble, mais
de consortia bactériens obtenus a I’état « naturel », par exemple dans les boues de stations
d’épuration [15], les déchets animaliers issus des élevages, les sols de montagne ou encore les
déchets municipaux [16]. Il n’est donc plus possible de sélectionner en amont les souches
bactériennes pour obtenir uniquement du biohydrogene. Des souches méthanogénes se
retrouvent généralement dans le consortium et doivent donc étre éliminées grace a un
prétraitement [4][7][15][16][17], et au maintien de certaines conditions opératoires
(températures, de pH, etc.) [12] afin d’éviter la production de méthane au détriment de celle
d’Ho.

Ainsi, les cultures mixtes ont une efficacité moindre par rapport aux co-cultures d’un
point de vue du rendement et nécessite de bien controler les conditions de culture [12].
Néanmoins, 1’efficacité reste supérieure a un systeme en culture pure tout en étant trés peu
sensible a la contamination. Ce dernier point est particulierement important dans le cadre de la
mise en place du procédé de fermentation sombre a I’échelle industrielle car il est plus
difficile d’y maintenir un procédé stérile. Cela ¢largit également la gamme de substrats

organiques utilisables dans le milieu de culture [3][16].
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Une fois le type de culture et les microorganismes sélectionnés, on peut s’intéresser au
meilleur substrat a offrir pour s’assurer du meilleur développement possible. Les bactéries
utilisées pour la fermentation sombre doivent dégrader des composes carbonés pour se
développer. Des milieux riches en glucides facilement accessibles par les microorganismes
sont a privilégier. Cependant, il faut également baser ce choix sur la viabilité économique et
¢cologique du procédé. En effet, le substrat doit étre disponible et peu cher a produire. L’un
des intéréts du procédé de fermentation sombre est notamment la récupération de déchets afin
de les valoriser sans augmenter le colt énergétique et économique du biogaz. Il existe deux

substrats principaux, les substrats simples et les substrats complexes.

Les substrats simples sont plus souvent utilisés dans le cadre de I’étude d’un
bioréacteur en laboratoire [18]. Il s’agit de composés dimériques ou monomériques, comme
par exemple le glucose et le sucrose. Ces substrats sont trés facilement dégradés par les
microorganismes, ce qui permet d’obtenir de meilleurs rendements pour la production
d’hydrogéne [19]. De plus, la voie de dégradation de ces substrats est connue. Cependant, ces
substrats sont les plus colteux a produire, ce qui impacte la viabilité du procédé a grande
échelle [18]. Il est donc nécessaire de se tourner vers des substrats a bas prix, plus écologiques
mais également plus difficiles a mettre en place.

Dans le premier chapitre, le probléeme de la rentabilité économique du procédé a été
évoque. L utilisation de déchets organiques représente de la matiere premicre a bas prix, et
peut méme étre une source de revenus pour les cas ou les entreprises payent le retraitement de
leurs déchets. Ces biodéchets sont des substrats organiques «complexes », issus

d’exploitations  industrielles, agricoles ou mémes des biodéchets domestiques
(cf. Tableau 2.1) :
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Tableau 2.1. Description des principaux substrats organiques

Substrats

Littérature

Description

Avantages

Effluents de station d’épuration

Déchets alimentaires . Dechets. Algues
lignocellulosiques
Eaux Eaux
municipales industrielles
[20][21][22] [13][23] [6][24][25][26] [27]

Déchets issus de
I'industrie alimentaires
et des ménages

Déchets industriels,
agricoles,
agroindustriels et
parfois ménagers

Effluents issus des stations de
traitement des eaux usées

Algues issues de milieux
naturels ou d’effluents
d’eaux usées

Riches en amidon,
protéines et graisses
=>» Bonne source de
carbones

Riches en cellulose

Facilement
dégradables
Peu toxiques

Trés riches en
carbones

Tres riche en cellulose
Prétraitement simplifié
(dépourvues de lignine)

Inconvénients

Caractere limitant de
I’étape d’hydrolyse
(Facilité par un
prétraitement)

Prétraitement
nécessaire

=>» Dégradation des
fibres

Faiblement
concentrés en
carbone

Difficilement
dégradables
Toxiques

Prétraitement nécessaire
=> Elimination des bactéries et
archées méthanogenes

Production limitée
d’hydrogéne
Sensibilité a I'oxygéne

Le progres des recherches sur l’utilisation de ces déchets va de pair avec
I’amélioration de leur prétraitement [14]. Celui-ci permet de faciliter les interactions et I’acces
des microorganismes pour un meilleur accés aux composés d’intérét (comme la cellulose),

¢liminer les éléments toxiques, améliorer 1’étape d’hydrolyse et enfin diminuer les pertes de

carbones durant le stockage ou le transport [21]. Il en existe plusieurs sortes [7][21][25] :

Physique : Centrifugation, extrusion, découpage, presse, prétraitement mécanique...

e Physicochimique : Explosion a la vapeur, sonication, micro-ondes...

e Chimique : Hydrolyse acide, ozonolyse, hydrolyse alcaline, ammoniaque...

e Biologique : Prétraitement enzymatique,...

e Thermique : Augmentation de la température pouvant aller jusqu’a plus de 150 °C.

Ces prétraitements peuvent également étre combinés dans le but d’optimiser la
consommation des substrats complexes. La réduction du codt du prétraitement peut également
passer par le choix des souches de microorganismes utilisées au sein du consortium dans le
cas des cultures mixtes. Les bactéries dites cellulolytiques ont la capacité de dégrader la

cellulose, comme par exemple la souche Clostridium thermocellum qui présente des résultats

intéressants, notamment dans le cadre de I’utilisation de substrats lignocellulosiques [14].
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En plus des composés carbonés, différents nutriments sont contenus dans le milieu de
culture. Ils sont soigneusement choisis et doivent étre présents en quantités suffisantes. On
peut citer notamment des ions métalliques, des composés azotés ou encore les phosphates
[7]1[28]. Ces éléments sont indispensables a la croissance des microorganismes et 1’activité
enzymatique. En revanche, une trop forte concentration peut inhiber la réaction. Comme par
exemple les composés azotés qui inhibent la nitrogénase ou déséquilibrent le pH des cellules
diminuant ainsi la production en H; [7]. De plus, d’autres ¢léments pouvant étre contenus
dans les déchets organiques, comme par exemple les métaux lourds, sont toxiques pour ces
mémes microorganismes. La composition du milieu de culture, constitue donc un élément

d’étude clé pour I’optimisation de la digestion anaérobie [28].
2.1.2 Conduite d’un réacteur

La conduite du réacteur représente a la fois le mode de fonctionnement du réacteur et
I’ensemble des paramétres a surveiller lors de son fonctionnement. Elle englobe un ensemble
de parameétres tout aussi importants a étudier que la composition du milieu de culture ; la
commande et le suivi de ces différents paramétres nécessitent un montage dédié (cf. Figure
2.1).

Figure 2.1. Photographie du montage d’un bioréacteur anaérobie pour la fermentation sombre [2]

Une fois que toutes les conditions de cultures sont fixées, il est possible de
sélectionner le mode de fonctionnement du réacteur. Plusieurs modes de conduites sont

possibles : continu, semi-continu, batch (discontinu) et fed-batch.
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La conduite d’un bioréacteur en batch est la plus utilisée a 1’échelle d’un laboratoire.
Le principe est de préparer le milieu réactionnel puis de ’insérer dans le réacteur. Certaines
conditions opératoires sont imposées par un systéeme de régulation, comme la température ou
le pH. Durant toute I’opération, le réacteur est fermé, ce qui signific qu’il n’y a aucune
alimentation, ni aucun soutirage. Une fois la réaction terminée, le réacteur est vidé, puis un
nouveau cycle avec un nouveau milieu réactionnel peut étre mis en place. Ainsi, il est plus
facile d’étudier la cinétique de la réaction, 1’effet d’'un changement de conditions de culture
(pH, température...) et le taux de consommation de différents substrats organiques étant
donné que la concentration et les conditions initiales peuvent étre facilement modifiées dans

un volume qui reste constant [3][5].

L’inconvénient majeur de ce mode opératoire est I’inhibition du milieu par les Acides
Gras Volatils (AGV) qui sont produits et s’accumulent en phase liquide [29]. De plus, a
I’échelle industrielle, les opérations inter-cycles, comme le soutirage et le nettoyage, peuvent

étre longues [30].

Le mode opératoire fed-batch est une variante du mode batch. Comme pour ce dernier,
il n’y a aucun soutirage effectué durant I’opération. En revanche, une alimentation est mise en
place, ce qui signifie que le volume augmente durant le fonctionnement du procédé. Une fois
le réacteur plein, le milieu est soutiré puis un nouveau cycle peut étre mis en place [29]. Le
principal intérét de ce mode opératoire est donc, par rapport a un réacteur en batch, de limiter
la quantité de composés toxiques ou inhibiteurs dans le milieu, ce qui permettrait d’augmenter

le rendement [29].

62



Chapitre 2 : Etude bibliographique

Pour le fonctionnement continu, le substrat est ajouté en permanence dans le milieu,
généralement par le sommet du réacteur, tandis qu’un soutirage est effectué¢ en continu,
généralement par le fond du réacteur. Ce mode opératoire est treés utilisé a 1’échelle
industrielle car il permet d’obtenir un bon taux de production, un meilleur contréle du procédé
et surtout une économie de temps ; en comparaison avec un réacteur en batch, il limite les
operations de vidage, de remplissage et de nettoyage entre les cycles [30]. Pour un
fonctionnement continu correct, le temps de rétention (ou son inverse, le taux de dilution) est

le paramétre le plus important a surveiller [4][7][28][31].

Le mode semi-continu est semblable au mode continu. La différence tient au fait que
le volume de milieu réactionnel n’est plus constant. La quantit¢ de milieu ajoutée ou retirée
peut varier dans le temps. Cette voie a été étudiée pour la fermentation sombre par Romao et
al (2019) [32]. Cette méthode semble prometteuse car elle permet un meilleur contrdle du
milieu par des ajouts réguliers de matiére premiére « fraiche » et des soutirages des substances
toxiques ou inhibitrices de la réaction. Il nécessite un pilotage précis du procéde, surtout a

grande échelle.

Pour tous les modes de fonctionnement listés ci-dessus, un suivi de différents
parameétres de pilotage est a effectuer pendant toute la durée du procédé. Ces parameétres
influencent le développement de la culture et donc son efficacité. Un mauvais pilotage
entraine un risque de développement de bactéries non désirées (ex : souches méthanogénes)
ou encore I’inhibition de la réaction, ce qui signifie une diminution de la production de

biogaz.
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Dans le cadre d’une digestion anaérobie, ce paramétre compte parmi les plus influents
sur le procédé. Le pH va favoriser la voie métabolique utilisée par les microorganismes. Pour
la fermentation sombre, le pH optimal varie selon les études, mais 1’échelle reste
géneralement la méme, a savoir un pH faiblement acide a neutre aux alentours de 6
[71[31][33][34]. Pour cette raison, le pH doit étre maintenu de maniére homogéne dans le
réacteur [7][31]. Une diminution du pH peut étre provenir de ’accumulation d’AGV au sein

de la phase liquide [34].

La température est également un facteur majeur qui influe sur la croissance
bactérienne et sur la fagcon dont les bactéries consomment le substrat [7]. La température
optimale de production d’hydrogéne peut varier grandement d’une souche bactérienne a une
autre : On distingue les bactéries se développant a température ambiante (15-27°C), les
bactéries mésophiles (25-45°C), les bactéries thermophiles (40-65°C), les bactéries
thermophiles extrémes
(60-80°C) et enfin les bactéries hyperthermophiles (>80°C) [7][28]. Il semble que les
conditions mésophiles soient globalement préférées, c’est-a-dire maintenir une température
modérée aux environs de 35°C [5], pouvant parfois atteindre jusqu’a 55°C, température pour
laquelle les rendements sont parmi les meilleurs [7][28][31]. Cependant, des études récentes
ont montré que de bons rendements peuvent étre obtenus avec des bactéries thermophiles et
des procédés opeérant a plus haute température afin de diminuer la viscosité du milieu et les
risques de contamination, tout en augmentant le niveau d’entropie et 1’élimination des

microorganismes méthanogeénes [7][28][35].
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La pression partielle de H, impacte directement la production d’H, des
microorganismes sur deux points. D’un coté, les bactéries acétogenes produisent de
I’hydrogéne, du dioxyde de carbone et de D’acétate par oxydation des substrats
(principalement les acides propioniques, butyriques et 1’éthanol). Cette réaction étant
endergonique, elle est thermodynamiquement impossibe en cas d’une trop forte pression
partielle en hydrogéne. De 1’autre, une trop grande concentration en hydrogéne dissous
conduit a la reduction des ferrodoxines. Cela a pour conséquence 1’oxydation des
hydrogenases, et donc de I’hydrogéne produit, la ou celui-ci devrait étre réduit. La voie

métabolique passe alors d’acidogénique a solvantogénique [7][31].

Pour ces deux raisons, la production de biohydrogene s’en trouve diminuée. Il est ainsi
nécessaire d’obtenir le meilleur dégazage possible dans le réacteur, notamment grace a
I’agitation mécanique. Une autre solution prometteuse est le bullage d’un gaz inerte (comme
I’argon ou 1’azote) au sein du réacteur, ce qui a pour conséquence d’augmenter son rendement

en H,. Il est cependant nécessaire de séparer les gaz obtenus en sortie [7][28][31].
2.1.3 Conclusion

Il apparait désormais évident que de tres nombreux parametres peuvent étre étudieés, et
qu’il est donc tres difficile de les optimiser individuellement sans impacter les autres [36].
Une modification du type de culture nécessite d’adapter le pH et la température de culture. Le
mode opératoire nécessite également de changer les conditions réactionnelles. Pour toutes ces
raisons, il s’agit d’'un domaine de recherche trés étudié. Néanmoins, les pistes d’améliorations
présentées jusque-la sont principalement axées sur des facteurs biotiques et les parametres
physicochimiques. La littérature est trés fournie sur ces sujets, mais en contrepartie les études
de certains facteurs abiotiques comme 1’agitation sont peu nombreuses sur la fermentation
sombre. Il est donc nécessaire de se pencher sur ce type de parameétres, en particulier sur les

conditions de mélange, afin d’optimiser ce procédé sous tous ses aspects.
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2.2 Etude de la rhéologie

L’un des premiers facteurs abiotiques a prendre en compte dans I’étude du mélange en
bioréacteur est la rhéologie du fluide. Dans le cadre de la valorisation de la biomasse, les
substrats organiques utilisés pour le procéde de fermentation sombre proviennent de déchets
organiques comme les boues des stations d’épuration. Or ce type de fluide est généralement
considéré comme « complexe ». Soit a cause d’une trés haute viscosité, soit a cause d’un
caractére non-newtonien. Avant de commencer a travailler sur les conditions de mélange,
I’attention est portée sur I’étude rhéologique de ces fluides, afin de mieux comprendre les

propriétés de leur écoulement [37].
2.2.1 Les types de fluides

Par définition, la rhéologie constitue I’étude de la déformation d’un fluide sous I’effet
d’une contrainte de cisaillement [37]. Dans un premier temps, il est donc nécessaire de définir
ce terme. Ensuite, deux types de fluides sont étudiés dans le cadre de ce travail de recherche :
les fluides newtoniens et les fluides non-newtoniens. Chacun présente un comportement
différent en termes de viscosité qui impacte donc leur écoulement au sein du procédé, d’ou la

nécessité de s’intéresser a la littérature les concernant.

Dans un réacteur, la contrainte de cisaillement est provoquée principalement par
I’agitation des pales. Il s’agit d’une déformation due a des forces de frottements provoquées
par le déplacement, a des vitesses différentes, des couches de fluides successives. Ces forces
de frottement sont appelées forces de cisaillement. Elles peuvent étre rapportées a 1’unité de

surface pour calculer la contrainte de cisaillement 7 [37][38].
F
T = E (2.2)

ou F représente les forces de cisaillement en Pa et S I’unité de surface en m2.

Dans un second temps, cette variation de vitesse d’une couche a ’autre, sur une
épaisseur donnée permet d’obtenir la déformation relative du fluide y. Une fois dérivée par le

temps, elle conduit a la vitesse de cisaillement y [37][39] :
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_dau . _ady

Y= Y =7 (2.2)

ou U représente le déplacement du fluide en m, y la hauteur de la zone cisaillée en m et t le

temps en s.

Un fluide newtonien est un fluide dont la viscosité reste constante peu importe le
cisaillement appliqué. La viscosité représente la résistance a I’écoulement d’un fluide [37].
Elle peut étre cinématique n (m2.s™) ou dynamique p (en Pa.s). Plus la valeur de la viscosité
est forte, moins le fluide s’écoule facilement. Pour un fluide newtonien, la capacité du fluide a
s’écouler est donc indépendante des conditions d’agitation du réacteur. Ce type de fluide suit

la loi de Newton [38].

Il s’agit de la loi rhéologique liée aux fluides newtoniens. La viscosité p reste
constante, ce qui signifie que la relation entre la contrainte de cisaillement 7 et la viscosité p
est linéaire [37][40] :

u(y) = cste (2.3)

T=7y.u (2.4)

Contrairement aux fluides newtoniens, la viscosité des fluides non-newtoniens varie
en fonction de la vitesse de cisaillement qui lui est appliquée, et parfois méme en fonction du
temps (effet mémoire) [37][40]. Ainsi il est possible de séparer dans un premier temps les
fluides non-newtoniens en deux grandes catégories: les fluides ayant un comportement

indépendant du temps et ceux ayant un comportement dépendant du temps.

Les premiers ont une viscosité qui évolue différemment selon leur structure
(cf. Figure 2.2). Il existe plusieurs types de fluides non-newtoniens, dont les plus importants
sont les suivants [37][40] :
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Rhéofluidifiants ou pseudo-plastiques : 1l s’agit du type de fluides non-newtoniens le

plus répandu. Sa viscosité diminue lorsque la contrainte de cisaillement augmente. I
est a noter que dans le cas des polymeres, pour des cisaillements trés grands ou trés
petits, des viscosités limites apparaissent [38]. Le changement de viscosité peut
dépendre de plusieurs facteurs, comme la structure des chaines dans le cas des
polymeres ou la quantité de solides en suspension pour les substrats organiques réeels
[37][40].

Rhéoépaississants ou dilatants : A I’inverse des fluides rhéofluidifiants, la viscosité

des fluides rhéoépaississants augmente lorsque la contrainte de cisaillement augmente.
Ce comportement plus rare a pu étre observé dans le cas de suspensions trés
concentrées. L’augmentation du cisaillement entraine une dilatation du mélange et
donc I’impossibilité pour le fluide de se déplacer, d’ou une forte augmentation de sa
viscosité [37][38][40].

Les fluides a seuil ou viscoplastiques : Ces fluides présentent une contrainte seuil. En

dessous de cette contrainte, le fluide ne s’écoule pas. La viscosité est considérée
comme infinie, tel un solide. Au-dela de ce seuil, le fluide adopte un comportement
newtonien ou non-newtonien rhéofluidifiant [37][38][40].

Les fluides viscoélastiques : Ces fluides présentent un module élastique. Lorsqu’ils

sont soumis a une contrainte, ces fluides se déforment mais peuvent revenir
partiellement ou complétement a leur état d’origine lorsque cette contrainte n’est plus

appliquée [41].

COMPORTEMENT !
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Viscosité

.. (RHEO-EPAISSISSANT)
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COMPORTEMENT u .
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Vitesse de cisaillement

Figure 2.2. Différents types de comportement rhéologiques réels [42]
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Les seconds types de fluides non-newtoniens sont appelés les fluides thixotropes et
rhéopectiques. Cela signifie que ces fluides ont respectivement le méme comportement que
les fluides rhéofluidifiants et rhéoépaississants, mais leur viscosité dépend également du

temps durant lequel le cisaillement est appliqué [37][38][40][41].

Dans cette étude, 1’accent sera mis sur les fluides rhéofluidifiants et les fluides a seuil,
car ils sont les plus souvent rencontrés dans le cadre de la fermentation sombre. Le
comportement rhéologique de ces fluides a été modélisé selon différentes lois dont les plus
importantes sont listées en Annexe 2.1. Les parametres de ces modeles sont généralement

déterminés de maniére empirique.
2.2.2 Rhéologie des substrats organiques réels

Une liste non exhaustive des différents modeles de fluides newtoniens et non-
newtoniens a été présentée en annexe. On peut remarquer que leur évolution au fil du temps
pour décrire de mieux en mieux le comportement des fluides complexes s’est souvent
accompagnée de I’ajout de nouveaux parameétres puisqu’ils comportent de 2 pour le plus
simple & 5 parametres pour le plus complexe. On peut citer comme exemple le modele de
Cross, comportant de quatre parametres permettant de décrire les fluides sur une large gamme
de la vitesse de cisaillement. Ce modele sera particulierement intéressant pour ce travail de

thése.

L’agitation nécessaire au procédé de fermentation sombre aura pour conséquence le
cisaillement du milieu et donc une possible variation de la viscosité du fluide. Cela peut
conduire a une modification de I’écoulement au sein du réacteur. De plus, la durée parfois
importante, d’une culture peut altérer la viscosité au cours du temps. Ainsi, maintenant que les
différents types de fluides ont été décrits, la rhéologie des substrats réels peut étre étudiée afin

de definir le ou les modeles les plus adaptés.

De nombreuses études portent sur la rhéologie des substrats organiques utilisés pour la
fermentation. Dans la trés grande majorité des cas, le mélange est considéré comme une boue,
un mélange liquide contenant des particules solides en suspension. On retrouve notamment
I’exemple des boues issues du traitement des eaux usées ou le lisier issu de I’exploitation

animale.
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L’¢tude de la rhéologie de ces boues est complexe. Il n’existe aucun réel consensus sur
leur comportement rhéologique. Ratkovich et al. (2013) [46] et Eshtiaghi et al. (2013) [47]
indiquent que malgré les trés nombreux travaux mis en place sur 1’étude de ces boues,
I’absence d’un protocole de mesure global rend difficile la comparaison entre les résultats. La
rhéologie peut dépendre de plusieurs parameétres. On peut notamment citer 1’origine de ces
boues, leurs caractéristiques physiques (taille de flocs, densité...), le prétraitement subi, les
outils de mesure employés ou encore le protocole expérimental, ce dernier manquant parfois
de détails [46][48]. Ainsi, d’une étude a I’autre les résultats sont trés fluctuants. Néanmoins, il
est possible d’établir un comportement général, puisque ces boues ont toutes un
comportement non-newtonien rhéofluidifiant. Ainsi, il est trés souvent question d’appliquer la
loi puissance pour un comportement strictement rhéofluidifiant, ou des modéles de Bingham,
d’Herschel-Buckley si une contrainte seuil est présente [46][47][49][50].

Le plus souvent, les boues étudiées sont rapportées comme étant des fluides
viscoplastiques, c’est-a-dire des fluides présentant une contrainte limite en-dessous de

laquelle le fluide ne s’écoule pas. Au-dela de cette contrainte, deux possibilités se dégagent.

La premiere est I’utilisation du modéle de Bingham. Une fois la contrainte seuil
dépassée, le fluide se comporte comme un fluide newtonien [51][52]. 1l s’agit donc d’un
modele simple a utiliser, mais il n’est pas conseillé pour les fortes concentrations [53].

Cependant, comme il a été dit précédemment, les fluides non-newtoniens ont un
comportement rhéofluidifiant, avec la présence d’une contrainte seuil ou non. Ainsi le modele
de Bingham est trop imprécis, ce qui mene donc a une trés large utilisation du modéle de
Herschel-Buckley, décrivant bien mieux le caractere non-newtonien de ces fluides
[48][53][54][55]. Yang et al. (2009) [56] indiquent une meilleure précision encore avec le
modele de Casson, mais en seconde position vient une nouvelle fois le modéle de Herschel-
Buckley. Ainsi la possibilit¢ de la présence d’une contrainte seuil pour les substrats est
possible mais pas systématique. Un grand nombre de travaux mettent en évidence un

comportement strictement rhéofluidifiant suivant donc d’autres modeles rhéologiques.

70



Chapitre 2 : Etude bibliographique

La revue d’Eshtiaghi et al. (2013) [47] semble mettre en évidence que bien que les
modeles de Herschel-Bulkley et de Bingham soient adaptés aux boues trés concentrées, celui
d’Ostwald de Waele est plus applicable aux boues diluées par 1’absence de contrainte seuil.
Cette affirmation semble étre confirmée par Csizmadia et al. (2018) [55] et par Chen et al.
(1986) [57]. Cette derniere étude indique une concentration maximale de solide en suspension
a 4,5 % dans du lisier issue de I’exploitation animale ; au-deld une contrainte seuil apparait.
Ainsi la loi puissance semble étre applicable & de nombreux travaux de recherche
[58][59][60][61].

I est également important de citer 1’étude de Rosenberg et al. (2002) [50]. Celle-ci
met en évidence le comportement pseudoplastique des boues suivant les modé¢les d’Ostwald
ou d’Herschel-Buckley. Bien que ce dernier modele semble plus s’accorder aux données
expérimentales, les parametres de la loi puissance évoluent de maniére plus stable avec la
variation de la concentration en particules solides. Il est également évoqué que le
comportement pseudoplastique peut s’expliquer par la floculation des bioparticules au sein du
fluide, phénomene accentué par les organismes filamenteux. Plus le cisaillement augmente,
moins la cohésion de ce systeme est possible. Enfin, un comportement légérement

thixotropique est également mis en évidence.

Enfin, il a ét¢ montré précédemment que 1’utilisation de la loi puissance était préférée
a celle de la loi de Cross ou de Carreau car I’augmentation du nombre de parameétres risque de
complexifier la mise en place d’un modéle rhéologique. Néanmoins, ces modeles peuvent étre

appliqués et offriraient une meilleure précision [53].

Comme il est apparu qu’il était difficile de choisir un modele plutét qu’un autre,
principalement a cause de la différence de la concentration de particules en suspension dans le
milieu, certains travaux ont cherché a développer des modeles hybrides de modeles existants

en fonction de la gamme de la vitesse de cisaillement [62].

On peut citer le modele de Baudez et al. (2013) [51], qui couple les modeles de

Herschel-Bulkley et de Bingham selon 1’équation suivante :
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T=1,+ (Ky" 1+ ap)y (2.5)
ou a, représente le plateau de viscosité de la boue sous fort cisaillement.

Bien que ce modéle soit intéressant, cette revue précise que le modeéle rhéologique est
tres changeant et dépend des conditions expérimentales et du type de boue. Il est également
évoqué les différentes interactions qui peuvent jouer sur le comportement rhéologique,
comme les interactions entre particules qui se renforcent avec le vieillissement mais peuvent

étre détruites par les forces hydrodynamiques.

Les procédés de traitement ou de valorisation de ces déchets organiques pouvant
varier, le but de la plupart des études sur le sujet est d’étudier I’évolution du comportement
rhéologique des boues suivant trois parametres principaux : le pH, la température et la

concentration des solides en suspension.

Il apparait dans un premier temps que lorsque le pH diminue, la viscosité diminue
également [58]. Si I’on considére que le fluide présente une contrainte seuil selon le modele
de Bingham, celle-ci augmente globalement avec 1’augmentation du pH. Pour un fluide
strictement rhéofluidifiant, pour le modeéle de Cross ou d’Ostwald, I’indice d’écoulement reste
relativement constant tout comme la viscosité initiale du modéle de Cross. En revanche, la

viscosité finale diminue avec I’augmentation du pH [63].

Une augmentation de la température a pour conséquence une diminution globale de la
viscosité [53]. Le caractére non-newtonien diminue avec I’indice d’écoulement de la loi
puissance qui se rapproche de 1 [57][63]. On note également une diminution de la contrainte
seuil pour les fluides a seuil [51][63]. Enfin, la viscosité initiale du modéle de Cross diminue

mais la viscosité finale augmente [63].
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Il faut néanmoins étre prudent car I’historique des températures appliquées semble
avoir un impact. Une boue préchauffée puis refroidie présente une contrainte seuil du modele
de Bingham qui diminue mais une viscosité initiale qui augmente. Cela semble s’expliquer

par la dissolution du solide dans le liquide par I’effet de la température [51].

Enfin, de trés nombreuses études se sont penchées sur I’impact de la concentration en
particules solides en suspension dans le mélange. Les résultats sont unanimes et mettent en
évidence que plus la quantité de particules en suspension est importante, plus le
comportement non-newtonien est marqué, ceci a cause des propriétés colloidales des solides,
elles-mémes provenant de différents facteurs comme la taille, la forme, la flexibilité... des
particules. Cela signifie que I’indice d’écoulement diminue dans la loi puissance, alors que la
contrainte seuil augmente pour les modeles a seuil [48][50][53][57][60][62][63].

Sanin et al. (2002) [64] précisent que 1’évolution de la viscosité en fonction de la
concentration de solides suit la loi de viscosité d’Einstein (dans le cas de faibles teneurs en
solides) :

L =-1425¢ (2.6)

Ho

avec p la viscosité de la dispersion, p, la viscosité du milieu de dispersion et ¢ la fraction

volumique occupée par les particules solides.

Néanmoins il est a noter que les valeurs des modeéles changent en fonction du substrat
utilisé. Ainsi, Bjorn et al. (2012) [38] montrent qu’avec la méme concentration en particules

solides, les paramétres non-newtoniens sont modifiés par 1’utilisation d’un substrat différent.

Les éléments présentés ci-dessus montrent que malgré la grande quantité de travaux
effectués sur le sujet, il n’existe pas de consensus sur le comportement rhéologique exact des
boues pouvant étre utilisees pour le procédé de fermentation sombre. Cela peut notamment
s’expliquer par I’absence d’un protocole de mesure unique, des différences sur les conditions
des études et sur la provenance des substrats. Néanmoins il est possible de dégager quelques

éléments communs.
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Les boues étudiees sont a priori des milieux liquides contenant des particules solides
en suspension, et ayant un comportement non-newtonien rhéofluidifiant. Lorsque la
concentration en particules est élevée, le milieu présente une contrainte seuil, ce qui rend les
modeles de Bingham et, plus généralement, d’Herschel-Bulkley plus adaptés. Si le milieu est
plus dilué, il semble ne pas y avoir de contrainte seuil ce qui permet I’utilisation de la loi
puissance. Les modéles de Cross ou Carreau peuvent étre utilisés pour plus de précisions sur
une large gamme de taux de cisaillement mais sont plus complexes & mettre en place. Les
parametres comme le pH, la température et la concentration de solides en suspension
impactent fortement la viscosité du milieu et doivent donc étre pris en compte lors de

I’utilisation des substrats organiques [54].
2.2.3 Choix des produits modeles représentatifs des milieux non-newtoniens

De la méme facon que pour la thése de Chezeau (2019) [3], les expériences visant a
¢tudier I’hydrodynamique du fluide ou les différents transferts de matiére doivent é&tre
effectuées en substituant le substrat réel par une solution ayant le méme comportement
rhéologique. Ces substituants sont des composants mélangés a de I’eau pour obtenir un fluide
complexe. lls sont utilisés pour simplifier la mise en place des mesures en laboratoire, afin
d’éviter I’utilisation de substrats réels moins pratiques et qui peuvent rapidement se dégrader
dans le temps. De plus, les méthodes expérimentales mises en place dans ce travail de thése
sont pour la plupart des méthodes optiques. Cela signifie qu’elles sont basées sur
I’observation du milieu qui doit donc rester transparent, ce qui n’est pas le cas des fluides
réels. Enfin, dans le cadre de 1’étude d’une culture en fermentation sombre, il est plus facile
de répéter des milieux modeles avec une concentration en substrat organique (par exemple, le
glucose) et une viscosité contr6lée, la ou un substrat réel risque de voir ses propriétés varier

d’un échantillon a un autre.

Ainsi grace notamment aux travaux de Benbelkacem (2013) [42], Gabelle (2012) [65]
et Bentata (2013) [66], quatre polyméres ont €té retenus comme substituants potentiels : la
Carboxyméthylcellulose (CMC), la Gomme de Xanthane (XG), le Polyacrylamide (PAM) et le
carbopol. Leurs caractéristiques doivent étre étudiées afin de sélectionner le ou les meilleurs

candidats.
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La CMC est un polymere dérivé de la cellulose naturelle [42]. Par sa capacité a
augmenter la viscosité du milieu dans lequel il est placeé, il est utilisé depuis longtemps dans
les fluides de forage, notamment pétroliers, pour stabiliser les suspensions d’argiles ou encore
contrbler les pertes de boue. Il est présent dans de nombreuses autres industries comme le
textile, I’agro-alimentaire, le papier, etc. [42]. Enfin, on le retrouve dans I’industrie
cosmétique et pharmaceutique pour la fabrication de lotions, cremes ou méme de dentifrice
afin de tirer profit de son caracteére épaississant, stabilisateur et de ses propriétés de liaisons
[67].

En ce qui concerne ses propriétés rhéologiques, en fonction des travaux et surtout de
sa concentration, on attribue a la CMC un comportement presque newtonien a faible
concentration [68][69]. En revanche, elle est reconnue comme un fluide non-newtonien
pseudoplastique a plus haute concentration. A forte concentration, elle posséderait également
des propriétés thixotropiques et viscoélastiques [67]. Cette derniére propriété est notamment
utilisée dans 1’étude d’Arratia et al. (2005) [70]. Ainsi une solution aqueuse de CMC se
comporte généralement comme un fluide rhéofluidifiant suivant la loi de Cross [67].
Néanmoins, le plus souvent les études utilisant la CMC se font dans une gamme de
cisaillement permettant la simplification de ce modéle en wune loi puissance
[701[711[72][73][74].

Au-dela de ses applications dans I’industrie, la CMC est déja beaucoup utilisée comme
substituant pour 1’étude de milieux non-newtoniens. Dans le cadre de travaux de recherche
proche de celui-ci, on peut évoquer I’étude de Wu et al. (2007) [71] qui effectue aussi de la
simulation numérique dans le cas d’un fermenteur anaérobie utilisant du lisier. La CFD est
validée par des mesures effectuées avec un milieu non-newtonien obtenu grace a la CMC.
D’un point de vue expérimental, on retrouve ce produit dans des études de transfert de matiére

et d’écoulement, notamment par PIV, dans des réacteurs [65][70][72][73][74].

L’utilisation de la CMC pour des techniques expérimentales optiques, comme la PIV
[70] ou la décoloration chimique [73], indique donc 1’obtention d’un milieu transparent avec
ce composé. De plus, ce polymére est relativement simple a mettre en solution [42]. Ces deux

éléments expliquent donc son utilisation dans les études citées ci-dessus.
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La gomme de xanthane est un polysaccharide naturel issu de la bactérie Xanthomonas
campestris. Elle est déja largement commercialisée pour ses capacités & modifier la rhéologie
du milieu dans lequel elle est placée. On la retrouve notamment dans I’industrie alimentaire
pour ses propriétés épaississantes, stabilisantes et emulsifiantes [75]. Elle est également
présente dans I’industrie cosmétique pharmaceutique, dans la récupération du pétrole, dans la
fabrication de ciment ou encore dans la formulation de peinture [42]. L’un des inconvénients
de ce type de produit naturel est que la viscosité obtenue dépend de la souche avec laquelle
elle est fabriquée [75]. Ainsi, d’un produit a un autre, les résultats risquent d’étre différents.
De plus, elle nécessite un protocole adapté pour sa mise en solution avec notamment la

nécessité de monter en température et d’ajouter du NaCl [42].

Le comportement rhéologique d’une solution contenant de la XG est difficile a cerner.
D’un c6té, une étude menée a haute concentration en XG (1-4%) semble mettre en évidence
que le xanthane présente une contrainte seuil. Plus la concentration augmente, plus cette
contrainte est élevée. Une fois cette contrainte passée, le fluide adopte un comportement
rhéofluidifiant suivant une loi puissance. Ainsi, il semble que ce fluide suive globalement le
modéle d’Herschel-Buckley [76].

Cependant, la plupart des études effectuées avec la XG ne considérent que le caractére
rhéofluidifiant et donc n’appliquent que le modele d’Ostwald de Waele [50][75][77][78][79].
Certains utilisent la loi de Carreau, afin de prendre en compte les viscosités constantes

apparaissant pour des taux de cisaillement extrémes [66][80].

Le xanthane est trés utilisé comme substituant aux boues utilisées en bioréacteur pour
I’étude de I’hydrodynamique ou du transfert de matiére [65][74][77][78]. Plusieurs travaux
ont effectué des comparaisons entre le xanthane et ces boues. On peut notamment citer Al-
Shamary (2013) [78] dont I’étude est basée sur des travaux plus anciens de Rosenberger et al.
(2002) [50][50] et Yang et al. (2009) [81], qui montrent une relation entre le modéle
d’Ostwald de Waele et la concentration de particules en suspension. De ces travaux, associés
a Rosenberger et al. (2011) [79] et Bluethhorn et al. (2010) [82], une comparaison a été faite
avec les boues de déconditionnement en utilisant un modéle de la loi puissance qui a permis

d’obtenir des valeurs trés comparables.
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Il faut noter que les premieres observations du xanthane fourni par la société Sigma
Aldrich montraient la formation d’une solution aqueuse trouble [83]. La plupart des résultats
des expérimentations optiques, aprés un traitement de 1’image, montrent la formation d’un
bruit comme déja mis en évidence par Cid et al. (2012) [83]. Néanmoins, il semble que cela
soit infirmé par Morales-Contreras et al. (2008) [77], indiquant qu’il n’y avait pas de
probléme de visualisation avec de la XG produite par Keltrol T, Kelco-Merck. En
conséquence, les propriétés optiques des solutions de XG dépendent de son origine, comme

ses propriétés rhéologiques.

Les theéses de Gabelle (2012) [65] et Bentata (2013) [66] mettent en évidence un
troisiéme substituant ayant un comportement rhéofluidifiant, le Zetag 7587. Il s’agit d’un
floculant industriel, notamment utilisé pour le traitement des eaux, a base de PAM [84]. En
solution aqueuse, il s’agit d’un gel trés absorbant. Le PAM est un polymeére obtenu a partir
d’acrylamide. La préparation d’une solution de PAM est relativement simple car il s’agit
simplement de 1’agiter avec de 1’eau distillée pendant plusieurs heures. La durée augmente

avec la concentration en polymeére [42].

Pour la plupart des études, le PAM est considéré comme un fluide rhéofluidifiant
suivant la loi puissance. On peut notamment citer les travaux de Yang et al. (1999 et 2001)
[84][85] pour cette affirmation. Ces études montrent également une augmentation globale de
la viscosité avec I’augmentation de la concentration en PAM, mais une diminution de cette
viscosité avec 1’augmentation de la température [84][86]. Il est également évoqué la
possibilité de la présence d’une contrainte seuil et donc I’utilisation du modele de Casson
[85]. Les travaux de Gabelle (2012) [65] et Arratia et al. (2005) [80] mettent également en
évidence la présence d’un plateau de viscosité a faible cisaillement, mais les informations
manquent pour un fort taux de cisaillement. Ainsi, le modele de Carreau-Yasuda peut
également étre appliqué [66][80], ou encore le modele de Cross, ce qui offre ainsi une plus

grande précision par rapport a la loi puissance.
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Comme pour les polymeéres précédents, outre ses utilisations industrielles, le PAM est
utilis¢ pour 1’étude de fluide non-newtonien, et tout particuliérement pour 1’étude de
I’hydrodynamique par la PIV [66][80][87][88]. En comparaison a la XG et a la CMC, il est
choisi pour sa transparence en solution, méme a forte concentration [65][66]. Il s’agit d’un
¢lément trés important pour s’assurer d’une bonne précision des expérimentations optiques

nécessitant un traitement de 1’image.

Il est & noter que ce polymére présente un comportement viscoélastique. La
viscoélasticité est notamment due a 1’entrelacement des chaines polymériques, et peut avoir
un impact sur 1I’écoulement du procédé comme par exemple : inversion des sens de circulation

du fluide, effet siphon, dilatations de 1’extrudat, et vortex inversé [42].

Fontaine (2012) [89] a ainsi expliqué que la viscoeélasticité, pour un régime
d’écoulement laminaire, avait pour conséquence une inversion du champ hydrodynamique ou
le fluide se déplace vers le mobile d’agitation et remonte le long de 1’axe. Il s’agit de I’effet
Weissenberg. Il a pu étre observé pour Lyo et al. (2014) [90], lors de la comparaison de ce
fluide avec la XG et la CMC, ce qui les ont amenés a écarter I’utilisation de ce produit car il

ne se comporte pas suffisamment comme un purement visqueux.

Cependant, la these de Bentata (2013) [66] a permis d’étudier ce phénoméne de
viscoélasticité en mesurant respectivement le module élastique et le module visqueux en
cisaillement, G’ et G". 1l s’agit de mesures obtenues pour une gamme de concentration en
PAM relativement élevée. Les travaux d’Arratia et al. [80] confirment qu’a faible et moyenne
concentrations, la viscoélasticité n’est que peu marquée et peut étre négligee. Cela signifie
donc que dans le cadre de notre étude, la viscoélasticité du PAM peut étre considérée comme
suffisamment faible pour ne pas impacter 1’écoulement du fluide de maniere significative a
faible concentration. Néanmoins, ce parameétre ne sera pas a négliger dans I’éventualité de

mesures effectuées a plus haute concentration en PAM.

Il existe cependant un inconvénient important lors de 1’utilisation du PAM. Gabelle
(2012) [65] indique qu’une solution aqueuse de Zetag n’est pas stable dans le temps. En effet,
il semble que la viscosité diminue au cours du temps, la raison n’étant pas 1’agitation mais une
dégradation naturelle. Tel qu’il est précisé¢ dans ce document, la solution n’est donc utilisable
que durant 1 ou 2 jours et n’est pas utilisable pour les expérimentations dépassant cette durée,

sous peine de fausser les résultats dépendant de la viscosité, comme 1’écoulement du fluide.
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Enfin, le dernier produit pouvant étre utilisé comme substituant est le Carbopol. Il
s’agit d’un carbomeére obtenu a partir d’acide acrylique. Il est utilisé dans plusieurs industries,
notamment pour sa capacité a former un gel [91][92]. On le retrouve notamment dans les

industries agro-alimentaires, cosmétiques, pharmaceutiques, le BTP, etc. [42]

Les études rhéologiques évoquées sur le Carbopol s’accordent toutes sur un
comportement non-newtonien a seuil. Le modé¢le retenu est celui d’Herschel-Buckley

[93][94]. Il est également a noter un Iéger comportement viscoélastique [93][95].

Ce composé est utilisé dans 1’étude de 1’écoulement des fluides non-newtoniens a seuil
[96][97][98]. Son principal avantage est que, comme le PAM, le milieu aqueux conserve une
tres bonne transparence pour les expériences optiques [65][66][99]. Cette solution a
¢galement 1’avantage d’étre simple a préparer car il suffit de mélanger le Carbopol a de I’eau

et de le maintenir sous agitation durant quelques heures [66][99].

Etant donné la difficulté a travailler sur des substrats réels, des polymeres sont
généralement utilisés afin d’obtenir le comportement non-newtonien souhaité pour se
rapprocher le plus possible des conditions de culture. Chacun de ces produits présentent des
avantages et des inconvénients a prendre en compte lors de I’étude de ’hydrodynamique du
procédé. Les informations présentées sur ces produits sont résumées dans le tableau en

Annexe 2.2.

Ce travail de thése permet d’entamer 1’étude du comportement de fluides non-
newtoniens dans les conditions opératoires de la fermentation sombre. C’est pourquoi le
substituant retenu pour les différentes études sur maquette froide doit étre simple a mettre en
place et ne présenter qu’un caractére rhéofluidifiant. La présence d’une contrainte seuil
risquerait pour I’instant de complexifier les résultats obtenus mais devra étre prise en compte
pour de futures études. Ainsi, il sera montré dans le chapitre suivant que le PAM est le produit
le plus utilisé pour cette étude. Néanmoins, il sera également mis en évidence qu’il n’est pas
suffisamment stable pour étre utilisé sur les cultures en réacteur et que la XG lui sera préférée

pour cette partie.
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2.3 Effet des conditions de mélange sur les procédés

Le premier paramétre abiotique qui nous intéresse dans le cadre de ces travaux, le
comportement rhéologique des fluides non-newtoniens, a désormais été explicité. Cette partie
s’intéresse maintenant au second, a savoir ’agitation du réacteur et donc les conditions de

mélange qui en découlent, si on couple son effet avec la viscosite.

Si on en revient a une définition plus genérale, le mélange permet de mettre le fluide
en mouvement afin d’accélérer les phénomeénes de diffusion et de conduction dans le but
d’homogénéiser des paramétres comme la température, le pH, la concentration en substrat,
etc. Dans le cas des procédes multiphasiques, il permet également une mise en contact plus
importante entre les phases [100]. C’est en optimisant le mélange qu’il est possible de

démultiplier les effets positifs liés aux bons choix effectués sur les parametres biotiques.

Cette partie permettra de mettre en lumiere les différentes études effectuées sur le
sujet. Il s’agira de montrer comment les conditions de mélange peuvent impacter le procédé et

comment il est possible de les étudier et donc de les optimiser.
2.3.1 Evaluation de ’efficacité du mélange

Il existe de multiples paramétres déterminants dans la conception des réacteurs afin de
définir les conditions de mélange optimales. En extrapolant ces parametres, il est également
possible de les appliquer a d’autres procédés, et surtout d’extrapoler 1’échelle des procédés

étudiés en laboratoire pour atteindre une utilisation industrielle [101].

Pour bien comprendre le fonctionnement de 1I’écoulement au moment du mélange, il
est nécessaire de connaitre son régime d’écoulement. Pour cela, le nombre de Reynolds Re est
utilisé [69] :

__ p.N.D?
u

Re

(2.7)

ol p représente la masse volumique du fluide en kg.m™, N la vitesse d’agitation en trs.s™, D

le diamétre de I’agitateur en m et u la viscosité dynamique en Pa.s.
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Le nombre de Reynolds représente le rapport entre I’inertie d’un fluide et ses forces de
viscosité. Il est généralement utilisé pour caractériser I’écoulement d’un fluide, depuis le
régime laminaire jusqu’au régime turbulent en passant par le régime de transition. La valeur
limite de chacun des régimes varie selon les configurations. Dans le cadre de ce travail de

recherche, il a été admis les limites suivantes [3] :

e Régime laminaire : Re < 100 ;
e Régime de transition : 100 < Re < 10000 ;
e Régime turbulent : 1000 < Re ;

Dans un régime d’écoulement laminaire, le fluide se déplace de manic¢re ordonnée en
suivant le mouvement imposé par 1’agitateur [39]. C’est notamment 1’une des raisons de la
fluctuation des limites des régimes d’écoulement, qui peuvent donc dépendre de la
configuration du réacteur. Dans le cadre d’un régime turbulent, les fortes vitesses entrainent
une fluctuation de la vitesse qui a pour conséquent un écoulement chaotique et la formation de
tourbillons. La diffusion par ces tourbillons devient tres importante comparée a la diffusion
moléculaire, ce qui signifie que ce phénomene prend une importance capitale dans le cadre de

I’homogénéisation de substrats et des phénomeénes de transport [102].

Le but final de I’ensemble des travaux concernant le procédé de fermentation sombre
est son optimisation. Il est notamment recommandé de ne pas dépasser une limite de
puissance dissipée par unité de volume de 8 W.m?, au-dela laquelle le rendement énergétique
procédé du procédé serait insuffisant pour étre économiquement intéressant [3][103]. Il est
donc nécessaire d’évaluer la puissance consommée par le procédé. Pour cela, le nombre
adimensionnel de puissance du mobile N, (ou nombre de Newton) peut étre employé, et est

calculé de la maniére suivante [69] :

P
P p.N3.D5 (2.8)

ou P représente la puissance dissipée en W.
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Il existe plusieurs méthodes pour calculer la puissance dissipée pouvant mener au

calcul du N [39]:

Mesure de la puissance électrique consommee par le moteur. Cette méthode manque
de précision, notamment lorsque cette consommation est faible.

Il est possible de faire la différence entre le couple nécessaire pour faire tourner I’axe a
vide et celui nécessaire pour faire tourner I’axe dans le milieu. La différence permet

d’accéder a la puissance dissipée dans le fluide :

P=2.7N.(C,—C) (2.9)
ou Co représente le couple a vide et C le couple dans le fluide en N.m. Cette méthode

est également applicable dans les simulations numériques.

Dans le cadre des simulations numériques, il est possible d’estimer la puissance
dissipée a partir de la vitesse de dissipation de 1’énergie cinétique locale dans le

réacteur. Plus concrétement, cela représente la perte d’énergie au niveau du mobile. :
P=[p.eav (2.10)

ol € représente la vitesse de dissipation d’énergie cinétique turbulente m%s™ etV le

volume de la cuve en m®. Ce calcul en général réservé a la CFD.

Le nombre de puissance dépend du mobile d’agitation utilisé. Pour un méme mobile, il

pourra avoir tendance a varier suivant la géométrie de la cuve, la présence de contrepales ou

d’autres éléments pouvant modifier 1’écoulement. Cette valeur dépend également du nombre

de Reynolds. Cela signifie qu’il existe un lien entre le nombre de puissance et le nombre de

Reynolds, a travers la puissance dissipée par la turbulence. Dans le cadre de la these Chezeau

et al. [3], des données issues de la littérature ont été recueillies, et une approximation par une

fonction spline a permis de dégager une courbe de tendance tracée sur la figure 2.3 suivante :
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A Metzner (1960) D/T=0.42 B Babalona (2005) D/T=0.52 dc/D=1.4
100 ] R A Markopoulos (2001) D/T=0.52 dC/D=1.4 X Hudcova (1988) D/T=0.33 dC/D=1.5
B X Armenante (1998) D/T=0.34 dC/D=1.5 O Jahoda (2007) CFD D/T=0.34 dc/D=2.9
: 3 + Pan(2008) PIV D/T=0.4 dC/D=1.2 = Taghavi (2011) CFD D/T=0.33 dC/D=1.8
| B O Jaworski (2000) CFD D/T=0.5 & Kasat (2008) CFD D/T=0.31 dC/D=1.44
1 A ¢ Rushton simulation Npt=(Np1)*2 Modele
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Nombre de Reynolds
Figure 2.3

. Nombre de puissance N, de la turbine Ruston obtenu dans la littérature et par le modeéle obtenu [3]

Le temps de mélange représente le temps nécessaire pour que la concentration d’un
traceur passif (n’influengant pas le milieu) injecté dans le réacteur soit considérée comme
uniforme dans tout le milieu [69]. II convient donc de définir un degré d’homogénéité a
atteindre pour que le réacteur soit considéré comme « mélangé ». Le plus souvent, celui-ci est
fixé a 95% [104]. Ce temps de mélange peut varier en fonction de la méthode et de la position
d’injection du traceur, c’est pourquoi il convient de faire varier ce dernier parametre pour
obtenir une tendance générale. Il dépend également de la configuration du réacteur (par la
modification de I’écoulement et de I’intensité de la turbulence), ainsi que la viscosité du
milieu [69]. Il est plus généralement commun de multiplier cette valeur par la vitesse
d’agitation. N.ty, est alors un temps de mélange adimensionnel qui représente le nombre de
rotations nécessaires pour obtenir une homogénéisation [69]. Ce temps de mélange
adimensionnel diminue au fur et a mesure que le nombre de Reynolds augmente pour le

régime laminaire, jusqu’a devenir constant dans le régime turbulent [69].
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Le temps de mélange est un indicateur trés répandu de la qualité du mélange. Afin
d’étudier I’impact des conditions de mélange et de la configuration du réacteur sur le transfert
de matiére au sein de la phase liquide. Le but est d’obtenir les conditions de mélange et la
configuration de réacteur optimales afin que le milieu de culture soit homogene, donc que le
temps de mélange mesuré soit le plus bas possible. Cela permet d’améliorer la croissance
bactérienne au sein du réacteur par une meilleure régulation du pH et une meilleure

homogénéité des substrats organiques et nutriments.

Le transfert gaz-liquide dans un systeme multiphasique est mesuré par le coefficient k.a, que
I’on peut décomposer entre le coefficient de transfert ki et la surface d’échange interphasique
a, représentant la surface de contact entre les bulles de gaz et le liquide [105]. Ce parametre
dépend a nouveau de la configuration du réacteur et des conditions de mélange [106][107],
ainsi que du gaz et du liquide pour lesquels il est calculé. Dans le cas d’un systéme aéré, le
débit de gaz joue un réle important, tout comme la position et le type de bulleur. En réalité,
comme nous 1’avons montré par la décomposition de ce facteur, celui-ci varie en fonction du
transfert réel du gaz d’un coté, et de la taille des bulles de l’autre. Tout paramétre
hydrodynamique, comme la viscosité ou la vitesse d’agitation, qui fait varier la taille des

bulles, modifie donc I’aire interfaciale et le temps de mise en contact des phases [105].

Le transfert gaz-liquide joue un role essentiel dans la plupart des procédés de
fermentation. Tout d’abord, pour les systemes aérobies, il est indispensable d’avoir
suffisamment d’oxygéne apporté dans le procédé pour assurer une bonne croissance
bactérienne [108][109]. En ce qui concerne le procédé de fermentation sombre, la saturation
du milieu de culture en hydrogéne impacte grandement le rendement du procédé par
inhibition de la réaction [110]. Les conditions doivent donc étre optimales pour que la
pression partielle en hydrogene soit la plus basse possible afin d’assurer la meilleure
production de biogaz. D’autres publications ont également proposés des alternatives sur la
configuration du réacteur par I’utilisation de membranes [111], ou encore par 1’usage d’un

support rotatif pour les microorganismes [112].
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Tous les paramétres évoqués précédemment sont plus ou moins dépendants de
I’écoulement au sein du milieu de culture. Cet écoulement dépend notamment de la géomeétrie
du bioréacteur, de la vitesse d’agitation et de la rhéologie du milieu. Au-dela de I’observation
visuelle de cet écoulement, d’autres paramétres permettent de le décrire [101]. Certains

d’entre eux sont indispensables pour ce travail de recherche et sont donc présentés ci-apres.

La contrainte de cisaillement influe sur la structure de 1’écoulement et peut permettre
de faciliter les transferts de matiere [48]. En effet, une agitation suffisamment forte permet
d’éviter les gradients de pH ou de concentration des nutriments dans le réacteur, donnant ainsi
un milieu plus homogéne. De plus, dans le cas des systémes continus, cela induit une

réduction des temps de rétention ce qui est également optimal [113].

En revanche, lorsque les microorganismes du bioréacteur sont placés sous une trop
forte contrainte, celle-ci peut les impacter négativement, voire étre létale pour eux au-dela

d’une certaine limite [113].

Il a été montré précédemment que la mise en mouvement d’un fluide a haute vitesse,
entraine la mise en place d’un régime d’écoulement dit turbulent. La turbulence peut
également dépendre de la géométrie de 1’agitateur. Plus un fluide est turbulent, meilleures
sont les capacités de mélange. Néanmoins, comme pour le cisaillement, ce n’est pas sans

conséquence sur 1’intégrité des microorganismes.

L’équation permettant de calculer 1’énergie cinétique turbulente k est une relation
basée sur I’expression de I’énergie cinétique des composantes fluctuantes de la vitesse, dues a

la turbulence. k est donc exprimé de la facon suivante [3][2] :

100 | o r
k=;(u§+u§,+u§) (2.11)
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Dans cette expression, les trois composantes de la vitesse sont presentes. Une
hypothése d’isotropie de la turbulence permet de simplifier le calcul, ce qui conduit a

I’expression suivante dans un plan vertical [3][2] :

k=2(u%+u3) (2.12)

Dans un écoulement turbulent, 1’énergie cinétique turbulente se transfére d’un agrégat
tourbillonnaire a un autre entrainant la dissipation d’une partie de cette énergie sous la forme

de chaleur. Cette dissipation &, ainsi que sa distribution locale, peuvent étre estimées selon

I’expression suivante [3][2] :
2

( uly 2 u! u', 2 u’y 2 u’ u', 2 u'y 2)
2(55) + G + (G + (5 + 250 + (59 + (%)
e=v (2.13)

U+ (G) + 2 +2(GG2) + G G+ GO G) )

A nouveau, cette relation nous montre qu’il est nécessaire d’obtenir les trois

2

composantes des vitesses fluctuantes sur I’ensemble de la zone de travail. Il faut donc mettre
en place d’autres méthodes de calcul de € qui seront plus applicables expérimentalement

méme si cela résulte en une Iégere perte de précision.

Il s’agit alors d’utiliser la relation précédente a laquelle on applique a nouveau
I’hypothése d’isotropie des résultats. En utilisant le méme développement que précédemment,

on arrive aux expressions suivantes :
(awz)2 _ 1 (fw'x)z + (a”’y)z (214)
0z ) dx dy
(awx)Z _ (awy)z _ (awz)z _ (awz)z _ 1 (Ourx)z + (%)2 (2.15)
0z - 0z - 0z - dy T2 dy ox

(awxawz) B (auryawz) 1 (awx)z 4 (awy)z (2.16)
9z ax /) \ oz ay - 4 ax ay
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Pour arriver a 1’équation finale :

evf2 () 4 3(B) s 3(22) 4 2(B) 4 2(E)] e

La vitesse de dissipation de I’énergie cinétique turbulente étant li€ a la puissance

dissipée par le systeme, il est possible d’estimer sa moyenne volumique grace a la puissance

consommeée par le systéeme selon :

<eg>=- (2.18)
p.V

Dans le cadre d’un régime turbulent, il existe de fortes fluctuations de vitesses
entrainant la formation des éléments formant une structure complexe a plus ou moins grande
échelle comme la formation de tourbillons, 1’éjection du fluide, le balayage du fluide... [102].
Parmi ces phénomenes, il a pu étre visualisé la formation de tourbillons, trés instables, qui se
décomposent en d’autres tourbillons de plus en plus petits par transfert d’énergie, jusqu’a
atteindre la taille la plus basse ou ’énergie est dissipée sous forme de chaleur par les forces
visqueuses [114]. Grace a cette observation, Kolmogorov a pu proposer un modele théorique
d’isotropie de la turbulence [115], permettant alors d’accéder a la taille du plus petit tourbillon

dd & la turbulence gréce a la vitesse de dissipation de I’énergie cinétique ¢ :

Ae=(%) (2.19)

ol v représente la viscosité cinématique m?s’, ¢ la vitesse de dissipation de 1’énergie
cinétiqgue m2.s™ et A I’échelle spatiale de Kolmogorov en m, représentant la taille des plus

petits tourbillons dus a la turbulence.

Si I’on s’intéresse a I’impact sur la digestion anaérobie, une approche apportée par
Collignon et al. (2016) [116] suppose que ces tourbillons impactent la formation des agrégats
de microorganismes et donc inhibent la production d’hydrogéne par la perturbation des effets
syntrophiques [103][117]. 1l s’agit la d’un point essentiel qui sera étudié en détail dans le

chapitre 4 de cette these.
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2.3.2 Effet de la viscosité du fluide

L’écoulement d’un fluide dans un réacteur dépend généralement de trois facteurs : les
propriétés physiques du fluide, la vitesse de 1I’écoulement et la fagon dont il est mis en
mouvement (comme la forme du mobile d’agitation pour une agitation mécanique). Parmi les
propriétés du fluide, on peut notamment citer sa compressibilité, sa masse volumique et sa
viscosité. En ce qui concerne les réacteurs mécaniquement agités, le plus souvent ceux-ci
fonctionnent avec des fluides incompressibles, rendant 1’étude de la compressibilité inutile. La
masse volumique impacte le nombre de Reynolds, et donc le régime d’écoulement, mais la
littérature ne fait mention d’aucun autre impact particulier sur 1’écoulement. Il reste donc a
déterminer comment la viscosité impacte 1’écoulement et 1’efficacité du mélange dans les

conditions de la fermentation sombre [118][119].

Le premier impact de la viscosité du fluide est de modifier le nombre de Reynolds.
Plus la viscosité d’un fluide est élevée, plus on se rapproche du régime de transition, voire du
régime laminaire. Précédemment, il a ét¢ montré que cela a pour conséquence d’augmenter le
temps de mélange. Cela signifie donc que plus un fluide est visqueux, plus son
homogénéisation est difficile. Une fois en régime d’écoulement turbulent, la viscosité
n’impacte plus ce temps de mélange car la turbulence prend le pas sur les forces visqueuses,
les rendant donc négligeables dans I’uniformisation du milieu réactionnel, sauf aux petites
échelles spatiales. Seules la vitesse d’agitation et la géométrie de 1’agitateur sont alors prises

en compte [104].

Le kia dépend également de la viscosité. D’une maniére générale, comme pour tous
les autres modes de transfert, une augmentation de la viscosité entraine une diminution de la
turbulence, ce qui aura pour conséquence un transfert de masse gaz-liquide moins efficace a
I’échelle macroscopique. A I’échelle microscopique, la diminution de la turbulence augmente
la taille des bulles et la coalescence, ce qui diminue la surface d’échange interphasique et
donc ralentit également les cinétiques de transfert entre les phases. Le produit utilisé peut
cependant modifier la taille des bulles générées par ses propriétés interfaciales et donc affecter
la cinétique de transfert indépendamment de la viscosité [120] ; il y a donc d’autres propriétés

physicochimiques que la viscosité qui influent sur k a.
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Il est bien connu que lorsque la viscosité de fluides newtoniens dépasse 10 Pa.s, il
devient alors quasiment impossible d’obtenir un écoulement turbulent sans une consommation
d’énergie importante, rendant ainsi le fonctionnement du procédé extrémement codteux. Il en
résulte un manque d’homogénéisation au sein du milieu qui complique énormément les
différents transferts de matiere, mais également le transfert de chaleur. Il devient alors
difficile de contrdler les conditions de mélange, comme par exemple la régulation du pH ou
de la temperature, ce qui diminue ’efficacité du procédé [121].

Pour pallier ce probléme, il est nécessaire d’adapter le systéme d’agitation. Etant
donné que la turbulence n’aura aucun impact sur I’homogénéisation du milieu, il n’est plus
question ici de faire varier uniquement la vitesse d’agitation. La solution se concentre plut6t
sur I’installation d’un équipement qui permet de mettre en mouvement 1’ensemble du fluide,
plutoét que de mettre en mouvement une petite zone qui entrainera 1’écoulement du reste du
milicu. Le but est d’éviter la formation de zones stagnantes [121]. Cette adaptation du

systeme d’agitation sera détaillée dans une partie consacrée a I’effet de 1’agitation.

Dans le cadre des bioprocédés, la viscosité peut évoluer au fur et a mesure que la
réaction progresse, avec la production de co-produits, comme certaines protéines ou
polymeres, mais aussi par des ajouts extérieurs de la part de I’opérateur [101][122]. Comme
nous I’avons vu précédemment, le comportement non-newtonien peut également provenir du
substrat organique lui-méme et il est rare que ce type de procédé fonctionne avec des fluides
newtoniens. Il est donc essentiel d’étudier I’'impact de ce caractére non-newtonien sur
I’écoulement et les phénomeénes de transfert au sein du procedé et d’adapter les conditions de

mélange et la configuration du réacteur pour y faire face [123].

Comme pour les fluides newtoniens tres visqueux, la principale conséquence est le
manque d’homogénéité au sein du milieu. En opération, il existe le plus souvent une zone a
fort taux de cisaillement autour de ’agitateur. Ce dernier diminue au fur et a mesure que I’on
s’en ¢éloigne. Par conséquent, la viscosité autour de la zone d’agitation est faible, mais
augmente dés que 1’on s’éloigne du mobile. On constate, par exemple, la formation de zones
stagnantes ou « mortes », trés visqueuses, avec une faible vitesse de déplacement du fluide

[124]. Dans ce type de zones, le transfert de matiére ne se fait plus gradce au mouvement du
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fluide, mais principalement par un phénomene de diffusion [89]. II s’agit d’un phénoméne qui
suit globalement 1’évolution du nombre de Reynolds. Plus celui-ci sera éleveé, plus la distance
a laquelle I’agitation peut entrainer le fluide sera élevée ; donc, moins le phénomene de zones
stagnantes sera marqué. A nombre de Reynolds constant, I’impact global de I’indice n est
faible sur I’écoulement [125] ; néanmoins, a I’extrémité de la pale, plus on se rapproche d’un
comportement newtonien, plus la vitesse diminue car la viscosité du fluide reste constant au
lieu de diminuer [124].

Certaines études de la littérature montrent qu’il n’y a pas de différence significative
sur le temps de mélange entre fluides newtoniens et non-newtoniens, car celui-ci ne dépend
pas des propriétés du fluide. D’autres montrent au contraire qu’un comportement non-
newtonien augmente le temps de mélange a cause du manque d’homogénéité de la viscosité
dans le réacteur [69][123]. 1l s’agit donc d’un bien d’un point d’étude intéressant a traiter au

cours de cette these.

Lorsque I’hétérogénéité spatiale de la viscosité devient trop importante, on assiste a un
phénomeéne appelé « I’effet caverne ». Comme son nom I’indique, il s’agit de la formation
d’une « caverne » autour de 1’agitateur qui correspond a une zone restreinte ou le cisaillement
permet de mettre le fluide en mouvement. Au-dela de la frontiére de cette zone, le fluide est
considéré comme immobile. Le mouvement du fluide ne permet plus de réaliser les échanges
de matiére et seule la diffusion peut alors réaliser le mélange [123]. Il est possible de
rencontrer cet effet dans le cas de fluides newtoniens tres visqueux ou des fluides ayant un
caractere rhéofluidifiant trés fort (n < 0,3), mais il apparait le plus souvent dans le cas des
fluides a seuil, car ceux-ci possedent une limite de cisaillement en-dessous de laquelle la
viscosité du fluide reste constante et ne peut donc pas diminuer avec le mouvement du fluide.
La limite de la caverne est cette fois atteinte lorsque le taux de cisaillement est égal au seuil
de cisaillement du fluide [123]. Ce phénomene a pu étre observé dans le cadre du procédé de
fermentation visant a la production de Xanthane. La particularité de ce produit est qu’il peut
étre considéré parfois comme un fluide a seuil suivant le modele d’Herschel-Buckley, et
d’autres fois comme un fluide suivant la loi puissance. Pour ce dernier cas, afin de prédire la
frontiere de la caverne et donc d’adapter le procédé en conséquence, on considére la limite de
la caverne lorsque la vitesse tangentielle locale devient inférieure & 1 % de la vitesse
d’¢éjection de la pale [126]. Il existe plusieurs études cherchant & modéliser la forme des

cavernes et donc a prévoir la fagcon de limiter ce phénomene. La taille et la forme des cavernes
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dépendent genéralement des propriétés du fluide, la puissance consommeée et la géométrie de
’agitateur [123].

La seconde explication a la potentielle différence entre les fluides newtoniens et non-
newtoniens est le caractere parfois viscoélastique de ces derniers [127]. Cela signifie que
lorsque ces fluides vont subir un cisaillement, une partie de 1’énergie est absorbée, puis
restituée par le facteur élastique du fluide. Le reste de cette énergie est dissipée par le facteur
visqueux de ce fluide pour donner le comportement visqueux non-newtonien décrit

précedemment [128].

Il est établi que la viscoélasticité impacte la structure de 1’écoulement du fluide et
donc le temps de mélange qui en découle [69][89][129]. En revanche la littérature ne
s’accorde pas si celui-ci augmente ou diminue car d’autres facteurs doivent étre pris en
compte comme par exemple la géométrie de 1’agitateur [69]. Il y a également un désaccord
quant a ’effet sur la puissance dissipée. Dans le régime de transition, il semble que 1’¢élasticité
ait tendance a réduire la puissance dissipée. En revanche, aucune conclusion définitive n’a pu
étre tirée dans le cadre du régime laminaire ou les études montrent parfois une augmentation
de la consommation énergétique et d’autres une diminution, ou encore 1’absence d’impact de
ce phénomeéne. Ainsi, on peut en conclure qu’une viscoélasticité marquée influe sur
I’homogénéisation et la consommation de puissance du procédé, mais de nouvelles études

sont encore a effectuer pour en déterminer les conséquences exactes [89].
2.3.3 Effet de I’agitation

Il existe de nombreuses méthodes pour homogénéiser un réacteur. Chacune de ces
méthodes est plus ou moins adaptée a certains procédés. L’agitation mécanique est I'un des
systemes les plus connus et utilisés pour les bioréacteurs et donc pour le procédé de

fermentation sombre.

Elle repose sur la mise en rotation d’au moins un axe sur lequel est fixé un ou
plusieurs mobiles d’agitation a I’intérieur du milieu réactionnel, le plus souvent dans une cuve
cylindrique. On parle respectivement de systemes mono- ou multi-étagés selon qu’il y a un ou
plusieurs mobiles. L’agitation induite par le mouvement des pales de mobiles induit un
écoulement, ce qui permet I’homogénéisation du milieu, la dispersion des gaz ou la mise en

suspension de particules solides.
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Ce type d’agitation présente I’avantage d’étre tres efficace pour I’homogénéisation, le
transfert de matiére et le transfert de chaleur. En revanche, le cisaillement provoqué est
important, tout comme la consommation électrique. Concernant le premier point, il a été
montré précédemment que le cisaillement présente un risque d’endommagement des
microorganismes ou la destruction d’agrégats, perturbant ainsi la production de biogaz. Pour
le second point, la consommation électrique doit rester limitée, sous 8 W.m™ [3][103], si I’on
souhaite que le procédé maintienne une certaine viabilité économique lors de son application

industrielle.

Les mobiles d’agitation utilisés peuvent étre de formes et de tailles variables, ce qui
induit différentes structures d’écoulement possibles [124]. 11 convient donc d’adapter le
mobile d’agitation au procédé. Il existe trois types d’agitateurs principaux : axial, radial et
tangentiel (cf. Figure 2.4). Les agitateurs tangentiels sont utilisés pour I’agitation de fluides
tres visqueux [39][89] et ne présentent que peu d’intérét dans le cadre de ce projet de

recherche ; ¢’est pourquoi seuls les deux premiers modeles seront détaillés.
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Figure 2.4. Schéma de différents types d’agitateurs : (a) axial, (b) radial, (c) tangentiel [130]

(b)
Figure 2.5. Exemple d’agitateurs radiaux : (a) Turbine Rushton, (b) Turbines a pales incurvées [130]
Ces mobiles sont généralement utilisés a grande vitesse (entre 100 et 1000 trs./min
[101]) afin de provoquer un écoulement d’ensemble dans la cuve. Le fluide est expulsé depuis

I’extrémité des pales vers la paroi. L’écoulement formé pour un systeme mono-etage prend la

forme de deux boucles de circulation, au-dessus et en-dessous de 1’agitateur [127].
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Les mobiles d’agitation a pompage radial sont le plus souvent composés d’un disque
sur lesquels des pales sont montées verticalement. Le diamétre choisi est généralement égal a
1/3 de celui du réacteur. Une geométrie reégulierement rencontrée est la turbine Rushton,
composée de 6 ou 4 pales (cf. Figure 2.5a) [39]. La géométrie de ces agitateurs peut étre
modifiée par la courbure des pales (turbines a pales incurvées, cf. Figure 2.5b), ou leur

inclinaison (pour obtenir une composante axiale) [124]

Ces turbines provoquent un écoulement dont les composantes radiales et angulaires de
la vitesse sont trés élevées, ce qui induit un fort cisaillement. Cela induit une trés bonne
dispersion liquide-liquide et liquide-gaz, car la fragmentation des bulles et gouttes est forte
[39][89][131]. Leur principe est de mettre en mouvement le fluide dans une zone localisée qui
va entrainer un écoulement et donc le mélange dans I’ensemble du réacteur. Ils sont donc tres
bien adaptés aux fluides de « faible » viscosité, allant de 0,001 Pa.s & 50 Pa.s. Cependant,
lorsque la viscosité devient importante, ils ne parviennent plus a entrainer complétement le
fluide. Des zones stagnantes se forment, notamment au niveau des parois. Dans le cas des
fluides fortement non-newtoniens ou a seuil, le phénoméne de «caverne », évoqué

précedemment, apparait [89][132].

i
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Figure 2.6. Exemple d’agitateurs axiaux : (a) Hélice classique, (b) Hélice marine, (c) Hélice a pale mince,
(d) Hélice a double flux [130]

Ces mobiles ont une ébauche proche des mobiles radiaux et fonctionnent dans la
méme gamme de vitesse. La différence est que le pompage se fait verticalement. Suivant leur
sens de rotation, ils peuvent fonctionner de deux facons différentes : Le pompage axial peut
provenir du haut ou du bas. Dans une cuve standard, lors du fonctionnement en pompage bas,
une grande boucle de circulation se met en place [39][127]; cependant, cela a pour
conséquence une limitation des vitesses au sommet du réacteur [133]. Dans le cas d’un
pompage haut, deux boucles de circulation se mettent en place, comme pour un refoulement

radial, entre la partie supérieure et inférieure du réacteur ce qui permet des vitesses au sommet
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du réacteur plus élevées [133]. Selon le mode de pompage ’application est différente. Pour un
pompage haut, la dispersion gaz-liquide est meilleure. Un pompage bas est adapté a
I’incorporation des gaz ou pour la mise en suspension de solides. Néeanmoins, il est nécessaire
de se placer en régime de transition ou en turbulent pour ces applications. En régime
laminaire, 1’écoulement produit est principalement radial [39][89]. Ces mobiles produisent un
taux de cisaillement et une turbulence moins importants et consomment moins d’énergie que

les mobiles radiaux [124].

Parmi les agitateurs a refoulement axial, on retrouve les hélices
(cf. Figure 2.6b). Celles-ci sont formées de trois pales de forme hélicoidale. L hélice permet
d’obtenir un grand débit de pompage [39]. I est également possible de modifier I’écoulement
obtenu a partir d’un agitateur droit, utilis¢ initialement pour une agitation radiale
(ex: Elephant Ear). Incliner les pales d’un certain angle, par exemple de 45°, confére au
mobile une composante axiale a 1’éjection [127]. L’inclinaison des pales a également pour
conséquence la formation de tourbillons dans la région d’agitation. Il est a noter que plus

I’angle d’inclinaison diminue, moins le nombre de puissance est important [124].

Pour les mémes raisons que précédemment, ces mobiles sont utilisés sur les fluides a
faible viscosité. La gamme se situe géneralement entre 0,001 Pa.s & 10 Pa.s, donc moins
importante que les mobiles radiaux car ces derniers offrent un cisaillement plus important
[124]. Dans le cadre de fluides trés visqueux, ces mobiles sont peu adaptés a cause de la

formation de zones mortes au fur et a mesure que 1’on s’éloigne de 1’agitateur [89][132].
2.3.4 Effet de la configuration du réacteur

Le choix de la géométrie de I’agitateur n’est pas le seul facteur a étudier lors de la
conception d’un réacteur. Les dimensions, la position, ainsi que le nombre de mobiles
d’agitation sont ¢galement a prendre en compte. D’autres ¢léments physiques de 1’agitateur

permettent de modifier les conditions de mélange comme il sera montré dans cette partie.

L’un des premiers facteurs importants concernant la position de 1’agitateur est sa
hauteur par rapport au fond de la cuve. Il apparait que plus le mobile est bas, moins celui-ci
dissipe de I’énergie au sein du fluide [131]. L’écoulement est également perturbé si 1’on se
trouve dans le cas ou deux boucles d’agitation sont formées, au-dessus et en-dessous du

mobile. La boucle inférieure est de plus en plus reduite au fur et a mesure que la distance par
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rapport au fond de la cuve diminue. Cela a pour conséquence de réduire le temps de mélange
en évitant progressivement la limitation qui existe sur le transfert de matiére entre les boucles
de circulation supérieures et inférieures de la pale. De plus, la puissance dissipée est moindre

et la mise en suspension de particules solides est améliorée [124].

Des études ont également ét¢ menées sur I’impact de 1’excentricité de 1’agitateur,
applicable principalement dans les systemes sans contrepale. Il apparait que ce parameétre
impacte la structure de 1’écoulement et le temps de mélange. Les conclusions différent
néanmoins sur son effet positif ou non. Dans le cas de I’utilisation de turbines Rushton, il est
préférable de conserver un agitateur centré [134]. En revanche, lors de I’utilisation d’un
agitateur axial, 1’excentricité permet d’augmenter les performances d’agitation et donc de
diminuer les temps de mélange [124][135][136]. Cela signifie donc que 1’obtention d’un
écoulement asymétrique peut étre envisagée lors de I’utilisation de certains types de mobiles

d’agitation.

Les bioréacteurs sont trés souvent équipés de plusieurs agitateurs. Dans le cadre des
procédés industriels, il s’agit d’une nécessité étant donné le volume de milieu a homogénéiser.
Les avantages des réacteurs multi-étagés sont d’améliorer les transferts de matiéres en phase
liquide (temps de mélange) et le transfert de matiére gaz-liquide (k.a). Ce sujet est plus
complexe a traiter qu’un agitateur mono-étagé, il est donc nécessaire d’en étudier le
fonctionnement en laboratoire. Le nombre d’agitateurs a installer peut étre déterminé par la

formule suivante [137] :

H-D H-2.D
5 > Ngg > T (2.20)

ou H représente la hauteur de liquide, D le diametre de Dagitateur, et g4 le nombre

d’agitateurs a installer.

Cette formule permet de s’assurer que 1’espace entre les mobiles est suffisant, mais pas
excessif, afin de trouver un bon équilibre entre puissance consommée et efficacité de mélange
[137].

La structure de I’écoulement dépend des mobiles utilisés, mais également de leur

combinaison. Un méme mobile peut présenter un écoulement modifié en fonction des autres
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mobiles avec lesquels il est associé, ce qui modifie également la turbulence et le cisaillement
obtenus [138]. Il est donc intéressant de tester les combinaisons possibles pour trouver le
meilleur compromis entre transferts de matiére, turbulence et cisaillement en fonction des

contraintes des milieux de culture et des microorganismes.

Avec le choix du mobile, il faut également déterminer si I’agitation est plus efficace en
co-courant ou en contre-courant. Globalement, il semble que 1’écoulement co-courant est a
privilégier car il permet de réduire le temps de mélange et de diminuer la puissance
consommée tout en évitant la production d’un trop fort taux de cisaillement, contrairement a

’agitation en contre-courant [139][140].

Enfin, la configuration de la cuve peut jouer un réle dans 1’obtention d’un procédé
optimal. Le récipient ou se tient la réaction est genéralement une cuve cylindrique a fond plat,
conique ou hémisphérique. Le choix du fond dépend du procédé, de 1’agitation choisie, de la
présence ou non de particules solides, ou d’un bulleur dans le cas d’un réacteur aéré par
exemple. Il convient donc de faire correspondre les parametres de position et de la géométrie
de I’agitateur avec celui de la cuve. Celle-ci peut étre maintenue verticalement, dans la
majorité des cas, mais également horizontalement pour certains fonctionnements en batch ou
en cas d’utilisation d’un malaxeur horizontal pour les fluides visqueux [127]. Les dimensions
de la cuve vont d’un diametre de 10 cm pour I’échelle laboratoire jusqu’a plusieurs meétres
pour 1’échelle industrielle [39]. Les problématiques d’écoulement et de transfert de matiére,
posées par le passage d’une échelle a I’autre, sont nombreuses et tres étudiées. Il s’agit du
frein principal pour adapter un dispositif semblant fonctionner de maniere optimale a petite
échelle, mais inadaptable a plus grande échelle.
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La cuve peut étre équipée de contrepales, le plus souvent quatre, d’une largeur d’un
dixieme du diamétre de la cuve. Ces chicanes convertissent une partie de 1’écoulement
tangentiel en écoulement axial. Le but est d’éviter la formation d’un vortex pour les fluides
peu visqueux. Ce vortex réduit considérablement ’efficacité de ’agitateur et constitue une
zone a fort cisaillement pouvant étre létale pour les microorganismes utilisés dans les cultures.
Néanmoins, le nombre de puissance augmente avec le nombre de contrepales et avec leur
largeur. Un réacteur sans chicane risque donc d’étre moins efficace, mais il est moins

consommateur d’énergie [89][124][127].
2.3.5 Conclusion

L’étude de I'impact des conditions de mélange sur ’efficacité du procédé¢ passe par la
mesure et le calcul de nombreux paramétres. Il a notamment été mis en évidence I’importance
de I’é¢tude de la turbulence et du cisaillement qui permettent d’améliorer les différents
transferts, mais place les microorganismes sous une certaine contrainte mécanique, néfaste a
leur développement. Il apparait également que le choix de ces paramétres est trés sensible aux
propriétés du fluide qui dépendent, elles-mémes, des conditions de culture et des substrats

utilisés, ainsi qu’a la configuration du mobile d’agitation et a celle du réacteur.

Le choix du type d’agitateur en fonction du milieu & homogénéiser, de 1’application
voulue, mais également des performances du mobile d’agitation est un facteur important. Il
existe de trés nombreuses variantes de modeles d’agitateur. Concernant les turbines, des
¢tudes ont été menées sur 1’effet de la modification de la forme et de la courbure des pales
pour voir leur effet sur les performances de mélange [141]. De nouveaux designs ont
également été inventés afin de mettre en place la géométrie des agitateurs de demain, offrant

les meilleures performances de mélange tout en économisant de 1’énergie [142].

Il existe un lien entre les conditions de culture, les propriétés de 1’écoulement et
Iefficacité du procédé qui en résulte. Afin de déterminer les conditions optimales,
I’hydrodynamique du fluide doit étre étudiée dans le procédé en fonction des conditions de
culture. Pour cela, il existe de trés nombreux outils, développés en propre par le Génie des

Procedés, mais également par disciplines complémentaires.
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2.4 Lasimulation numeérique des écoulements fluides

L’importance de 1’effet des conditions de mélange a maintenant ét¢ démontrée. Afin
d’optimiser la production d’H; au sein du bioréacteur, 1’étude de 1’écoulement et celle des
transferts de matiere en phase liquide et gaz-liquide apparait indispensable. Il existe de
nombreuses méthodes expérimentales sur ces sujets, dont certaines seront utilisées dans ce
projet et seront détaillées dans le chapitre suivant. Il est ici question de présenter une approche
alternative qui repose sur la modélisation numérique de 1’écoulement et qui constitue

également une part importante de ce projet de recherche.

La CFD est un outil puissant qui permet une économie de temps et de moyen pour
I’étude de I’hydrodynamique locale, des transferts de matiére et de chaleur et méme de
réactions chimiques pour toutes sortes de systémes. L’avantage de cette méthode est qu’elle
ne nécessite pas de matériel colteux nécessaire aux expérimentations (ex : caméras rapides,
lasers...), et qu’il n’y a pas de limitations techniques, optiques ou autres (ex : opacité du
liquide, présence d’une double-enveloppe...). Elle permet d’étudier a moindre codt
différentes géométries de réacteurs et conditions réactionnelles dont certaines sont difficiles a
mettre en place a I’échelle d’un laboratoire. Il s’agit d’ailleurs d’une méthode particuliérement

utile dans le processus d’extrapolation d’un procédé.

Il convient donc de s’intéresser au fonctionnement de cet outil pour confirmer sa
validité et comparer ses résultats avec des données expérimentales. Il existe de nombreux

parametres a prendre en compte et ¢’est cela qui sera exposé dans cette partie.
2.4.1 Equations a résoudre

La CFD est un outil principalement basé sur les équations de conservation de Navier-
Stokes. Il existe trois équations, traduisant chacune un principe physique fondamental. Les
équations de continuité et de I’énergie traduisent respectivement les conservations de la masse
et de I’énergie (équation scalaire) ; enfin, le bilan de la quantité de mouvement traduit le
principe fondamental de la dynamique (équation vectorielle) [143][144]. Dans le cadre de ce
projet de recherche, afin de ne pas complexifier les premiéres simulations numériques, nous
nous intéressons principalement a I’écoulement du fluide en 1’absence de réaction et
d’échange de chaleur. Pour cette raison, les équations de Navier-Stokes correspondent a

I’équation de continuité et au le bilan de la quantité de mouvement.
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Dans un premier temps, il faut noter que le travail est ici effectué avec un fluide

incompressible, ce qui implique [145][146] :
divu=20 (2.21)

Cet élement conduit a 1’équation de Navier-Stokes suivante :
p.Z—LtL +p.(uw.V).u=—-VP+v.Au (2.22)

ol p représente la masse volumique du fluide en kg.m?, t le temps en s, u le vecteur vitesse

du fluide en m.s™, P la pression en Pa et v la viscosité cinématique du fluide en Pa.s.

Le deux équations ci-dessus se déclinent sous la forme de quatre équations scalaires
qui sont des equations aux derivées partielles (PDE), ce qui signifie qu’elles doivent étre

« discrétisées » dans le volume de calcul.

Une équation différentielle représente des variations infinitésimales de certains
parametres. Pour résoudre ce type d’équation dans un volume de travail, celui-ci doit étre
partitionné en volumes plus petits. Plus ces derniers sont réduits, plus ces micro-variations
peuvent étre approchées avec précision. Il ne reste alors qu’a imposer des conditions aux
limites afin de fermer le systéme discret a résoudre, 1’équation initialement différentielle de
Navier-Stokes. Il existe trois méthodes principales de discrétisation [143] : la méthode des
volumes finis, la méthode des éléments finis et la méthode des différences finies.

Pour la CFD, la méthode des volumes finis est généralement préférée pour des raisons
de cott de calcul. L’espace est partitionné en petits volumes de contrdle appelés mailles. La
discrétisation de la formulation variationnelle permet de tirer parti des équations de Navier-
Stokes sous leurs formes intégrales de maniére a les résoudre analytiguement [147]. La
résolution des équations aux dérivées partielles peut donc se faire a partir de leur intégrale sur
chacun des volumes des mailles. L’assemblage de ces volumes permet d’obtenir un résultat

sur I’ensemble du domaine de calcul étudié.
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Chacune des mailles est reliée aux autres par ses interfaces c’est donc au travers de ces
interfaces que les conditions aux limites sont fixées sur les mailles de frontiere de maniére a
respecter les équations de conservation [144]. La transmission d’une maille & une autre se fait

grace a un schéma de discrétisation.

Les schémas de discrétisation des termes de diffusion se basent sur les
développements de Taylor. lls permettent de décrire les transports convectifs et diffusionnels
d’une maille a une autre a travers la surface. En d’autres termes, ils permettent de décrire,
pour chaque parameétre, les parametres du fluide au niveau de I’interface entre les mailles
[148].

Il existe de nombreux schémas de discrétisation classés selon leur ordre
d’approximation. L’erreur numérique et la stabilit¢ du calcul dépendent de la méthode
d’approximation choisie. Un schéma de premier ordre permet d’obtenir des calculs stables
mais moins précis, tandis qu’un schéma du second ordre donne des résultats de meilleure
qualité mais converge plus difficilement. Il est possible de faire évoluer le choix du schéma de

discrétisation au cours du calcul pour s’adapter a ces difficultés [143].

A priori, tant que le calcul est stable, le schéma de discrétisation du terme convectif
n’affecte que tres peu le champ de vitesse et la structure de I’écoulement. En revanche, il
semble avoir un impact important sur le calcul de 1’énergie cinétique turbulente, ce qui peut
donc affecter d’autres paramétres qui y sont liés [149]. Il convient donc de tester les différents

schémas pour connaitre le plus adapté a chaque modeéle.
2.4.2 Meéthodes de résolution

Les équations de Navier-Stokes n’ont pas de solution exacte, excepté pour des cas tres
simplistes. Malgré leur discrétisation, des méthodes de résolution numérique doivent étre
mises en place dans le but d’obtenir des solutions approchées afin de décrire le déplacement
du fluide de la facon la plus proche possible de la réalité [144]. Le principal obstacle a cette
leur résolution est la turbulence [143]. Celle-ci doit étre exprimée et simplifiée afin de décrire
au mieux le mouvement du fluide. Pour cela, il existe trois approches principales possibles :
DNS, LES et RANS (cf. Figure 2.7) :
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DOt

(@) (b) (©

Figure 2.7. Comparaison d’un écoulement prédit selon les méthodes de résolutions (a) DNS, (b) LES et (c) RANS
[150]

La méthode de simulation directe est une méthode déterministe. Aucune simplification
n’est utilisée, ce qui permet d’obtenir les valeurs instantanées en chaque point du modéle.
Pour pallier la difficulté de la turbulence, le maillage mis en place est tres fin de maniére a
étre plus fin que la taille des tourbillons permettant la dissipation de I’énergie cinétique
turbulente, c’est-a-dire inférieure a 1’échelle de Kolmogorov. Cela nécessite également une
tres grande résolution temporelle, avec donc un At tres petit. Ainsi tous les mouvements du
fluide peuvent étre déterminés avec précision et de nombreuses informations peuvent étre
obtenues ainsi, notamment sur la turbulence. Cependant, cela implique un temps de calcul
extrémement long et un espace de mémoire tres vaste, ce qui nécessite un logiciel et un
équipement de calcul tres performants [143][151]. Pour cette raison, les écoulements
complexes ou a haute vitesse ne peuvent étre modélises. 1l existe donc un nombre de

Reynolds limite d’utilisation de cette méthode [152].

La simulation des grandes structures de la turbulence ou Large Eddy Simulation en
anglais (LES) est considérée comme semi-déterministe, entre la méthode DNS vue
précédemment et la méthode RANS qui sera exposée ci-apres. Cette méthode différencie les
grands tourbillons dus a la turbulence des plus petits. En effet, ’énergie cinétique turbulente
et son caractére anisotrope se ressentent principalement dans les grands tourbillons, qui sont
alors impactés par les conditions de mélange. A 1’inverse, les plus petits tourbillons peuvent
étre modélisés car ils ont un comportement qui varie peu selon la géométrie du réacteur et
impactent donc moins 1’écoulement [152]. La différenciation des différentes échelles se fait
par le calcul d’un filtre, qui permet généralement d’en déduire la taille minimale des mailles.
De la méme facon que pour la DNS, le maillage est plus fin que les grands tourbillons ce qui
permet de calculer les valeurs instantanées pour le mouvement du fluide. En revanche, ces
mailles sont plus grandes que les plus petits tourbillons. Cela nécessite donc de modéliser la

turbulence a petite échelle a travers une hypothése d’isotropie de la turbulence (qui sera
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détaillée pour la méthode RANS) [143]. Cette méthode est relativement répandue et a fait ses
preuves car elle permet d’obtenir des résultats d’une trés grande précision, notamment vis-a-
vis de la turbulence, méme pour des cuves agitées de grande échelle [152][153][154][155].
Bien que les performances demandées pour les ordinateurs soient moindres par rapport a la

DNS, elles restent importantes.

La méthode RANS (pour Reynolds-Averaged Navier-Stokes) est complétement
statistique. La modélisation de la turbulence, qui n’est appliquée qu’aux petits tourbillons
pour la méthode LES, est appliquée pour 1’ensemble de la turbulence d’un écoulement. Le

calcul des variables instantanées d’un fluide laisse place a un calcul moyenné [143].

Pour cela, on considére qu’une variable instantanée X (x;, t) peut étre décomposee en
une variable moyenne X(x;) invariable dans le temps (si la durée d’observation est
suffisante), et une variable fluctuante X'(x;,t) qui subit des changements fluctuations

temporelles rapides. L’équation qui en découle est la suivante [143][151] :
X(xt) = X () + X' (i, 1) (2.23)

Les équations de Navier-Stokes sont moyennées. On considére qu’au régime
d’écoulement turbulent, les fluctuations proviennent uniquement des turbulences. La
décomposition précédente y est appliquée et a été appelée « décomposition de Reynolds »

[143][156]. Elle conduit a une nouvelle forme de 1’équation du mouvement [151] :

ou dpurjur,

p.o-+p. (w.V).u=-VP+v.Au — (2.24)

xj

L’équation moyennée est donc trés proche de I’équation instantanée, a I’exception du
terme —pu',u’,. Celui-ci représente les contraintes dues a la turbulence et forment le tenseur

de Reynolds. Pour fermer cette équation, un modele de turbulence est appliqué.
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Cette méthode moyenne 1I’équation de Navier-Stokes, ce qui signifie qu’elle est moins
précise que les précédentes qui calculent les variables instantanées, notamment vis-a-vis de la
turbulence. Néanmoins, c’est la méthode la plus répandue dans le domaine de la simulation
numérique car elle demande peu de ressources numeériques et surtout peu de temps de calcul.
Elle permet d’obtenir un champ de vitesse moyen et elle offre donc suffisamment

d’informations sur 1’écoulement pour 1’étude de procédés [154][155][157][158].

Il est a noter qu’il existe une version hybride avec la méthode LES, appelée la DES
(Detached Eddy Simulation). Le principe est I’utilisation de la LES dans la grande majorité du
volume, puis la méthode RANS est appliquée au niveau des parois. Les parois sont
géneralement difficiles a étudier en matiére de turbulence. Cela permet donc de simplifier les
calculs [151][159].

2.4.3 Modeles de Turbulence

La méthode RANS est celle qui sera privilégiée dans ce projet de recherche. Bien que
I’équation de mouvement de Navier-Stokes ait pu étre simplifiée, elle ne peut étre fermée a
cause de la présence du tenseur de Reynolds. Cela nécessite une modélisation de la

turbulence. Les modeles peuvent étre répartis en deux ordres.

e Modéles de 1* ordre : Les modéles de premier ordre sont basés sur I’hypothése de

Boussinesq :

—_— ou,  0u; 2
—pu';u’, = Uy (ai + ﬁ) - ;pk&ij (2.25)

Xj axi

Celle-ci a été construite par analogie des écoulements laminaires, pour lesquels le
tenseur des contraintes visqueuses est relié aux vitesses par cette méme formule. La
différence est que pour le calcul du tenseur de Reynolds, on n’utilise pas la viscosité
du fluide, mais un nouveau terme appelé viscosité turbulente. C’est pour calculer ce
terme que les modeles de turbulence, présentés ci-aprés, sont nécessaires
[143][156][160].
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e Modéles de 2° ordre : Ce type de modélisation est appelé RST (Reynolds Stress

Transport). Pour ces mod¢les, la viscosité turbulente n’est pas considérée pour calculer
le tenseur de Reynolds. Une équation de transport est mise en place pour calculer
directement chacun des composants de ce terme [161][162]. Etant donné qu’il n’y a
pas de simplification, ce type de modéle est plus précis et permet d’étudier les
¢coulements complexes, notamment lorsque I’hypothése de 1’isotropie de la
turbulence ne peut pas étre formulée [163]. Cependant, cette complexité rend ces
modeles difficiles a utiliser étant donné la présence de grands termes sources et le
caractére fortement non-linéaire des équations utilisées pour ces modéles [161]. Les
temps de calcul sont également plus importants [152]. Enfin, a cause de la
simplification liée au modéle RANS, les modéles RST restent limités dans leur

précision par rapport a leur utilisation des modéles LES et DNS [163].

Les modéles de 1% ordre sont de loin les plus répandus pour la modélisation

numeérique, et seront donc appliqués dans ces travaux.

A nouveau, les modeles de premier ordre peuvent étre divisés en plusieurs catégories :

e Modéles a zéro équation : Aucune équation différentielle n’est nécessaire. Il s’agit

d’une simple relation entre la longueur de mélange de Prandtl I, et la viscosité

turbulente u;.

Zau

Ue = P. lm.a (2.26)

Ce type de modéle est trop simpliste pour étre utilisé dans un écoulement turbulent
global. En revanche, il peut trouver son utilité pour les écoulements proches d’une
paroi en complément d’un autre modéle [143].

e Modeéles a une équation : Pour ce type de modele, la viscosité turbulente est obtenue a
partir de la formule [143][151] :

ue = CyVk. Ly (2.27)

La longueur de mélange est toujours nécessaire et on note également la présence d’une

constante C, [143][151]. Le plus important est I’introduction de 1’énergie cinétique

turbulente [143][151] :

k=2, (2.28)
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L’utilisation de cette énergie cinétique turbulente est basée sur [’hypothése de
Boussinesq. On dérive 1’énergie cinétique turbulente en une équation de transport afin

de connaitre sa variation totale en tout point du volume [143][151] :

opk , _9pk _ 0 He ﬂ .
—+u = (u + ok) ox; + P, — pé (2.29)

ot ' Jox;  ox;

Diffusion Production Dissipation

On peut voir que cette variation est provoquée par un terme diffusif incluant le nombre
de Prandtl g, un terme productif et une dissipation. Le terme productif peut étre

calculé de la facon suivante [143] :

i @)a_u—

P = o, ~ i (5 + 52 51 (230

oxj = 0x;
Ainsi, grace a la dérivation de 1’énergie cinétique turbulente, on peut obtenir la
viscosité turbulente au sein du fluide de maniere plus précise que précédemment. Ce
type d’approche a été utilisé par les modeéles de Wolfstein et de Spalart et Allmaras
[151]. Cependant, la longueur de mélange est toujours présente, ce qui pose un
probleme lors de la modélisation de géométries complexes [143].

e Modeles a deux équations : Afin de mettre un terme a I’imprécision causée par

’utilisation de la longueur de mélange, il est nécessaire de la remplacer par un
nouveau parametre pour calculer la viscosité turbulente. L’option la plus employée est
I’utilisation de la vitesse de dissipation de I’énergie cinétique turbulente ¢, ce qui

conduit aux modeles k-¢.

Le parametre choisi pour ce type de modele est le taux de dissipation d’énergie
cinétique turbulente. Selon ce modéle, la viscosité turbulente est calculée de la maniére
suivante [107][151][152][153] :

Ue = P. Cu-? (2.31)
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Cette équation montre que le terme de longueur de mélange a pu étre remplacé au
profit de ¢. Ce type de méthode est a deux équations. La premicre est 1’équation de transport
de I’énergie cinétique turbulente k, écrite précédemment. La seconde équation provient
logiqguement de la dérivation de ¢ qui va permettre de décrire sa variation globale dans le
systeme. Elle s’écrit de la méme fagon que k [143][151][152][153] :

dpe | Ou;ps _ i e E £ _
? + ax; - axj [(,LL + Us) axj] + K (Clepk ngpf) (232)

L) L

Diffusion  Production Dissipation
On reconnait comme précédemment la mise en place d’un terme diffusionnel et

I’utilisation d’un autre nombre de Prandtl g, un terme de production et un terme dissipatif.

On peut également noter I’utilisation de constantes C; . et C,, [143].

Le modele k-¢ est le plus répandu dans le cadre de la simulation numérique de
réacteurs agités. Il permet d’obtenir de trés bons résultats concernant la structure de
I’écoulement et sur le champ de vitesse [152][153]. La turbulence peut étre décrite de maniere
relativement précise dans 1’ensemble du volume agité tout en étant simple a mettre en place,
ce qui signifie des temps de calculs acceptables. Ce modéle a néanmoins tendance a sous-
estimer les valeurs d’énergie cinétique turbulente. Cela provient du caractere moyenné des
équations de Navier-Stokes qui ne permettent pas de décrire le phénomeéne de turbulence avec
autant de précisions que les méthodes DNS ou LES [149][152].

Le modele présenté ci-dessus est le modele standard. Il existe de tres nombreuses
variantes de modéles k- [143][152][153][164]. Ces variantes peuvent changer les
constantes Cy,, C;. Cy,, 0, €t 0} présentes dans les équations de transport de k et . Elles
peuvent également ajouter des termes sources supplémentaires. Ces modifications ont pour
but d’adapter les équations de transport a 1’application du modele numérique, par exemple, en
fonction de la valeur du nombre de Reynolds plus ou moins élevé, ou des conditions aux
parois. Le choix du modéle peut impacter le champ de vitesse, ainsi que la valeur de 1’énergie
cinétique turbulente et de sa dissipation. De plus, la convergence et la stabilité du modéle s’en

trouvent affectés [149].
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Le second parametre choisi peut étre le taux de dissipation spécifique w = &/k pour
mettre en place le modele k-w. Cette méthode permet d’obtenir de meilleures résultats vis-a-
vis des écoulements a la paroi, mais cette précision est perdue sur le reste de 1’écoulement en
dehors de la couche limite. Pour cette raison, un modele limite avec k-¢ est développé afin de
tirer le meilleur parti de ces deux modeles, peu importe que I’écoulement soit proche ou non
de la paroi. Ce modeéle hybride est appelé SST (Shear Stress Transport) k-w, et il a déja donné
des résultats intéressants [165][166].

2.4.4 Reégle de mise en place du modele

La réalisation d’une simulation numérique peut étre divisée en trois grandes étapes : le
prétraitement, le traitement et le post-traitement. Le prétraitement est certainement 1’étape la
plus importante d’une simulation numérique, car elle permet d’entrer tous les parametres
nécessaires a I’obtention d’un calcul fiable durant I’étape de traitement. Durant cette étape, le
domaine de calcul est défini. Les différents objets, réels ou numériques, composant le réacteur
le sont aussi, ainsi que les parois. En fonction de ces objets un maillage doit étre mis en place.
Une fois ce maillage adapté aux composants du modele, les propriétés du fluide sont définies,
ainsi que les différentes conditions aux limites (ex : parois, objets solides, surface libre du
réacteur...) [144]. A noter qu’il est possible d’utiliser des conditions de périodicité ou de

symétrie pour ne simuler qu’une partie du réacteur et extrapoler des résultats globaux [143].

C’est également durant 1’étape de prétraitement que se fait le choix des modeles de
turbulence et des schémas de discrétisation. Enfin, les parameétres de calcul sont choisis pour

le bon fonctionnement du solveur [143][144].

Le calcul peut désormais se faire. Il s’agit de 1’étape de résolution par le solveur durant
laquelle les équations discrétisées de Navier-Stokes sont résolues selon le maillage afin
d’obtenir des solutions approchées stables ayant le moins d’erreur numérique possible par une

suite d’itérations [143].

Enfin, une fois les calculs effectués, vient 1’étape de post-traitement. Celui-ci permet
dans un premier temps d’afficher les résultats comme le champ de vitesse sur tout le volume
du réacteur. La production d’animations est possible dans le cas des régimes transitoires.
Cette étape permet également d’exporter un certain nombre de données brutes pour une

exploitation avec d’autres logiciels [143].
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Chacune de ces étapes est essentielle pour obtenir des resultats numériques fiables.
Pour cette raison, il sera détaillé ici leur principe et certaines régles utiles dans la mise en

place d’un bon modéle numérique.

La construction du maillage est 'une des étapes les plus importantes pour la mise en
place d’un modele numérique robuste qui se caractérise alors par un calcul stable menant a
une convergence des résultats avec une faible erreur numérique, comme nous le verrons dans

la partie suivante.

Le maillage doit étre défini une fois que tous les autres éléments du modeéle ont été
implémentés dans le domaine de calcul. Le maillage peut utiliser différents systemes de
coordonnées, principalement cartésiens, cylindrique polaire ou «body fitted ». Dans ce
dernier cas de figure, le maillage ne suit pas de repére figé, mais est construit autour de la

géométrie d’un objet, ce qui le rend beaucoup plus complexe [144].

Il existe deux types de maillages principaux, structurés et non-structurés (cf. Figure
2.8) [143][167]. Dans le premier cas, il s’agit de mailles de forme parallélépipédique qui sont
alignées les unes avec les autres. Ce type de maillage est trés stable et permet de modéliser
avec un minimum d’erreur les formes les plus simples. Cependant, il s’adapte moins bien aux
objets de forme complexe. Pour cette raison, il est possible de mettre en place un maillage
non-structuré. Dans ce cas, les mailles sont de forme tétraédrique ou hexaédrique, voire
polyédrique, et peuvent donc étre arrangées de maniere plus libre autour des formes
complexes sans nécessiter d’alignement (excepté entre deux mailles adjacentes). Néanmoins,
les calculs peuvent présenter plus d’erreur en suivant cette forme de maillage car les
conditions interfaciales, d’'une maille a 1’autre, sont plus complexes a transmettre. De plus, les

temps de calcul s’en trouvent allongés car plus de mailles sont nécessaires [143][144][167].

Srlllﬁ'lllli‘ N()II structure

(@) (b)

Figure 2.8. Comparaison entre un maillage structuré et un maillage non-structuré [167]
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Il existe quelques regles de bonnes pratiques afin de s’assurer de la mise en place d’un

« bon » maillage [167][168] :

Adapter la résolution du maillage aux éléments du réacteur

» Maillage fin dans les zones de perturbations pour le fluide (ex: parois,
obstacles solides, zone d’agitation) pour augmenter la précision des résultats ;
> Mailles larges dans les zones peu perturbées pour limiter le temps de calcul.

Indépendance au maillage

> Si le maillage n’est pas assez fin, les résultats comporteront des erreurs ;
> Si le maillage est trop fin le temps de calcul est inutilement allongé ;
» La variation des valeurs (vitesse, pression, ...) doit étre inférieure a 5 % en

passant d’un maillage a un autre plus fin

Limiter la distorsion

» Limiter la déformation d’une maille par rapport a sa forme optimale.
e Lissage
> La différence de taille entre deux mailles jointes ne doit idéalement pas
dépasser 20 %.
Pour toutes ces raisons, la définition du maillage et ’utilisation rigoureuse du logiciel
constituent certainement les étapes pouvant prendre le plus de temps lors d’une approche
numérique car elles sont extrémement importantes. Il existe des algorithmes capables de

générer automatiquement un maillage pouvant étre ensuite affinés si besoin [143].

Une fois le modéle mis en place, le calcul peut étre effectué. Le solveur le plus
répandu pour la CFD en volumes finis est basé sur ’algorithme SIMPLE ou ses variantes. Il
s’agit d’une méthode de résolution itérative permettant de calculer les différentes
composantes de la vitesse, ainsi que la pression. 1l permet également de faire le lien entre ces

deux variables alors qu’il n’y a pas d’équation explicitée en pression [169][170].

Pour que les résultats numériques soient considérés comme fiables, les solutions du
solveur doivent converger. Cela signifie que les valeurs changent trés peu d’une itération a
une autre et sont donc stables [171]. Cette stabilité doit avoir lieu lorsque 1’erreur numérique,
appelée résidu, est faible. Cette derniére doit étre inférieure a une valeur fixée par ’utilisateur
[143][172]. 1 est a noter que la convergence de la solution seule n’est pas toujours synonyme

de résultats corrects, d’ou la nécessité de mettre en perspective des résultats numériques avec
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des résultats expérimentaux. En effet, le modéle numérique défini peut étre trop approximé
par rapport a I’écoulement réel [173]. Le nombre d’itérations nécessaires a une convergence
étant inconnu et pouvant étre infini, le nombre minimal et maximal d’itérations doit étre fixé
par I’utilisateur afin d’obtenir un résultat acceptable tout en conservant un temps de calcul

limité.

Pour assurer la convergence d’un calcul, il est possible de travailler sur plusieurs

parametres :

e Maillage
e [|nitialisation

e Limites des variables

» L’intervalle de variation des variables doit étre suffisamment restreint pour
stabiliser les résultats ;

» Cet intervalle doit étre adapté a la réalité pour que les valeurs calculées
puissent étre correctes (erreur numeérique importante) [143][171].

e Facteur de relaxation

Il s’agit d’un parameétre permettant de limiter le changement de valeur de la
variable d’une itération a une autre, Ce qui a pour conséquence de stabiliser la
convergence, la variation des valeurs étant réduite, la courbe d’erreur devient
plus « lisse ». En d’autres termes, il s’agit d’une interpolation linéaire entre la
valeur a I’itération précédente et celle recherchée (cf. Figure 2.9). Lors du
passage d’une itération a la suivante, une partie seulement de la solution
obtenue a la précédente itération est utilisée pour approcher les résultats des
équations a I’itération suivante [143].

Pnew = (1 — @). Qo1 + ag” (2.33)
avec @, la valeur finale de la nouvelle itération, ¢,;; la valeur de la
précédente itération, ¢* la valeur de I’actuelle itération et a le critére de

relaxation.
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Si @ = 0 ou est trop faible, la solution n’est pas ou peu modifiée d’une itération
a ’autre, ce qui empéche d’atteindre la solution réelle.

Si a = 1, alors la valeur n’est pas relaxée et donc change complétement d’une
itération a I’autre [169][171].

Donnée‘s lmt}nl_es = Solveur Ul - Solveur V1 - Solveur TEM1 — Solveur P1 - (.om{pflrmson. au
conditions limites résidu fixé

1\

—> Fin de calcul

Itération

Figure 2.9. Schéma des étapes de résolution itérative d’un calcul numérique [174]

2.4.5 Mise en mouvement du fluide — Méthode MRF

Maintenant que les parametres assurant la bonne marche de la simulation sont fixes, il
est possible de se pencher sur 1’écoulement du fluide en lui-méme. Ce projet de recherche est
porté sur I’étude des conditions d’agitation dans un bioréacteur. Le mouvement de 1’agitateur
doit donc étre simulé pour générer un écoulement au sein du fluide qui sera ensuite étudié.
Trois techniques principales sont mises & disposition par Phoenics® afin de créer une
agitation : MRF, SM et MOFOR. La premicre n’est utilisable que pour les écoulements en
régime permanent et a été privilégiée dans ce travail. Les deux autres méthodes correspondent
a un écoulement transitoire dont les temps de calculs sont plus importants et n’ont pas été
appliquées au cours de ces travaux. C’est pourquoi seule la méthode MRF (Multiple

Reference Frame) sera détaillée ci-dessous.

Le principe de cette méthode est d’assigner une vitesse de rotation et/ou de translation
a une zone définie de plusieurs mailles. Le maillage de cette zone reste fixe, mais les
équations de transports sont résolues selon la vitesse imposée dans cette partie du réacteur
[152][153][175]. Sous le logiciel Phoenics®, elle se base sur I’utilisation de 1’objet « Rotor »,
une zone de forme cylindrique ne pouvant imposer qu’une rotation et donc disponible
uniquement pour un maillage en coordonnées polaires. Le flux mis en mouvement dans la
zone du rotor est transmis a son interface au reste du réacteur ou aucune vitesse n’est imposée
[176].
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Dans le cadre de la simulation d’un réacteur agité, des zones rotor sont définies au
niveau des mobiles d’agitation. Cela simule la rotation des pales et crée un écoulement au sein
de cette zone. On obtient alors les conditions aux limites entre cette zone de rotation et la zone
extérieure, qui elle reste stationnaire. Les vitesses de la zone extérieure peuvent donc étre
calculées a partir des valeurs obtenues a cette frontiére, ce qui permet ainsi de simuler
I’agitation par ’entrainement du fluide. Cela implique d’utiliser un maillage plus fin a

I’interface pour diminuer les erreurs de calcul [152].

Cette méthode n’est qu’une approximation du mouvement d’agitation, ce qui signifie
que concreétement, 1’agitateur n’est pas considéré comme étant réellement en rotation. Cela
revient donc a obtenir les vitesses instantanées, figées, & un moment de I’agitation au régime
permanent. Il faut étre prudent avec le flux a étudier pour s’assurer que la précision reste
correcte. Néanmoins, il s’agit d’une méthode trés économe en matie¢re de temps de calcul et

qui permet d’obtenir un écoulement en régime permanent [175].
2.4.6  Simulation multiphasique gaz-liquide

Précédemment, il a été montré 1’importance de 1’étude du transfert gaz-liquide. La
simulation numérique offre la possibilité de simuler un écoulement multiphasique au sein du

réacteur selon différentes méthodes.

L’approche multiphasique la plus répandue est la méthode eulérienne-eulérienne. On
retrouve notamment des travaux sur 1’écoulement dans les colonnes & bulles [177][178],
I’agitation pneumatique par un gaz [179], mais également sur I’étude de réacteurs et
bioréacteurs mono- [180][181][182] ou multi-étagés [183][184][185]. La plupart de ces
¢tudes ont permis de déterminer avec précision 1’écoulement de la phase gaz en dispersion
dans les réacteurs. Certaines ont également permis de prédire les transferts de masse ou
encore 1’efficacité d’une réaction grace au bullage de gaz dans le réacteur. En revanche, la
littérature ne fait pas état d’'une ¢tude numérique couplée de 1’effet des conditions mélange
(vitesse d’agitation et viscosité) sur I’écoulement et le transfert de matiére dans le cas d’un
réacteur a fermentation sombre, d’ou I’intérét du projet de recherche présent. La simulation
numérique peut étre utilisée pour prédire un écoulement gaz-liquide, mais elle est également
applicable pour I’'implémentation d’une phase solide. Toutes les combinaisons de phases
peuvent étre mises en place. Sous Phoenics®, il existe une méthode équivalente & la méthode

eulérienne-eulérienne appelée IPSA (InterPhase Slip Algorithm).
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Selon ce type de méthode, les deux phases sont considérées comme continues et
interpénétrées. La pression appliquée dans le réacteur est donc la méme pour toutes les
phases. Au sein du volume, la fraction de chaque phase est calculée. Les équations de

continuité et de mouvement peuvent donc étre résolues pour chacune des phases.

Equation de continuité

0p;- a;
Jt

+ div (,01 a;. Ui - Fai.grad(ai)) = ﬁ'jl

Equation de conservation

op-a;.P; . _
Y +div(p;.a;. . Uy — a;. [, grad(®;) — @,. I, grad(a;) ) = S; + Sy
e ¢, : Fraction volumique de la phase i e Prigm,: Nombre de Prandtl laminaire
e p; : Masse volumique de la phase i (kg/m®) e  Pry,,: Nombre de Prandtl turbulent
e U;: Vitesse de la phase i (m/s) e S§;: Terme source volumique au sein de la
A 3
o I, : coefficient de diffusion de la phase i méme phase (kg.#/m’/s)
(Ns/m2) e S;,: Terme source volumique interphasique
3
o i : taux massique entrant de la phase j a la (kg.®/m"/s)
phase i (kg/m*/s) e F,, : Coefficient diffusif de transfert
e I3 : coefficient de diffusion au sein de la méme interphasique (kg/s)
phase i (Ns/m2) e my;: Transfert de masse entre les hases (kg/s)
e u; : Viscosité de la phase i (Pa.s) e @M : Valeur de ® a linterface entre les
phases

e u; - Viscosité turbulente de la phase i (Pa.s)
Lors du déplacement des bulles de gaz dans le liquide, celles-ci sont soumises a la
force de trainée, équivalent au frottement du fluide. Ces forces sont modélisees par la relation

suivante :
= 3 pL”aG - aL ” — —
Fp= -Cp——F——ac(1—ag) - [ug —u,]-V
4 dp
*  (p : Coefficient de trainée * d, : Diametre de bulle (m)
*  p.: Masse volumique du fluide (kg/m?) *  ag: Fraction volumique de gaz
e U;: Vitesse de la phase gaz (m/s) «  V:Volume de la maille (m®)

e %, : Vitesse de la phase liquide (m/s)

Dans cette relation, on trouve le coefficient de trainée. Il s’agit d’un élément essentiel
a la description du comportement des bulles de gaz au sein du milieu. Ce coefficient peut étre
calculé selon une multitude de modeéles correspondant a des conditions précises. Dans le cas
présent, 1’une des lois de trainées offertes par Phoenics® a été retenue, appelée « distorted

bubbles ». Il s’agit d’un mode¢le par morceaux de Kuo and Wallis [1988] :
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16 Ug—1lld ‘-
> Cp = o avec Re, = % < 0,49 (région 1)

» Cp= Rzo‘% avec 0,49 < Re,, < 100 (région 2)
14

Pour Re, > 100, 3 cas possibles

6,3

> Cp = ——o3e5 Cas standard (région 3)
1]
_ we . 2065,1 _ pullig=ul*dp . .
» Cp = Ty SI Rep > Wott avec We = - 5 (reglon 4)

737 12
> (;ngsiwe=w>8(région5)

*  Re, : Nombre de Reynolds de bulle
*  We : Nombre de Weber
* ¢: Tension de surface (N/m)

Ce modele a été retenu car il semblait plus représentatif du comportement réel des
bulles par rapport aux deux autres propositions: «spherical bubbles » et «ellipsoidal
bubble ». Il est également possible d’implémenter manuellement les lois de trainée des bulles,

les coefficients de transfert de matiére ou d’autres paramétres spécifiques a chaque phase

[153][186].

L’un des inconvénients de cette méthode est que la taille des bulles est fixée a I’entrée
de la phase gaz et reste constante dans tout le réacteur. Ceci constitue une importante
simplification par rapport a la réalité. Une autre limitation pour cette méthode est qu’elle
complexifie les calculs par rapport a la méthode IPSA, ce qui signifie que la convergence est

plus difficile a atteindre et que les temps de calcul sont allongés [186].

Une alternative a la méthode IPSA est la méthode ASM (Algebraic Slip Model). Cette
derniere fait I’hypothése d’un seul milieu continu, contenant des particules d’une autre phase
comme des particules solides ou des bulles. Ainsi le comportement du milieu multiphasique
se rapporte a celui d’un unique fluide dont les propriétés dépendent ou non de la présence des
autres phases. Ainsi, les autres phases influencent I’écoulement du fluide par la mise en place,
par exemple, d’une densité ou d’une viscosité du mélange global. Leur impact est déterminé a
partir de leur concentration. Sous Phoenics®, cette méthode nécessite encore un

développement car elle ne prend pas en compte les transferts entre les phases [187][188].
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2.4.7 Applications

Les avantages de la CFD étant nombreux, il existe a ce jour plusieurs études cherchant
a caractériser 1’écoulement dans des réacteurs et bioréacteurs. Les substrats réels étant, la
plupart du temps, non-newtoniens ou au moins trés visqueux, les calculs sont généralement
effectués dans ces conditions afin d’obtenir I’écoulement selon différentes conditions de
mélange, parfois méme en introduisant une phase solide [189]. On trouve 1’étude de différents
types d’agitateurs, a écoulement axial [190][191][192], radial [193][194], avec des mobiles
placés horizontalement au niveau de la paroi [195][196], ou méme avec agitation a jet [197].
Afin d’effectuer une comparaison, des calculs ont été menés pour étudier plusieurs géométries
d’agitateur et observer 1’écoulement qui en résulte [198][199][200]. On trouve également des
études visant a améliorer la validité des modéles afin de déterminer les meilleurs parametres
de calcul a utiliser [149][201]. Grace a tous ces travaux, il est possible de comparer

I’écoulement obtenu dans le cadre de ce projet avec ceux obtenus dans la littérature.

Cependant, malgré les nombreuses études de 1’écoulement en bioréacteurs, montrées
ci-dessus, et les nombreuses études expérimentales effectuées sur le procédé de fermentation
sombre, il apparait que trés peu d’études numériques ont été mises en place sur ce sujet,
comme I’indique la revue de Wu et al. (2013) [202]. 1l existe donc peu d’informations sur
I’impact de 1’hydrodynamique sur la production d’hydrogeéne dans ce procédé. C’est dans

I’optique de répondre a ce manque que le présent travail de recherche a été mis en place.
2.4.8 Conclusion

Une grande majorité des méthodes d’étude de I’écoulement nécessite 1’observation
d’un milieu qui doit étre transparent, ce qui n’est généralement pas le cas des milieux réels.
Pour pallier ce probléme, une premiere solution est d’utiliser des techniques autres
qu’optiques. Cependant, ces derniéres sont généralement financierement codteuses et
complexes a mettre en place. Une seconde solution est I’utilisation d’outils numériques. Déja
trés répandus, ils prennent de plus en plus d’ampleur au fil des années, y compris en milieu
industriel. La CFD permet de limiter le colt et le temps de la plupart des études de

I’hydrodynamique.
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Dans cette derniere partie, il a ét¢ montré qu’il existe de nombreuses méthodes de
modélisation, plus ou moins complexes, et donc plus ou moins codteuses en ressources
numériques et en temps de calcul. Il a également été démontré que la mise en place d’une
simulation doit suivre rigoureusement un certain nombre de régles pour s’assurer de résultats
valides. Néanmoins, le calcul numérique a déja montré une importante efficacité dans I’étude
de bioréacteurs, mais peu de travaux numériques existent en ce qui concerne la fermentation
sombre. La mise en place de la simulation numérique de I’écoulement au sein de ce procédé
s’aveére donc trés intéressante afin de répondre a ce manque. Il sera montré que son utilisation
lors de ce projet de recherche donne accés a des données cruciales pour 1’optimisation du

procedé de fermentation sombre.
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2.5 Annexe
Annexe 2.1
Tableau 2.2. Description des principaux modeles rhéologiques non-newtoniens
Loi puissance
Nom Cross Carreau-Yasuda Bingham Herschel-Bulkle Casson
Ostwald de Waele 9 y
Littérature [40] [41] [43] [44] [38] [40] [41] [45] [41] [42] [45] [38] [41] [44] [38] [41] [44] [40] [42]
Fluides rhéofluidifiants Fluides relativement mobiles Modele plus complexe que | Fluide a seuil avec un | Fluide a seuil avec un | Fluide a seuil
Large gamme de taux de ou peu visqueux Cross avec un parameétre comportement comportement non-
cisaillement supplémentaire newtonien au-dela newtonien au-dela
L. Plage de taux de cisaillement => Nécessité de plus de de la limite de la limite
Description . PN . -
=> Prise en compte de réduite données expérimentales
plateaux de viscosités a => Simplification du modéle
faible et fort cisaillement de Cross avec fy, K petu
KHo
Pourt<7g: Pourt <7y :
L) — phoo u=oy=0 u=cy=0 Pourt <7y :
. . Ho — Hoo uly) = Ky™1 Pourt>Tg: PourT>T,: u=ocy=0
=l t . Ho—H s s
Equation | u(Y) = ke + 9 Gy T= Ky = T=1, 4 py T=1,+ Kyt | Pourt>tg:
— 7\acl ac T T _ _ -
[14 (ty)*] h= g+ 2 u= Kyl VT — 15 = Juy
14 14
® [, Viscosité dynamique e T contrainte de ® Ly Viscosité o 7, taux de e 7, taux de e T contrainte de
a cisaillement infini cisaillement (Pa) dynamique a cisaillement seuil cisaillement seuil cisaillement (Pa)
(Pa.s) ¢ K coefficient de cisaillement infini (Pa.s) (Pa) (Pa) e 7, taux de
® i, viscosité dynamique consistance (Pa S") ® /1y viscosité dynamique ® |, viscosité e T contrainte de cisaillement seuil
a cisaillement nul (Pa.s) L )4 . a cisaillement nul (Pa.s) newtonienne cisaillement (Pa) (Pa)
. ¢ nindice d’écoulement : ; .
T?rmes de e t. temps de relaxation S n<1 : Fluide o t. temps de relaxation o K coefficient den
I'équation (s) rhéofluidifiant (s) consistance (Pa.s )

o m paramétre
adimensionnel
(propre au fluide)

=>» n=1: Fluide newtonien
= n>1: Fluide
rhéoépaississant

e nindice d’écoulement
® a. indice modélisant la
forme de la transition

entre les différents
plateaux horizontaux

e nindice
d’écoulement
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Annexe 2.2

Produit

Tableau 2.3. Récapitulatif des propriétés des différents produits utilisés pour I’'obtention de fluides non-newtoniens

Carboxymeéthylcellulose (CMC)

Gomme de Xanthane (XG)

Polyacrylamide (PAM)

Carbopol

Littérature

Origine

Propriétés

[42] [67] [68] [69] [70] [71] [72] [73]
(74]

[42][75] [76] [77] [78] [79] [80] [81] [82] [83]

[65] [66] [84] [42] [85] [86] [80]
(87] [88] [89] [90]

[42] [65] [66] [91] [92] [93] [94]
[95] [96] [97] [98] [99]

Polymere dérivé de la cellulose
naturelle

Polysaccharide naturel issu de la bactérie
Xanthomonas campestris

Floculant industriel (Zetag 7587)
Polymére obtenu a partir
d’acrylamide

Carbomere obtenu a partir
d’acide acrylique

o Rhéofluidifiant
e Thixotropique (forte concentration)
e Viscoélastique (forte concentration)

e Fluide a seuil puis rhéofluidifiant au-dela
de la contrainte seuil

e Simplification en fluide
possible

rhéofluidifiant

o Rhéofluidifiant
e Viscoélastique

o Fluide a seuil puis
rhéofluidifiant au-dela de la
contrainte seuil

e Viscoélastique

Modele(s)
applicable(s)

e Modele de Cross
e Loi puissance

e Modele d’Herschel-Bulckley
® Modele de Carreau
e Loi puissance

e Modele de Casson

e Modele de Carreau-Yasuda
e Modele de Cross

e Loi puissance

e Modele d’Herschel-Bulckley

Domaines
d’application
industrielle

Industrie pétroliere, textile, agro-
alimentaire, papeterie, cosmétique
et pharmaceutique

Industrie alimentaire, cosmétique,
pharmaceutique, pétroliere, fabrication de
ciment et formulation de peinture

Traitement de I'eau

Industries agro-alimentaires,
cosmétiques, pharmaceutiques
et BTP

Application pour
étude

o Milieu transparent

e Etude hydrodynamique

e Etude de transfert de matiere

e Utilisation pour validation de
modele CFD

e Utilisé comme substituant aux boues
utilisées en réacteur

e Etude hydrodynamique

e Etude de transfert de matiere

o Propriétés du fluide dépendantes de la
souche servant a la fabrication
=>» Obtention possible d’une solution
aqueuse trouble ou de changement des
propriétés de viscosité

e Etude de fluide
newtonien

e Etude hydrodynamique

e Bonne transparence en
solution méme a forte
concentration

® Propriétés viscoélastiques a
forte concentration
=> Effet Weissenberg

e Diminution de la viscosité au
cours du temps

e Simple a mettre en place

non-

e Bonne transparence
e Expériences optiques
e Simple a mettre en place

118




Chapitre 2 : Etude bibliographique

2.6 Nomenclature

a Surface d’échange interfaciale (m%m™)

ac Indice de transition des plateaux du modele de Carreau-Yasuda

AGV Acides Gras Volatils

ASM Algebraic Slip Model

BTP Batiment et Travaux Publics

C Couple résistant dd au fluide (N.m)

Co Couple a vide (N.m)

Cie. s Coe Constgntes_des termes productifs et dissipatifs du modele de turbulence a
" deux équations

CFD Mécanique des Fluides Numérique

CHAM Concentration Heat and Momentum Limited

CMC Carboxymeéthylcellulose

C. Constante de la viscosité turbulente

D Diamétre de I’agitateur (m)

DES Detached Eddy Simulation

DNS Simulation Numérique Directe

F Forces de cisaillement (Pa)

G’ Module élastique en cisaillement (Pa)

G’ Module visqueux en cisaillement (Pa)

H Hauteur de liguide (m)

IPSA InterPhase Slip Algorithm

K Coefficient de consistance (Pa.s")

k Energie cinétique turbulente (m?.s?)

k Energie cinétique turbulente moyennée (m2.s?)

Ky Coefficient de transfert de matiére (m.s™)

k.a Coefficient volumétrique de transfert de matiére gaz-liquide (s™)

LES Large Eddy Simulation

In Longueur de mélange de Prandtl (m)

m Parametre adimensionnel de Cross

N Vitesse d’agitation (trs.s™)

n Indice d’écoulement

Nag Nombre d’agitateurs

Np Nombre de puissance du mobile

P Puissance dissipee (W)

P Pression (Pa)

PAM Polyacrylamide
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PDE Equations aux dérivées partielles

Phoenics® Parabolic Hyperbolic Or Elliptic Numerical Integration Code
PIV Vélocimétrie par Images de Particules

Pk Terme productif d’énergie cinétique turbulente (m2.s)
RANS Reynolds-Average Navier-Stokes equations

Re Nombre de Reynolds

RPM Rotation Par Minute (min™)

RST Reynolds Stress Transport

S Surface en (m?)

SGS Simulation des Grandes Structures

SST Shear Stress Transport

t Temps ()

tc Temps de relaxation (s)

tm Temps de mélange (s)

U Déplacement du fluide (m)

U Vecteur vitesse du fluide (m.s™)

Uy s Uy ; Uy Composantes fluctuantes moyennées de la vitesse (m.s™)
Y% Volume de la cuve (m®)

X (x, 1) Variable instantanée quelconque

X(Xi, t) Variable moyennée quelconque

X" (i, t) Variable fluctuante quelconque

XG Gomme de xanthane

y Hauteur de la zone cisaillée (m)

a Critere de relaxation

ap Plateau de viscosité de la boue & haut taux de cisaillement
£ Taux de dissipation d’énergie cinétique turbulente (m?s?)
3 Taux de dissipation d’énergie cinétique turbulente moyennée (m?s?)
¢ Fraction volumique occupée par les particules solides

y Deéformation relative du fluide

% Taux de cisaillement (s™)

n Viscosité cinématique (m2.s™)

Q* Variable numérique de I’itération actuelle

Gnew Variable numérique de la suivante itération

Dold Variable numérique de la précédente itération

Ak Echelle spatiale de Kolmogorov (m)

U Viscosité dynamique (Pa.s)
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Viscosité dynamique a cisaillement infini (Pa.s)
Viscosité dynamique a cisaillement nul (Pa.s)
Viscosité dynamique turbulente (Pa.s)

Masse volumique du fluide (kg.m™)
Nombre de Prandtl

Contrainte de cisaillement (Pa)
Contrainte de cisaillement seuil (Pa)
Vitesse de dissipation spécifique (s™)
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Preambule

L’objectif de ce troisieme chapitre est de présenter les différentes méthodes
expérimentales et numériques mises en place pour étudier le procédé de fermentation sombre a

I’échelle du laboratoire.

La premiere partie consiste en la caractérisation rhéologique des fluides utilisés dans le
milieu. Un rappel sera d’abord fait sur les valeurs de viscosités des fluides newtoniens utilisés
dans les précédents travaux de Chezeau et al. (2019a, 2019b) [1][2]. Les travaux actuels se
concentrant principalement sur 1’étude des fluides non-newtoniens, les produits utilisés, les

modeles rhéologiques retenus et les paramétres mesurés seront présentés.

La deuxiéme partie détaillera la mise en place du procédé de fermentation sombre dans un
bioréacteur a I’échelle du laboratoire. Le but est d’étudier son fonctionnement et sa productivité
dans différentes conditions non-newtoniennes en faisant donc varier la vitesse d’agitation et les
propriétés rhéologiques, puis de comparer les résultats avec ceux obtenus en milieux newtoniens.
Les étapes de préparation du milieu, de conduite du réacteur et d’analyse des résultats seront
présentées. Sur ce dernier point, il sera notamment question de 1’étude des microorganismes par

observations microscopiques et mesures granulométriques.

La troisieme partie présentera la mise en place du modeéle numérique grace au logiciel de
CFD Phoenics®. Celui-ci vise a simuler 1’écoulement tridimensionnel du réacteur au sein de la
cuve agitée. Les conditions étudiées viseront a faire le lien entre 1’hydrodynamique du fluide et
les résultats de production de H, des bioréacteurs en milieux newtoniens et non-newtoniens. Les
étapes de prétraitement, traitement et post-traitement seront décomposées afin d’assurer la

création d’un modéle fiable.

La quatrieme partie se concentre également sur I’étude de I’hydrodynamique, mais cette
fois d’un point de vue expérimental. Celle-ci, ainsi que les études de transfert de matiére, sont
effectuées sur une maquette froide. La méthode PIV-2D est d’abord utilisée, avec ici comme
objectif principal la validation du modéle CFD. Dans un deuxieme temps, le montage de la
technique de trajectographie optique sera introduit. Comme son nom I’indique, cette technique

permet le suivi de la trajectoire d’une ou plusieurs particules au sein du fluide afin d’obtenir une
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description lagrangienne de 1’écoulement. La fabrication et la caractérisation de ces particules

seront également détaillées.

Enfin, les parties cinq et six présenteront les méthodes expérimentales pour 1’étude du des
phénomenes de transport. La premiére est axée sur la qualité du mélange du milieu en phase
liquide uniquement. Le parameétre caractéristique est le temps de mélange qui sera mesuré grace
aux techniques de décoloration chimique et de PLIF. Ces méthodes permettent également un
suivi visuel de la qualité de ’homogénéisation, ce qui se révelera trés utile pour la comparaison
entre fluides newtoniens et non-newtoniens. La seconde s’intéresse a la mesure du coefficient
volumétrique de transfert k.a, qui est un indicateur de la qualité du transfert gaz-liquide. Un
montage de bullage de gaz sera mis en place dans la cuve afin de calculer ce paramétre par la
méthode de désoxygénation/oxygénation. Un suivi visuel de ce bullage sera également effectué
afin de mesurer la taille des bulles et assurer ainsi une comparaison correcte entre les milieux

newtoniens et non-newtoniens.

138



Chapitre 3 : Matériels et méthodes

3.1 Etude des conditions de mélange

Le principal objectif de ce travail de recherche est d’étudier I’influence des conditions de
mélange sur la production de biohydrogene. Il convient dans un premier temps de détailler les
conditions a étudier. Durant ses travaux, Chezeau et al. (2019a, 2019b) [1][2] a montré
I’importance toute particuliére de deux parametres abiotiques, la vitesse d’agitation et la viscosité
selon un plan d’expériences factoriel. Ces deux paramétres font varier le nombre de Reynolds, ce
qui permet de caractériser le régime d’écoulement du fluide depuis le régime laminaire jusqu’au
régime turbulent en passant par le régime de transition. L’étude des conditions de mélange suit ici
ce méme principe : L’étude des fluides newtoniens, effectuée durant ces précédents travaux, sera

complétée par 1’étude des fluides non-newtoniens.
3.1.1 Caractéristiques rheologiques du milieu

L’étude de I’écoulement des fluides passe par la mesure des propriétés rhéologiques des fluides
étudiés. L’appareil utilisé pour cette mesure est un rhéomeétre rotatif AR-G2 (TA Instruments,
Etats-Unis. La mise en place des conditions et 1’acquisition se fait grace au logiciel TA
Advantage® (TA Instruments, Etats-Unis). L’outil de mesure retenu est une géométrie a cylindres
concentriqgues de type Couette a double entrefer (hauteur du rotor: 53 mm; rayons
externe/interne du rotor : 17,5/16,0 mm ; rayons externe/interne du stator : 18,5/15,1 mm). En ce
qui concerne la procédure, 10 mL de solution sont déposés dans 1’entrefer de 1’outil de mesure.
La temperature est fixée et régulée grace a un systéme. Le traitement des données peut s’effectuer
par I’intermédiaire du méme logiciel utilisé pour I’acquisition. Néanmoins, un code Matlab® a été
développé afin de traiter les données en utilisant une interpolation par la méthode des moindres
carrés. Bien que les parametres obtenus soient tres similaires avec les deux méthodes, ce code
permet de calculer le coefficient de corrélation entre les mesures et les modéles, ainsi que

d’obtenir les valeurs de nombres de Reynolds selon les différentes conditions d’agitation.
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L’étude newtonienne de la précédente étude [1][2] a été effectuée pour cing
concentrations différentes du lubrifiant Emkarox™ HV45 (%v/v). 11 s’agit d’un fluide visqueux,
totalement miscible dans 1’eau, composé de copolyméres de PolyEthyléneGlycol (PEG).
L’analyse rhéologique a été effectuée selon deux rampes de taux de cisaillement de 100 stals?
puis inversement, ce qui a donc permis d’obtenir cinq valeurs de viscosités référencées en

Annexe 3.1 [1][2].

Pour les fluides non-newtoniens, deux conditions ont été étudiées, correspondant aux
utilisations de deux produits différents pour deux types d’expérimentations. Le Polyacrylamide
(PAM) est retenu pour toutes les études concernant I’hydromécanique des fluides et des différents
modes de transferts, en d’autres termes pour toutes les mesures effectuées sur la maquette froide
du réacteur. Une fois mis en solution, ce produit dispose d’une transparence relativement
correcte, ce qui le rend adapté aux méthodes utilisées ici, qui sont majoritairement optiques. Le
PAM a été étudié dans les conditions de mesure de la PIV-2D, de la PLIF et de la décoloration,
donc a pression atmosphérique et a température ambiante, fixée a 20°C. Il apparait que ce produit
suit le modeéle de Cross dans la gamme de taux de cisaillement fixée de 1 s™ 4 1000 s™* (cf. Figure
3.1). Les résultats de ces mesures sont reportés dans le tableau en Annexe 3.2. Un exemple de

mesures obtenues et analysées sont deux modeles différents est affiché ci-dessous :

MODELE DE CROSS - MODELE D'OSTWALD DE WAELE

= = &
S r2 = 0.98839 S \ r2=0.97728
& L
§ § “  Interpolation sur une mesure
=~ e Mesure expérimentale
= S Interpolation globale
O - O .
o} o
< R
(a) ‘zsn = ; TAUXDECI‘;AKLLEMENT : = . (b) ? ® . TAUXDEGI‘S;ILLEMENT &
. -1 ; -1
Logioy (s77) Logio¥ (s77)

Figure 3.1. Courbe de mesure rhéologique du PAM a 0,04% selon les modéles de (a) Cross et
(b) Ostwald de Waele
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La gomme de Xanthane (XG) sera utilisée pour obtenir un fluide non-newtonien dans les
cultures en bioréacteur car la transparence de la solution est inutile et impossible a obtenir pour
ce type d’expérimentations. Il s’agit d’une bonne alternative au PAM qui n’est pas adapté aux
conditions de la fermentation sombre a cause de sa dégradation naturelle au fil du temps. Cela
permet également de limiter le risque de toxicité pour la culture due a I’éventuelle présence de
traces d’acrylamide. Enfin, aprés introduction des sels nécessaires a la mise en place des milieux

de cultures, on peut observer une précipitation du PAM, rendant ainsi impossible son utilisation.

Les mesures faites pour la XG ont été effectuées a pression atmosphérique et a une
température de 35 °C, correspondant a la température de fonctionnement du bioréacteur en mode
opérationnel. Le méme intervalle de taux de cisaillement a été utilisé pour la mesure de la XG.
Les résultats sont affichés dans le tableau en Annexe 3.3. Son comportement rhéologique peut
étre rapporté au modele d’Ostwald, comparable a celui des boues utilisées en bioréacteur

(cf. Parties 2.2.2 et 2.2.3).
3.1.2 Conditions finales retenues

Finalement, trois produits sont utilisés pour I’étude de fluides newtoniens, non-
newtoniens et non-newtoniens en culture. Les fractions volumiques en PEG sont issues des
travaux de Chezeau et al. (2019a, 2019b) [1][2],et vont de 0% a 30%. Les fractions massiques en
PAM vont de 0,008% a 0,4% pour obtenir une gamme de nombre de Reynolds trés large. Ces
intervalles ont également été choisis afin que les quantités de PAM soient suffisamment hautes
pour obtenir un caractere non-newtonien marqué et donc que 1’écoulement soit intéressant a
étudier, mais suffisamment basses pour éviter d’étre dans un écoulement trop visqueux et limiter
I’effet Weissenberg. Enfin, les cultures ont éte effectuées pour deux fractions massiques de la

XG, 0,05% et 0,1%, en plus de nouvelles cultures faites a I’eau pure.

Concernant la vitesse d’agitation, les trois valeurs issues de Chezeau et al. (2019a, 2019b)
[1][2] ont été reprises : 40, 120 et 200 rpm afin de comparer les résultats des mesures effectuées
sur les fluides non-newtoniens avec cette précédente étude sur les fluides newtoniens. Ces
conditions avaient été retenues afin de maintenir la puissance consommée a un niveau

raisonnable.
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Les nombres de Reynolds pour les fluides newtoniens ont été calculés de maniere
classique. Dans le cas des fluides non-newtoniens, la viscosité n’est pas une valeur unique, mais
varie en fonction du taux de cisaillement y qui n’est pas uniforme dans le réacteur. Pour pallier ce

probléme, la formule de Metzner-Otto est employée :
Yy =ks.N (3.1)

Elle permet d’accéder a un taux de cisaillement moyen dans la cuve grace a une constante
kg, qui dépend du mobile d’agitation. Dans le cas présent, des turbines Rushton a 6 pales sont
employées, ce qui signifie que ks = 11,5 [3][4]. Ce taux de cisaillement est utilisé pour calculer la
viscosité apparente des fluides non-newtoniens a partir de n’importe quel modele rhéologique,
puis cette viscosité apparente est introduite dans le calcul du nombre de Reynolds pour obtenir sa
valeur. Cette méthode est applicable dans le cas d’un régime d’écoulement laminaire, transitoire
et dans le cas des régimes partiellement turbulents. Si la turbulence est trop élevée, les forces
visqueuses et le concept de taux de cisaillement moyen deviennent négligeables rendant cette

méthode inutilisable [5].

L’ensemble des conditions sont résumées dans les tableaux en Annexe 3.1 pour les fluides

newtoniens et en Annexes 3.4 et 3.5 pour les fluides non-newtoniens.
3.2 Montage expérimental de la fermentation sombre

Les cultures en milieux newtoniens ont été réalisées durant la these de Chezeau (2019)
[2]. De nouvelles cultures en milieux non-newtoniens ont été mises en place pour ces travaux. Le
protocole expérimental, le matériel et le consortium bactérien utilisés sont restés inchangés par
rapport a cette précédente these. Ils seront brievement rappelés au cours de cette partie. Les

détails sur ces éléments sont disponibles dans le manuscrit de thése de Chezeau (2019) [2].
3.2.1 Montage expérimental et instruments de suivi de cultures

Les cultures de microorganismes ont été menées dans un bioréacteur (B. Braun, France)
de 2 L de volume utile, agité par deux turbines Rushton a six pales, et équipé de quatre

contrepales afin d’éviter la formation d’un vortex au sommet de la phase liquide (cf. Figure 3.2).
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Figure 3.2. Schéma représentatif de la cuve agitée
Les conditions de culture sont anaérobies strictes et doivent &tre maintenues afin d’assurer
une croissance bactérienne optimale, d’ou la nécessité d’un banc expérimental comprenant
plusieurs instruments de mesure (cf. Figure 3.3). La température, le pH et le potentiel redox sont
suivis par des sondes plongées dans le milieu. Ces sondes, ainsi que le moteur d’agitation, sont
connectés a une unité de contrdle digital (DCU) qui assure le maintien des conditions de consigne
et le suivi de ces parameétres. Les effluents gazeux récupérés passent par un condenseur et

I’échantillonnage de la phase liquide se fait grace a une canne de prélevement en inox plongée

dans le milieu.

O Hil Débitmétre |—| Micro GC |

<5 B Prélévement
—

Biostat

O
— £ fau 10

Figure 3.3. (a) Schéma et (b) photo du banc expérimental de la fermentation sombre: (1) Systéme d’acquisition des

sondes ; (2) Sondes pH, température et redox ; (3) Entrée solution basique ; (4) Condenseur ; (5) Sparger ; (6) Canne

de préléevement ; (7) Entrée inoculum (uniquement a t=0) ; (8) Systéme d’acquisition de la micro GC; (9) Agitateur de
la cuve double-enveloppe ; (10) Contrepale.
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3.2.2 Mise en place d’une culture

Plusieurs etapes doivent étre suivies afin de mettre en place le procédé de fermentation
sombre. Le consortium bactérien, dont I’origine et la composition seront rappelés, doit d’abord
étre mis en préculture. Ces précultures sont utilisées pour le stockage de ce consortium ou pour
I’inoculation du réacteur. Le réacteur suit également un protocole strict pour mettre en place un

milieu de culture favorable au développement bactérien menant a la production de biogaz.

Le consortium bactérien a été obtenu a partir de boues anaérobies issues d’une station de
traitement des eaux usées de Clermont-Ferrand (France). Elles ont subi un prétraitement
thermique et chimique afin d’éliminer les bactéries méthanogénes pour assurer la production de
biohydrogene [1][6][7]. Les travaux de Noblecourt et al. (2017) [6] ont permis de caractériser la
composition du consortium. Celui-ci est composé en majorité de Clostridium (94-99%),

particulierement la souche Clostridium butyricum.

Les précultures consistent a placer les microorganismes dans une petite quantité de milieu
favorable a leur développement. Les colonies obtenues peuvent étre stockées pour faire des
repiquages réguliers, et ainsi assurer 1’entretien du consortium, ou étre utilisées pour inoculer un

réacteur.

Pour se développer, dans le réacteur ou en préculture, le consortium bactérien doit étre
placé dans un milieu minéral dont la composition est donnée dans les Annexes 3.6 et 3.7. Dans le
cadre de la préparation de précultures, 8 g.L™ de glucose sont ajoutés comme source de carbone

pour le développement bactérien.

Ce milieu est stérilisé par autoclavage, puis des bouteilles de 125 mL sont utilisées pour
accueillir 90 mL de ce milieu. Chacune des bouteilles préparées est mise sous flux de CO; afin de
chasser 1’0xygéne et donc de maintenir une atmosphére anaérobie. Une fois la solution réduite,

les bouteilles sont fermées par un septum et serties.
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Lors de la reprise du consortium apres une longue période de stockage, deux bouteilles
sont choisies pour que le consortium y soit inoculé (10% v/v). Celles-ci sont ensuite placées
pendant une période d’au moins 16 heures dans une étuve a 37 + 1 °C. Le but étant de s’assurer
que la croissance bactérienne redémarre, et donc d’avoir des microorganismes vivaces préts a étre
utilises dans le bioréacteur. Ce point se vérifie par la nécessité de dégazer réguliérement les
bouteilles, la production de biohydrogeéne faisant monter la pression a 1’intérieur des bouteilles.
Ces derniéres sont ensuite stockées a 4°C et constituent alors les milieux servant de réserve pour

les futures inoculations.

Lors de la mise en place d’un réacteur, la méme étape que précédemment est suivie.
L’inoculation d’un réacteur de 2 L se faisant également gréace a 10 % v/v d’inoculum, 200 mL de
ce produit sont donc nécessaires. Deux bouteilles de précultures sont inoculées par 10 mL de
consortium bactérien (issu des bouteilles de stockage), puis sont placées dans 1’étuve (37 °C)
pendant exactement 12 heures, afin de toujours maintenir les mémes conditions d’inoculation. En

parallele de cela, le milieu de culture dans le réacteur est mis en place.

Le fonctionnement du bioréacteur se fait en batch. 1,8 L de milieu minéral est préparé
avec la méme composition que précédemment, mise a part la quantité de glucose introduite dans
le réacteur qui est désormais de 30 g.L™*. L’ajout de la XG, nécessaire 4 la simulation d’un milieu

non-newtonien, se fera également lors de cette étape.

Ce milieu est introduit dans le réacteur, puis stérilisé par autoclavage et enfin mis sous
flux de CO, pour mettre en place une atmosphere anaérobie. Le réacteur est laissé en systeme
fermé le temps que I’inoculation soit effectuée et que les conditions de consigne soient atteintes.
Cela signifie une température de 35 + 1 °C obtenue par la circulation d’eau dans la double-
enveloppe, et I’ajustement du pH a une valeur de 6 £ 0,05 grace a 1’ajout de la solution
d’hydroxyde de potassium 5 N par la pompe péristaltique. Ces conditions seront maintenues tout

au long du fonctionnement du réacteur.
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Une fois I’inoculum prét (aprés 12 h de préculture) et le réacteur en condition, les deux
bouteilles de 100 mL contenant le consortium bactérien sont ajoutée de maniére stérile dans le
réacteur a ’instant t = 0. La sortie de gaz du condenseur est ouverte et un premier prélevement de

la phase liquide est effectué pour analyse.

3.2.3 Suivi analytique du procédé

Le rendement du bioréacteur est en partie caractérisé par la quantité de biohydrogene
produit au cours de la réaction, étant donné qu’il s’agit du produit visé. Un suivi de cette
production a donc été mis en place par mesure du débit et de la composition de gaz en sortie du
réacteur. Le biogaz produit passe par un condenseur, est filtré, puis passe par un compteur
volumétrique de type gaz a tambour ou le débit est mesuré par le biais d’un logiciel développé au

sein du laboratoire.

La sortie du compteur volumétrique est reliée directement a un systéme micro-GC
(Chromatographie en phase Gazeuse), permettant I’analyse du biogaz par chromatographie phase
gaz. Les concentrations de tous les gaz (H,, O,, N, CHy4, CO», H,S, He, C,Hs) sont recueillies sur
un ordinateur relié a la micro-GC. Connaissant le débit de gaz et sa composition tout au long de
la fermentation, il est alors possible de déduire la quantité de biohydrogéne produit par le
bioréacteur au cours du temps. Ces données sont ensuite interpolées avec un modéle de Gompertz
modifié, développé par Zwietering et al. (1990) [9] :
H(t) = Hppax-€XP [—exp (R’”‘Z"—e)(p(l). QA=)+ 1)] (3.2)

max

Cette interpolation permet d’obtenir le potentiel de production d’hydrogéne maximal Hpax
(en L), le temps de latence de la réaction 4 (en h) et la production maximale d’hydrogéne Rpax
(en L.h™). Ces paramétres nous donneront une indication sur la qualité de la réaction en fonction

des conditions de mélange (cf. Figure 3.4).
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Modeéle de Gompertz

+ Points expérimentaux

Production de H, (L)

|

Temps (h)
Figure 3.4. Exemple de suivi de la production de H, en fonction du temps pour 0,05% XG a 120 rpom durant la
fermentation sombre avec l'interpolation par le modele de Gompertz

En parallele de 1’analyse de la phase gazeuse, la phase liquide sera suivie tout au long de
la réaction de fermentation. Des prélévements réguliers d’environ 10 mL seront effectués par une
canne plongée dans le milieu. Ces prélevements seront soit analysés directement en sortie de
réacteur, soit stockés au congélateur, afin de figer le plus possible les microorganismes tels qu’ils
étaient dans le réacteur. La premiére analyse sera faite au microscope de modéle CX43 (Olympus,
Japon). Ce microscope est équipé d’une caméra U-TV0.5XC-3 (Olympus, Japon), elle-méme
reliée a un ordinateur sur lequel 1’image sera affichée grace au logiciel Capture 2.0. Celui-ci

permettra de stocker les images de I’échantillon a étudier.

Les premiéres hypotheses des études précédentes semblent mettre en évidence que les
microorganismes forment des agrégats lors de la réaction. Pour confirmer ces hypotheses, il est
nécessaire de déterminer la taille caractéristique de ces agrégats bactériens. Les échantillons
prélevés dans le réacteur ont donc également servi pour ces mesures. Un granulometre
Mastersizer 3000 (Malvern Instr. Ltd., Royaume-Uni) a été utilisé afin d’obtenir la distribution de
taille des objets en suspension dans le milieu. La théorie de Fraunhofer a été retenue, c’est-a-dire
que les particules sont considérées comme des sphéres opaques (cette simplification sera nuancée

par I’analyse au microscope).

Lors du fonctionnement du granulométre, 1’échantillon prélevé est dilué dans un bécher
contenant environ 50 mL d’eau distillée. La solution est agitée par une petite turbine de type

hélice marine. Il a pu étre observé que lorsque 1’agitation était trop faible (minimum & 500 rpm)
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les résultats semblaient étre faussés car le brassage et le pompage n’étaient pas suffisant pour
faire passer 1’ensemble des particules devant le laser permettant la mesure. Des mesures
relativement stables ont pu étre faites pour des vitesses de rotation de 1000 et 1500 rpm. A
2000 rpm, certains pics de correspondant aux tailles élevées disparaissent et il est possible que les
gros agregats soient détruits par le cisaillement. Les mesures ont donc été effectuées pour une
vitesse de 1000 rpm afin d’obtenir un équilibre entre d’une part un bon brassage et un bon
pompage de la solution, et d’autre part un cisaillement qui n’impacte pas les microorganismes

mesurés.
3.3 Etude numérique de I’hydrodynamique

Un outil numérique de dynamique des fluides (CFD) a été utilisé afin d’obtenir des
informations fines et tridimensionnelles sur les différents phénomeénes liés & I’hydrodynamique
des fluides du procédé. Les résultats des simulations seront comparés a ceux des
expérimentations (comme la PIV-2D), ainsi qu’a ceux de la littérature afin d’attester de leur
fiabilité. Le logiciel Phoenics® a été utilisé ; nous allons développer certaines de ses capacités

dans la section qui suit, ainsi que les méthodes mises en place.

3.3.1 Matériel utilisé

Phoenics® pour Parabolic Hyperbolic Or Elliptic Numerical Integration Code Serie est
un logiciel commercial de CFD développé par la société CHAM Ltd. (Concentration Heat and
Momentum Limited) fondée en 1974 par Brian SPALDING, professeur a I’Imperial College de

Londres.

Le logiciel utilise la méthode des volumes finis afin de résoudre les équations de Navier-
Stokes. Cette résolution peut s’effectuer dans des systémes d’une a trois dimensions, pour des
fluides compressibles ou incompressibles, newtoniens ou non-newtoniens. Il est également
possible de simuler des systemes polyphasiques. En ce qui concerne le régime d’écoulement,

celui-ci peut étre laminaire ou turbulent.
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Deux ordinateurs ont été utilisés pour réaliser les simulations. Le premier est un
AlienWare modéle AURORA_R4. Celui-dispose d’un processeur Intel® Core™ 17-4930K 3.40
GHz. Le second est un Dell modéle Precision T7910 biprocesseur. Ses processeurs sont des
Intel® Xeon® CPU E5-2630 240 GHz. Le solveur de Phoenics® permet la parallélisation du calcul,
I’ordinateur peut donc faire fonctionner 6 cceurs (12 threads) au maximum pour le premier
ordinateur et 12 cceurs (24 threads) pour le second. Néanmoins, pour ce dernier, un trop grand
nombre de processeurs utilisés finit par augmenter le temps de calcul. Il est apparu que le nombre
maximal de threads a utiliser est de 12 afin que la durée du calcul soit d’environ 10 heures

maximum pour les maillages typiques retenus ici.
3.3.2 Les étapes de la résolution de la CFD

La résolution de notre systeme par la CFD passe par 5 étapes majeures qui peuvent étre

séparées en 3 grandes parties : le prétraitement, le traitement et le post-traitement.

Dans un premier temps, I’espace de calcul doit étre défini. La création de cet espace ainsi
que les objets qui s’y trouvent se fait sous I’interface graphique de Phoenics® appelée VR-Viewer.
Sous cette interface il est possible de créer des objets ayant une géométrie simple. Les objets a
géométrie plus complexe doivent étre créés sous un autre logiciel de CAO, mais peuvent étre

importés dans le modeéle.

Dans le cas présent, la cuve représente le domaine de calcul. Il s’agit d’un domaine
cylindrique, dans lequel les éléments seront placés selon des coordonnées polaires. Les objets
ajoutés sont 1’arbre, les pales et les contrepales. Il s’agit d’objets ayant des géométries
relativement simples : parallélépipedes, cylindres et demi-sphere pour le fond de la cuve. Ces
formes peuvent étre trouvées dans la bibliothéque Phoenics®, puis importées et modifiées dans

I’interface graphique sous la forme d’objets solides (cf. Figure 3.5).
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Figure 3.5. Modélisation du domaine de calcul

Comme il a été précisé précédemment, le logiciel résout les équations de Navier-Stokes
par la méthode des volumes finis, ce qui se traduit par une discrétisation du volume en mailles.
Les deux principaux types de maillages a disposition sont structurés ou non-structurés. Il a été
montré dans la partie précédente que la complexité des objets utilisés pour le réacteur de ces
travaux était faible, ¢’est pourquoi un maillage structuré a été privilégié avec la méthode « cut-
cell ». 1l a également été décidé de se placer dans un systeme de coordonnées polaires, plus
adapté¢ a la forme cylindrique du réacteur, mais également pour étre en mesure d’utiliser la
méthode MRF (Multiple Reference Frame) qui sera détaillée plus loin. Le maillage étudié
comprend environ 700 000 mailles (cf. Figure 3.6). Il s’agit d’un maillage plutot fin, qui fait
certes augmenter le temps de calcul, mais permet d’obtenir une précision bien plus importante
tout en conservant des résultats indépendants de ce maillage. Tout cela sera mis en évidence dans

le chapitre 4.

Figure 3.6. Modélisation du domaine de calcul avec maillage
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Durant cette étape, les conditions du calcul sont établies, c’est-a-dire la définition des
conditions physiques du domaine, les conditions aux limites et les modéles physiques de
résolution (par exemple, les modéles de turbulence si besoin).

Dans le cas présent, on simule un fluide newtonien ou non-newtonien incompressible et
isotherme. Les propriétés du fluide sont celles de 1’eau a température ambiante pour lequel la
viscosité est modifiée en fonction du produit a simuler et de sa concentration en solution. Le
logiciel utilisé offre la possibilité de mettre en place des modéles de viscosité non-newtoniens
simples, comme la loi puissance ou la loi de Bingham. La mise en place d’un modéle plus
complexe comme celui de Cross doit se faire en passant par 1’option de programmation In-Form
intégrée au programme qui s’avére étre un dérivé du langage FORTRAN. Grace a cette option
nous pouvons entrer n’importe quel modele modifiant la viscosité en fonction d’une ou plusieurs

autres variables, en 1’occurrence le taux de cisaillement, calculé automatiquement par le logiciel.

Les conditions d’agitation et de viscosité entrainent un écoulement laminaire, transitoire
ou turbulent suivant la vitesse d’agitation. Pour les écoulements turbulents et transitoires, il est
nécessaire de choisir un modéle de turbulence parmi la liste proposée par Phoenics®. 1l existe
également une liste des différents schémas de discrétisation permettant de décrire les transports
convectifs d’une maille a une autre. Le mod¢le k-& Standard a été retenu pour le modele de
turbulence et le schéma VLAN1 (encore appelé MUSCL ou schéma de van Leer) est utilisé pour la

discrétisation. Les raisons de ces choix sont détaillées dans le chapitre 4.

Un écoulement stationnaire a été¢ simulé. Dans un premier temps, cela signifie que 1’on
choisit un nombre minimal et un nombre maximal d’itérations que le solveur devra effectuer pour
arriver au résultat. Un plus grand nombre d’itérations augmente la précision des résultats, car la
convergence du calcul rapproche les valeurs numériques des solutions réelles des équations, au
prix d’une augmentation du temps de calcul. Associé a cela, il est également nécessaire de choisir
un critére de relaxation correct et la valeur limite du résidu, représentant 1’erreur numérique
acceptée. Le nombre d’itérations maximal choisi est de 9000 pour s’assurer d’étre sous la
limitation du résidu de convergence numérique fixé & 10, Le taux de relaxation choisi pour

s’assurer d’une convergence stable est de 10 pour les variables de vitesse ainsi que pour k et €.
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Dans un second temps, le mouvement des pales en régime stationnaire peut étre simulé
par une approche de type « référentiel tournant » ou MRF. Cette région se retrouve modélisée
sous la forme d’un objet appelé « Rotor » de forme cylindrique dans lequel chacun des objets
qu’il englobe, dans le cas présent les agitateurs, tourne a une vitesse choisie par 1’utilisateur. Elle
a été retenue car elle est plus économe en temps de calcul et permet de simuler des écoulements
stationnaires (option non proposée pour les méthodes avec un maillage mobile). Pour le calcul
numérique des temps de mélange et du transfert gaz-liquide, des modifications sont apportées au

systeme et seront détaillées dans les chapitres correspondants.

Il s’agit de la résolution de chacune des équations discrétisées au sein des mailles définies
au préalable par le solveur du logiciel. Le solveur SIMPLEST est utilisé pour résoudre les
équations discrétisées dans les mailles a chaque itération. Ce solveur permet, si 1’utilisateur le
souhaite, d’obtenir les résultats des équations de Navier-Stokes couplées aux équations de
transfert de chaleur et de transfert de masse. Les choix des différents paramétres durant la phase
de prétraitement sont notamment basés sur le suivi de la convergence par le biais de la fenétre de

suivi du calcul dont un exemple est affiché ci-dessous (cf. Figure 3.7).

Using Rotor object in Polar Coordinates.

Spot Values at { 1, 19, 56) & Error - Cut off 1.000E-01 &

s SNy, )
Value Change Low High Variable Max % Error  Change

=3.38BE+02 6.71E-03 -5.00E+02 0.00E+00 Pl 6.31E+02 1.33e-02 1.93g-05
3.00E-20 0.00E+00 -1.00E-20 3.00E-20 3.16E+01 2.59E-02 0.00E+00
5.51E-02 -3.B7E-07 -1.00E-02  1.00E-01 1.00E+02  1.47E-02  0.00E+00
1.458-01  3.87E-06 -1.00E-01  2.00E-01 1.00E+02  1.36E-02  0.00E+00
3.10E-03  0.00E+00  0.00E+00  4.DOE-03 1.26E+02  1.21E-01  0.00E+00
4.77E-01  0.00E+00  0.00E+00  7.00E-01 EP 1.00E+02  9.16E-02  0.00E+00

MX NY Nz ISWEEP 9000 Time now  47:55
120 €9 85 IZSTEP OFF (h:m) est  47:56

Figure 3.7. Fenétre de suivi du calcul

I s’agit de I’exploitation des résultats, la récupération et I’analyse des données, ainsi que
leur visualisation. Le logiciel Phoenics®, toujours par le biais de son interface graphique VR-
Viewer, permet de visualiser les différentes variables de calcul, telles que les vitesses, 1’énergie

cinétique turbulente, le taux de dissipation ou encore le taux de cisaillement, pour ne parler que
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des variables qui nous intéressent (cf. Figure 3.8). Il est eégalement possible, dans la phase de
prétraitement, d’entrer des formules pour des variables définies par 1’utilisateur qui pourront étre

visualisées dans le post-traitement.

ST— eifeaeslealelnln] [ a5 ol - ule| [¥ *[2] [FT~ =L [ejo] u -l

B
o
I

‘ W e %

Figure 3.8. Exemple de fenétre de post-traitement pour la visualisation de résultat
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L’outil permet également de récupérer des données brutes, le long de droites ou de plans.
Ces données peuvent également analysées par un code Matlab® dérivé de celui utilisé pour la
PIV-2D.

3.4 Etude expérimentale de I’hydrodynamique

3.4.1 Maquette froide

La partie expérimentale effectuée sur des milieux non-réactionnels a également été
réalisée dans une cuve de 2 L de volume utile, en verre borosilicaté transparent, agité
mécaniquement par un agitateur a deux étages et équipé de quatre contrepales. Les dimensions et
la configuration sont les mémes que pour le réacteur de culture (cf. Figure 3.2). La principale
différence est ’absence d’une double enveloppe, car cette derniére empécherait I'utilisation de
techniques expérimentales optiques de visualisation a cause de la réfraction de la lumiere. Pour
les méthodes d’étude de I’hydrodynamique et pour la méthode PLIF, le réacteur est placé dans un
aquarium cubique rempli d’eau (40 cm de c6té) afin de réduire la distorsion provoquee par la

forme cylindrique de la cuve.
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3.4.2 Vélocimétrie par Images de Particules (P1V)

Les données de PIV-2D obtenues en milieux newtoniens proviennent de la thése de
Chezeau et al. (2019) [2]. Afin d’assurer une comparaison correcte avec les nouvelles données
obtenues en milieux non-newtoniens, le matériel utilisé ainsi que les protocoles expérimentaux
mis en place sont les mémes entre ces deux travaux de recherches (cf. Figure 3.9). A nouveau, ils

seront brievement rappelés avec les détails accessibles dans la thése de Benoit Chezeau (2019)

[2].

De fines particules fluorescentes sont introduites dans le milieu étudié. Ces particules sont
des traceurs passifs et vont donc suivre 1’écoulement du fluide. Un laser génere un plan lumineux
2D. Par leur fluorescence, les particules introduites vont réfléchir le rayonnement a une autre
longueur d’onde et leurs déplacements seront observables. Le but ici est d’obtenir un maximum
d’informations et de fournir un point de repere pour la comparaison avec la CFD, c¢’est pourquoi

le plan lumineux a été placé proche d’une contrepale et de maniére a croiser I’axe d’agitation.

Une caméra est placée perpendiculairement au plan éclairé par le laser. Celle-ci est dite
« rapide », ce qui signifie qu’elle est capable de capturer les images a trés haute fréquence
(1000 images par seconde) rendant la synchronisation avec le laser inutile et permettant d’utiliser
un éclairage continu. Il s’agit de la méthode PIV-2D résolue en temps. La capture d’images dure
environ 20 s lorsque le régime permanent est atteint. Les images peuvent prendre en compte toute
la hauteur du réacteur. Lorsque le fluide devient plus trouble, di a 1’ajout de PAM ou une forte
concentration de PEG, la zone d’étude se concentre sur une région particuliérement importante
du réacteur, au niveau de I’éjection du fluide sur la turbine Rushton haute. Cela permet

d’améliorer la résolution spatiale, et donc d’obtenir les mesures les plus précises possibles.
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(@)

Figure 3.9. (a) Schéma et (b) photo du banc expérimental de la technique de Vélocimétrie par Images de Particules :
(1) Caméra ; (2) Laser ; (3) Moteur ; (4) Cuve agitée ; (5) Zone filmé ; (6) Zone éclairée ; (7) Aquarium

Les images recueillies peuvent ensuite étre traitées, grace au logiciel Matlab® de
traitement d’images PIVIab (cf. Figure 3.10) [10]. La méthode de PIV-2D résolue en temps
permet d’étudier les images successivement sans que la formation de paires d’images soit utile
[11]. Le At entre deux prises d’images est connu. La distance parcourue par les particules Ax, est
mesurée lors du traitement de 1’image. Par la simple définition de la vitesse, il est alors possible

d’en déduire un champ de vitesse eulérien le long d’un plan.

Les données obtenues sont les vitesses instantanées sur chaque image et les vitesses
moyennées sur toutes les prises de vues. A partir de cela, il est possible de calculer de nouvelles
variables grace a un code Matlab® de post-traitement. Ces variables & analyser, en plus des
vitesses locales, sont notamment I'énergie cinétique turbulente k, le taux de dissipation de
I’énergie turbulente &, le taux de cisaillement y (duquel on pourra déduire la viscosité pour les
fluides non-newtoniens), et 1’échelle spatiale de Kolmogorov 1. Les calculs de ces variables

sont détaillés ci-apres.
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Z(m)

(@)

X (m)

Figure 3.10. Image PIV (a) avant et (b) aprés traitement

3.4.3 Trajectographie optique

La méthode de trajectographie optique a été développée lors de ces travaux de thése et

sera donc détaillée durant cette partie, ainsi que dans le chapitre 7 qui lui est dédié.

La Vélocimétrie de Suivi des Particules (PTV) est une méthode expérimentale qui permet
de mesurer le champ de vitesse lagrangien d’un fluide dans un espace tridimensionnel [12]. Cette
méthode consiste a suivre le déplacement d’une ou plusieurs particules colorées dans le milieu
mélangé. Ces particules doivent étre reconnaissables pour pouvoir étre suivies. Il s’agit ici de
billes ayant une densité proche de 1’eau afin de suivre au mieux 1’écoulement du fluide. Elle peut
étre fabriquée en alginate et colorée par du charbon actif ou de I’encre de Chine [13]. Le réacteur
est rétroéclairé pour que la bille puisse étre mise en valeur et suivie facilement. En principe, deux
caméras minimum devraient étre nécessaires afin de trianguler la position du traceur dans

I’espace, mais une troisiéme caméra ajoute de la précision.

Les images capturées durant I’acquisition sont traitées par ordinateur pour extraire les
differentes coordonnées 2D des traceurs a chaque instant et pour chaque caméra. La calibration
permet de situer les caméras les unes par rapport aux autres, la position des points peut étre
triangulée dans ’espace [14][15]. Il devient alors possible de reconstruire la trajectoire des
particules et, connaissant le At d’acquisition entre deux images, de déduire les vitesses
instantanées des particules a partir de leur déplacement. De ces vitesses instantanées, on peut

déduire les vitesses moyennes, puis I'énergie cinétique turbulente k.
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Comme il a été dit précédemment, le principal avantage de cette méthode est I’obtention
des vitesses et du déplacement du fluide en 3D. La description obtenue est lagrangienne et différe
donc de la description eulérienne de la PIV-2D, ce qui constitue un nouvel angle d’étude de
I’écoulement au sein du réacteur. Outre une visualisation totale dans I’espace, cette méthode
donne de nouvelles informations, comme par exemple les fréquences de passage des particules
dans certaines zones de la cuve, ce qui peut indiquer I’emplacement de certaines zones mortes, ou
la facult¢ de mise en suspension des solides d’un procédé. A nouveau, la méthode est
relativement simple & mettre en place et non-intrusive. Il s’agit d’une méthode optique
nécessitant un milieu transparent et simulé et cette technique n’est donc pas applicable en milieu
réel. Enfin, ce type d’expérimentation doit étre utilisé en complément de I’obtention de la
description eulérienne du fluide. En effet, s’il est intéressant d’obtenir les vitesses instantanées en
3D, cela reste moins précis en ce qui concerne la structure de 1’écoulement qu’une méthode

comme la PIV-2D.

Il n’existe pas encore de programme d’acquisition ou de traitement « clef en main »
comme pour la PI1V, ce qui implique une phase de développement pour cette méthode. En effet,
celle-ci est trés peu utilisée dans le cadre de I’étude de 1’écoulement au sein d’un réacteur agité.
Les principales études ont été menées par P. Pitiot, avec notamment les articles sortis par S.
Wittmer (1998) et H. Barrue (1999). Le montage de ces travaux utilisent 3 caméras, dont une
placée sous le reéacteur, pour le suivi d’une particule. L’ajout d’une troisiéme caméra est
intéressant mais son placement ne peut pas étre reproduit dans notre cas a cause de la présence du
fond hémisphérique. 1l existe également 1’étude menée par M.L. Collignon (2012) pour une
application proche de la n6tre. Le montage est similaire a ceci prés que nous utilisons ici trois
caméras pour suivre plusieurs particules, et non deux caméras pour suivre une seule particule sur

cette précédente étude.
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Comme pour la PIV, les expériences sont réalisées sur la maquette froide décrite
préecédemment (cf. Figure 3.11). Les contrepales ont été retirées afin de limiter la présence de
zones d’ombre dans le réacteur pour ce travail de mise en place de la méthode. Dans le but
d’effectuer une reconstruction 3D des trajectoires des traceurs, au moins deux caméras sont
nécessaires. Pour augmenter la précision, il a été décidé d’utiliser ici trois caméras monochromes
de modeéle IDS Ueye équipées d’un objectif Tamron de 25 mm. Les caméras possédent un port
Trigger GPIO 6 broches femelles. Grace a cela, la synchronisation des prises d’images se fait
grace a un contrdleur CC320. Ces trois caméras doivent offrir un bon angle de vision de la cuve.
Il a été décidé de répartir les trois caméras sur une seule face de l'aquarium car le placement de
I’une des caméras sur le coté de ’aquarium diminue grandement le nombre de points détectés.
Face a ces caméras et sur I’un des cotés de I’aquarium, deux panneaux LED (Phlox, 244x258x8

mm; 24 V) ont été placés afin de faire ressortir les particules dans les images par rétroéclairage.

A

(b)

Figure 3.11. (a) Schéma et (b) photo du banc expérimental de trajectographie optique avec (1) ; (2) et (3) les
caméras ; (4) I'aquarium ; (5) la cuve agitée ; (6) I'axe d’agitation ; (7) les panneaux LED

Les traceurs doivent étre passifs, donc se comporter exactement comme le fluide pour que
les trajectoires obtenues puissent étre un bon indicateur de la structure de I'écoulement. Leur
densité doit étre proche de celle du milieu et leur taille étre suffisamment faible pour ne pas

perturber I'écoulement, mais suffisamment importante pour étre détectable.
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Le traceur est donc une bille sphérique, a base d'alginate de sodium, colorée en noir par du
charbon actif. Cette méthode de fabrication des billes d'alginate est trés simple et suit les travaux
de Collignon et al. (2012) [13]. Une solution aqueuse d’alginate de sodium, de concentration 1 %
est préparée. Elle est ensuite mélangée a du charbon actif, pour une concentration de 0,5 %. Le
charbon actif permet de colorer les billes en noir et donc faciliter leur détection. En parallele, une
solution aqueuse de 4 % en masse de chlorure de calcium a également été préparée. Ces
proportions ont été choisies pour que les billes restent relativement sphériques, avec une bonne
résistance mécanique, une densité proche de celle de I'eau et une coloration suffisante et

homogeéne des billes pour la détection.

Quelques millilitres de la solution d’alginate ont été soutirés a 1'aide d'une seringue avec
une aiguille de 0,6 mm de diamétre. Des gouttes de cette solution ont été lachées dans la solution
de chlorure de calcium & une hauteur d'environ 10 cm. On obtient alors des billes quasiment
sphériques dont les tailles varient entre 1 et 2 mm de diamétre. On observe une légére pointe sur
les billes formées due au décrochage de la solution par rapport a la seringue. Plusieurs billes sont
ainsi fabriquées, et seules celles ayant les meilleures caractéristiques (taille, forme et couleur) ont

été conservées.

La derniére vérification, mais la plus importante, concerne la densité des billes. La mesure
de la densité suit plusieurs étapes. Tout d’abord, plusieurs particules sont placées dans une
éprouvette graduée de 10 mL, puis leur masse est pesée. De ’eau est ajoutée dans 1’éprouvette
jusqu’a atteindre 10 mL. La masse d’eau ajoutée est également mesurée, puis convertie en
volume d’eau. Cela permet de calculer la différence entre 10 mL et le volume d’eau ajouté qui
correspond au volume des particules. Ainsi, connaissant la masse des particules et leur volume,
on peut en déduire leur densité. La masse moyenne des particules est d’environ 3,61 + 0,1 mg,
tandis que le volume moyen des particules est de 3,24 10 + 10 mL. La densité moyenne des

particules obtenues est donc d’environ 1112 kg.m'3 et elle est donc supérieure a I’eau.
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Le protocole expérimental est divisé en deux grandes étapes. Dans un premier temps, il
faut calibrer les caméras. Cela permet de les positionner dans 1’espace, ce qui conduira a la
construction des coordonnées 3D des positions des billes détectées. Dans un second temps, il faut
réaliser 1’acquisition des coordonnées 2D des billes vues par les caméras. Ces données seront

ensuite traitées par la méthode décrite dans la partie suivante.

Le repére utilisé est un échiquier de taille 94*72 mm composé de carrés de 11 mm
(cf. Figure 3.12). Une séquence d’images est capturée pendant que le repere est déplacé a
différents endroits de la cuve. Ces images seront traitées par I'application Matlab® « Stereo
Camera Calibrator » [16], pour la calibration.

Figure 3.12. Photo de I’échiquier servant a la calibration plongé dans la cuve

Le modele d'étalonnage utilisé, appelé « sténopé » [13][17], permet le passage du
positionnement d’un objet réel vers son positionnement sur une image. Concrétement, la
calibration est réalisée grace a I'application « Stereo Camera Calibrator » de Matlab® qui permet
un étalonnage entre deux caméras. Trois étalonnages ont été effectués pour chaque paire de
cameras.
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Une fois les caméras installées et calibrées, il est possible de lancer 1’acquisition des
images pour obtenir la séquence de coordonnées de suivi des particules. Les acquisitions ont
toutes une duree de 24 h, et ont été effectuées pour deux vitesses de rotations, 120 et 200 rpm afin
de s’assurer de la mise en suspension des traceurs, comme il sera justifié dans le chapitre 7. Seule
I’eau a ¢été utilisée comme milieu afin que la mise en place de la méthode se fasse dans des
conditions simples. La détection des billes s’est faite grdce a la méthode du seuillage par
binarisation et du regroupement des composants liés, dont l'algorithme peut étre trouvé sur
OpenCV (SimpleBlobDetector) [18]. Les images sont traitées en ligne pour extraire uniquement
les informations de valeur, afin de réduire la taille des fichiers enregistrés. Les étapes suivies par

cet algorithme seront détaillees dans le chapitre 7.

Le traitement a été réalisé sur Matlab® avec les fichiers contenant les coordonnées des
particules détectées comme données d'entrée. Le modéle de suivi le plus approprié est un modele
a accelération constante. Pour qu’un modele de suivi soit considéré comme fiable, il est
nécessaire de pouvoir suivre les particules lorsqu’elles sont détectées, mais également
lorsqu’elles ne le sont pas, par exemple, lorsqu’elles passent derricre 1’axe d’agitation, ou
qu’elles se croisent entre elles dans le cas d’une mesure faite avec plusieurs billes. Pour prendre
en compte ces cas de figure, un modele de prédiction basé sur les derniers points détectés de la
trajectoire est mis en place. L’approche probabiliste utilisée est appelée approche d'estimation
récursive bayésienne [19][20][21]. Son application se fait au travers du filtre de Kalman. Ce

modele sera détaillé dans le chapitre 7.

L’étape suivante permet de faire correspondre les coordonnées d’une bille vue sur une
camera avec la méme bille vue sur une autre caméra, par le tragage des lignes épipolaires. Ainsi,
grace a la calibration entre chaque paire de caméras, il est possible de construire des matrices
dites de correspondance. Ces matrices permettent alors la triangulation des différents points pour
obtenir les coordonnées 3D. La résolution de la méthode de triangulation est réalisée sur Matlab®

par la fonction « Trianguler ».
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Les coordonnees 3D successives des différents points sont désormais déterminées, ce qui
conduit a la reconstruction des trajectoires et le calcul de la distance parcourue entre deux
images. Comme pour la PIV-2D, connaissant le délai séparant deux images, il est possible d’en

déduire les vitesses et toutes les variables qui en découlent.

Le modele numérique du réacteur est représenté par un ensemble de mailles cubiques de
tailles personnalisables. Les points traités lors de 1I’étape précédente sont donc répartis au sein du
réacteur et donc au sein des différentes mailles. Grace au post-traitement et aux points traités,
chacune des mailles se voit attribuer des valeurs pour les parametres importants ci-dessous qui

ont été calculés et filtrés, et ainsi éviter la plupart des valeurs aberrantes :

e L’identifiant de la maille

e Les coordonnées des particules localisées dans la maille, représentant toutes les particules
qui sont passés dans cette zone durant 1’acquisition

e Les valeurs instantanées des différentes composantes de la vitesse pour chaque particule
qui est passée dans la maille

e Les valeurs moyennes des différentes composantes de la vitesse dans la maille

e Les matrices de correspondances

Une fréquence élevée de présence des particules dans les mailles est nécessaire afin
d'avoir une bonne estimation de tous ces paramétres. Grace a cette modélisation du réacteur, il est
alors possible d’étudier I’écoulement du fluide grace aux valeurs obtenues par le traitement des

données acquises durant la mesure.
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3.5 Etude expérimentale du transfert de matiere en phase liquide

Dans le but d’étudier les phénomenes de transport au sein du bioréacteur, deux méthodes
expérimentales ont été retenues : la décoloration chimique et la PLIF. Ces deux méthodes, de
principe assez similaire, permettent d’estimer le temps de mélange en fonction des différentes
conditions de viscosité et d’agitation. L’intérét d’effectuer ces mesures selon deux techniques
différentes se révélera lors de la comparaison avec les observations de 1’écoulement faites grace a
la PIV-2D et la CFD. Les expérimentations ont été effectuées dans les mémes conditions que
I’étude hydrodynamique avec la méme maquette froide. Les détails des montages et protocoles

expérimentaux sont disponibles dans la these de Chezeau (2019) [2].
3.5.1 Mesure du temps de mélange par décoloration chimique

La méthode de décoloration chimique permet une mesure du temps de mélange par le
suivi du changement de couleur du milieu contenant un indicateur coloré, sensible au pH, sous
I’effet d’une réaction acido-basique. La technique est basée sur les travaux de Cabaret et al.
(2007) [22].

Initialement, une solution basique est introduite dans le milieu & étudier (NaOH, 5 M),
ainsi qu’un indicateur coloré, le pourpre de bromocrésol, puis I’agitation est maintenue au moins
une minute afin de s’assurer que le régime permanent est atteint. L’indicateur est violet en milieu
basique, au-dessus d’un pH de 6,8, puis il entre dans une zone de virage coloré jusqu’a un pH 5,2,

en-dessous duquel la solution devient jaune.

A T’instant ty de la mesure, une solution d’acide chlorhydrique (HCI, 2,5 M) est injectée
par une seringue dans un capillaire guidé par une tige en verre située a une distance d’environ 4
cm de I’axe d’agitation. L’acide réagit avec la solution basique déja présente. Le changement de
couleur va permettre de suivre la diffusion de ’acide dans le mélange par I’évolution du pH
[22][23]. Ce processus est suivi par une caméra couleur et les images recueillies seront traitées
ultérieurement. Une fois que la couleur est homogene, le mélange 1’est également (cf. Figures

3.13 et 3.14) [24][25].
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Pourpre de

bromocrésol
+ NaOH

(a) (b)

Figure 3.13. (a) Schéma et (b) photo du banc expérimental de la technique de décoloration chimique : (1) Caméra ;
(2) Panneau LED ; (3) Cuve agitée ; (4) Moteur ; (5) Zone filmé ; (6) Canne d’injection du HCI

.. ot LY TR

(@) (b)

Figure 3.14. Evolution de la couleur du mélange au cours de I’expérience : (a) Injection ; (b) Changement de couleur
en cours ; (c) Fin d’acquisition

Un masque est d’abord dessiné a partir de 1’'une des images capturées afin d’exclure les
parties inutiles de I’image qui concernent le tour du réacteur, les éléments du réacteur
(contrepales, axe d’agitation et turbines) ainsi que la zone au-dessus du fluide (cf. Figure 3.15a).
Les images peuvent ensuite étre analysées par un code Matlab®.

Le principe du traitement consiste en la différenciation des pixels jaunes, pour lesquels le
fluide est mélangé, des autres pixels ou le fluide ne I’est pas ou fait partie du masque. Pour
chaque image, le nombre de pixels colorés ou non, selon une certaine couleur est calculé

(cf. Figure 3.15b). En faisant la somme puis le ratio de ces pixels sur I’ensemble du fluide
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analysé sur les images, on obtient un pourcentage de fluide mélangé. Ce pourcentage augmente
puis finit par atteindre une valeur finale, se traduisant par un plateau sur la courbe de suivi
(cf. Figure 3.16).

Il est possible que cette valeur finale ne soit pas de 100 % (meélange completement
homogéne dans le réacteur), dans le cas ou des zones ne sont pas décolorées malgré un temps de
mélange extrémement long, notamment dans le cas des fluides non-newtoniens ou trés visqueux.
Il a donc été décidé de fixer a 95 % de cette valeur finale le seuil & partir dugquel on considére le
réacteur comme étant mélangé [22]. L’analyse visuelle des images finales permettra de conclure

si une homogénéité compléte est atteinte ou non dans le réacteur.

Pixels
non-mélangés

Pixels
mélangés

(@ ®)

Figure 3.15. Masque appliqué a la cuve (a) ; Pixels mélangés ou non dans la zone de travail (b).

P

% Pixels mélangés

Figure 3.16. Exemple de courb. 1€mps (s} pour la décoloration chimique.

3.5.2 Mesure du temps de mélange par PLIF
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Le PLIF est une technique expérimentale basée sur le suivi de la concentration d’un
traceur qui se disperse au sein du fluide au cours du temps. Le traceur utilise, ici la rhodamine B
[12], absorbe puis réémet la lumiére de ce laser par fluorescence a une certaines longueur d’onde
[24][26]. Il est alors possible de relier la fluorescence mesurée avec la concentration en traceur
[27]. Une fois que la concentration est considérée comme homogene dans le plan, le temps de

mélange est obtenu [23][25].

Le dispositif expérimental est comparable a celui de la PIV-2D. Les élements décrits dans
la partie réacteur sont présents. L’éclairage du réacteur s’effectue avec le méme laser qui est réglé
pour générer un plan bidimensionnel au niveau de I’axe d’agitation, 1égérement décalé afin de
visualiser toute la largeur de la cuve, récupérant ainsi un maximum d’information. Le traceur
fluorescent est la rhodamine B. L’injection se fait selon le méme dispositif et le méme
emplacement que pour la décoloration. A I’instant tp, Le traceur est injecté dans le milieu et

I’acquisition d’images est lancée (cf. Figure 3.17).

Cette derniére se fait par une caméra équipée d’un filtre optique dit « passe-haut »,
empéchant la lumiére d’une longueur d’onde inférieure a 565 nm d’étre transmise. Gréce a ce
filtre, on observe uniquement la lumiére émise par les particules fluorescentes, car la longueur
d’onde du laser a 532 nm est filtrée. Ce filtre permet dans un premier temps de réduire les erreurs
de traitement d’image dues aux réflexion des différents objets (axe d’agitation, turbines...) et
parois. Il permet également d’uniformiser I’intensité de la lumiére du laser sur la plan 2D, qui
peut avoir tendance a fluctuer au cours du temps et varier dans 1’espace. La caméra permet de
suivre, puis d’enregistrer 1’évolution du changement de couleur le long de ce plan 2D placé
généralement proche de ’axe d’agitation. Une fois 1’enregistrement effectué, les images sont

traitées par le logiciel Matlab®.
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— e o o - o oy

@ (b)

Figure 3.17. (a) Schéma et (b) photo du banc expérimental de la technique PLIF avec photo : (1) Caméra ; (2) Laser ;
(3) Moteur ; (4) Cuve agitée ; (5) Point d’injection de la Rhodamine ; (6) Zone éclairée ; (7) Aquarium ; (8) Zone filmé
; (9) Filtre passe haut

La premiere étape du traitement des images est similaire a la décoloration, a savoir qu’un
masque est dessiné pour exclure les éléments du réacteur (contrepales, axe d’agitation et
turbines), ainsi que la zone au-dessus du fluide (cf. Figure 3.18a). On remarque qu’il est
également nécessaire d’effacer la zone noire provoquée par I’ombre de 1’agitateur sur la partie

gauche du plan.

Pour cette méthode, ce n’est pas un changement de couleur qui est observé, mais la
distribution spatiale d’une intensité lumineuse qui est proportionnelle a la quantité de traceur en
chaque point du plan (cf. Figure 3.18b). On cherche a mesurer 1I’évolution des variations de gris
entre un ¢état initial (au début de 1’acquisition) et un état final (a la fin de 1’acquisition),
correspondant a I’évolution de la concentration de traceur fluorescent. Pour chaque pixel, on
calcule I’écart d’intensité a 1’instant t avec ’instant initial, puis on norme cette valeur avec la
différence entre I’intensité initiale et I’intensité finale. La quantité obtenue est en réalité une
échelle allant de 0 & 100 pour chaque point de I’espace, indiquant sa proximité avec un mélange a
I’état initial (valeur égale a 0) ou a I’état final (valeur égale a 100). On peut donc & nouveau
binariser les pixels en leur attribuant une valeur de 0 pour les pixels ayant un indice de méelange
en dessous de 100 et une valeur de 1 pour les pixels avec un indice égal a 100. En suivant

I’évolution de ce rapport, on obtient un pourcentage de mélange jusqu’a un obtenir un plateau sur
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la courbe de suivi (cf. Figure 3.19). On considere que le plan est homogéne lorsqu’il atteint 95 %

de ce seuil.

,T

) |

W ) : .
\""(‘v @ Pixels
AN 2 mélangés

Pixels
non-mélangés

(@) (b

Figure 3.18. (a) Masque appliqué aux images ; (b) Visualisation de I'image au cours du mélange.

% Pixels mélangés

Temps (s)

Figure 3.19. Exemple de courbe de détermination du temps de mélange

3.6 Etude expéerimentale du transfert de matiére gaz-liquide

L’étude du transfert gaz-liquide a été effectuée par la technique expérimentale de
désoxygénation/réoxygénation afin de mesurer le coefficient de transfert volumétrique k a. Etant
donné qu’un systeme de bullage est mis en place pour cette méthode, la taille des bulles genérées
est mesurée car le k.a dépend en partie de ce paramétre. Cela permet d’assurer la comparaison
entre les différentes conditions de mélange. A nouveau, les expérimentations ont été menées sur
la maquette froide. Les détails des montages et protocoles expérimentaux sont disponibles dans la
these de Chezeau et al. (2019) [2].
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3.6.1 Mesure du k.a

La désoxygénation/réoxygénation est I’une des méthodes les plus connues pour la mesure
du transfert gaz-liquide. Comme son nom I’indique, elle consiste a désoxygéner complétement un
milieu saturé en oxygene, grace au bullage d’un gaz inerte, puis a le réoxygéner par un bullage
d’air. Le suivi de la concentration en O, dans le milieu permet de mesurer le coefficient de

transfert volumétrique k_a

La premiere étape de cette technique expérimentale consiste a oxygéner un milieu jusqu’a
saturation en oxygene par bullage d’air. Celui-ci se fait au moyen d’un fritté en inox, fixe au bout
du diffuseur de gaz. Ce fritté est placé sous I’axe d’agitation, bien centré en dessous de la turbine

Rushton, en fond de cuve, afin de faire buller du gaz de maniere homogéne dans le milieu.

A Pinstant initial de la mesure, un gaz inerte est introduit dans le milieu (généralement,
I’azote) jusqu’a ce que celui-ci soit completement désoxygéné. Une fois arrivé a ce point, le
bullage par le gaz inerte est stoppé, puis est remplacé par un bullage d’air (ou un autre gaz dont la
concentration en oxygene est connue). L’oxygéne est donc réintroduit dans le milieu jusqu’a la
saturation du milieu. Ce cycle peut étre répété autant de fois que nécessaire afin d’obtenir une

répétabilité des mesures (cf. Figure 3.20).

Le débit de gaz est fixé pour toutes les manipulations & une valeur de 5 L.h™
correspondant au débit maximal en hydrogene produit dans le bioréacteur lors des
expérimentations de Chezeau et al. (2019) [1]. Il est contrdlé par un débitmétre a flotteur. Ainsi,
seules les conditions liées au milieu impactent ce paramétre. Cela permet donc de suivre

I’évolution de la qualité du transfert gaz-liquide en fonction de ces variables.
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Figure 3.20. (a) Schéma et (b, c) photos du banc expérimental de la technique oxygénation/désoxygénation avec
photo : (1) Caméra ; (2) Fritté ; (3) Moteur ; (4) Cuve agitée ; (5) Sonde O2 ; (6) Zone filmée ; (7) Systeme
d’acquisition

Une sonde a O, (Unisense, Danemark) plongée dans la phase liquide et a été placée a 20
mm de la paroi de la cuve a hauteur de la turbine supérieure de 1’axe d’agitation, ce qui signifie
50 mm en-dessous de la surface libre du milieu. Dans le cadre de ’utilisation d’un fluide non-
newtonien tres visqueux, la sonde a été rapprochée de 1’axe d’agitation, a environ 40 mm. Elle
permet de suivre 1’évolution de la concentration en oxygene au cours du temps [28][29][30][31],
ce qui conduit a la courbe affichée sur la figure 3.21. Cette derniere présente le temps de mesure
le plus court, a savoir 1 h 15 min pour la totalité du cycle. Cela signifie que le temps de réponse
de la sonde (environ 15 secondes) est négligeable [32][33].

Une simple relation permet alors de lier les concentrations de gaz au ki a en fonction du temps
[29]:

dcCo,

— *
dt —_ kLa. (COZ - COZ) (33)
N - Cui
— * kigt=I Max Min
3 T ) = Cup
S 3
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Q LY /
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E H kpa.t = [n—dax___Mn
8 50 ; CMG'.X = C(t)
g kg
U 0
Temps (s)
Figure 3.21. Evolution de la concentration d’O, en fonction du temps pour un cycle désoxygénation/oxygénation
pour 0,008% a 200 RPM

Cette méthode nous donne donc acceés au (k,a)o,, ce qui signifie qu'une conversion est
nécessaire pour obtenir la valeur pour Hz (k a)y,. Pour cela, le modele de pénétration de Higbie

a éte utilisé afin de relier le coefficient de transfert de matiere k; d’une espéce i a son coefficient

de diffusion moléculaire D; dans de 1’eau par :
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(k)i ~ /D (3.4)

Ceci permet d’obtenir la relation suivante :

(kLa)Hz = (kLa)oz-\/g:Z (3.5)

435 °C, Dy, est égal 6,3 10° m%s™ et D, est égal & 3,2 10° m?s™, ce qui conduit & un facteur

de correction de 1,4. Ainsi, a aire interfaciale a constante :

(kLa)Hz = 14. (kLa)o2 (3.6)
3.6.2 Mesure de la taille de bulles

Le paramétre k_a estimé est le produit du coefficient k. qui dépend de 1’épaisseur de la
couche limite dans la phase liquide autour des bulles, ainsi que de la surface d’échange a entre le
gaz et le milieu. Ce dernier point signifie donc que le transfert du gaz dépend de la taille et de la
forme des bulles générées par le fritté au sein de la solution et donc qu’il s’agit d’un point

important a étudier.

Une regle a été placée dans le milieu entre la paroi et les contrepales. Un appareil Canon
EOS 70D (Canon, Japon) équipé d’un objectif macro a ouverture fixe /2,8 de 150 mm de focale
(Sigma Corp., Japon) a été placé au niveau de la pale supérieure avec la regle dans le champ de
prise de vue. Pour chaque type de milieu et chaque vitesse de rotation, une vidéo de trois minutes
a été enregistrée. Cette vidéo doit permettre d’obtenir une image nette de la régle et des bulles
proches de la paroi. Le but est de capturer un maximum de bulles différentes pour que leur

mesure soit la plus représentative possible de la distribution de leurs tailles dans le milieu.

Les vidéos capturées sont converties en images puis celles-ci ont été analysées grace au
logiciel ImageJ®. Les bulles ont été sélectionnées & la main de facon & obtenir un minimum de
500 tailles différentes, permettant ainsi d’accéder a une répartition qui suit une loi normale,

comme le montrent les images ci-dessous (cf. Figure 3.22) :
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Figure 3.22. (a) Zone filmée par la caméra pour la mesure de bulles ; (b) Exemple de courbe de distribution normale
du diametre des bulles
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3.7 Annexes

Annexe 3.1

Tableau 3.1. Liste des conditions opératoires en milieu newtonien

PEG
Vitesse (dReP:JI);ation N %PEG (v/v) Viscosité(ﬂ::?mique U Nombre de Reynolds Re

40 30% 0,0610 33
40 20% 0,0370 55
40 10% 0,0230 88
120 30% 0,0610 99
120 20% 0,0370 164
200 30% 0,0610 165
120 10% 0,0230 263
200 20% 0,0370 273
200 10% 0,0230 438
40 5% 0,0025 807
40 0% 0,0009 2241
120 5% 0,0025 2420
200 5% 0,0025 4033
120 0% 0,0009 6722
200 0% 0,0009 11204
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Annexe 3.2

Tableau 3.2. Parametres du modele de Cross en fonction de la concentration en PAM

PAM - Cross
%PAM (m/m) No Ne t. m r?
0,008% 0,006 0,002 0,117 0,866 0,844
0,01% 0,018 0,002 2,709 0,603 0,758
0,02% 0,025 0,003 0,192 0,835 0,955
0,03% 0,032 0,004 0,154 0,981 0,957
0,04% 0,035 0,004 0,134 0,940 0,988
0,08% 1,590 0,007 88,262 0,466 0,917
0,10% 0,148 0,006 0,214 0,997 0,951
0,20% 5,495 0,015 35,551 0,619 0,971
0,30% 9,026 0,023 24,826 0,807 0,955
0,40% 10,249 0,033 2,715 1,247 0,966
Annexe 3.3

Tableau 3.3. Parametres de la loi puissance en fonction de la concentration en XG

XG
%XG (m/m) K n r?
0,05% 0,036 0,691 0,950
0,1% 0,063 0,644 0,973
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Annexe 3.4

Tableau 3.4. Liste des conditions opératoires en milieu non-newtonien avec le PAM

PAM
Vitesse de rotation N o Viscosité dynamique | Nombre de Reynolds

(RPM) AL moyenne u (Pa.s) Re
40 0,4% 0,5265 4
40 0,2% 0,1833 11
40 0,3% 0,1558 13
40 0,08% 0,0807 25
40 0,1% 0,0545 37
120 0,4% 0,1550 39
120 0,2% 0,1025 59
120 0,3% 0,0782 77
40 0,04% 0,0193 104
200 0,4% 0,0933 108
120 0,08% 0,0526 115
40 0,03% 0,0171 118
200 0,2% 0,0794 127
40 0,02% 0,0133 152
200 0,3% 0,0597 169
120 0,1% 0,0285 212
200 0,08% 0,0431 234
40 0,01% 0,0073 275
40 0,008% 0,0043 468
200 0,1% 0,0214 472
120 0,04% 0,0120 503
120 0,03% 0,0104 582
120 0,02% 0,0081 745
200 0,04% 0,0095 1063
200 0,03% 0,0082 1226
120 0,01% 0,0048 1248
200 0,02% 0,0065 1560
120 0,008% 0,0033 1816
200 0,01% 0,0041 2470
200 0,008% 0,0030 3403
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Annexe 3.5

Tableau 3.5. Liste des conditions opératoires en milieu non-newtonien avec le XG

XG
Vitesse de rotation N o Viscosité dynamique | Nombre de Reynolds
(RPM) A moyenne u (Pa.s) Re
40 0,10% 0,0305 66
40 0,05% 0,0194 104
120 0,10% 0,0206 293
120 0,05% 0,0138 438
200 0,10% 0,0172 586
200 0,05% 0,0118 856
Annexe 3.6

Tableau 3.6. Composition des solutions minérales utilisées dans le milieu de culture

Solutions minérales
Solutions minérales Composition Quantité (%) Quantité (g.L™)

| K,HPO, 0,60 6,00
KH,PO, 0,60 6,00

(NH,),S0,4 2,40 24,00

I NaCl 1,20 12,00
MgSO,, 7H,0 0,12 1,20

CaCl, 0,12 1,20

MnSQ,, 6H,0 0,015 0,15

11 CoCl,, 6H,0 0,0015 0,015
FeSO,, 7H,0 0,04 0,40

H;BO;, H,0 0,60 6,00

ZnS0O,, 7H,0 0,82 8,20

NiCl,, 6H,0 0,26 2,60

\V} CuCl,, 2H,0 0,15 1,50
NaMoO,, 2H,0 0,28 2,80

FeCl,, 4H,0 2,50 25,00

H;BO;, H,0 0,60 6,00
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Annexe 3.7

Tableau 3.7. Composition du milieu de culture

Milieu de culture

Solutions Quantité (%)
Solution minérale | 7,50
Solution minérale Il 7,50
Solution minérale Ill 0,02
Solution minérale IV 5,00

PABA 0,01
L-cystéine 0,05
Résazurine 0,10

Na,CO; 0,40
Biotine 0,02
Hémine bovine 0,10
Eau distillée 79,30
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3.8 Nomenclature

CAO Conception Assistée par Ordinateur

CFD Mécanique des Fluides Numérique

CHAM Concentration Heat and Momentum Limited

C'or Concentration en O, a saturation dans le milieu (pmol.L'l)
Co2 Concentration en O dans le milieu (umol.L™)

DCU Unité de Contr6le Digital

D;i Diffusion moléculaire d’une espéce i

Fortran FORmula TRANslator

GC Chromatographie en phase Gazeuse

H Production d’hydrogéne cumulée (m°)

Hmax Production maximale d’hydrogéne (m3)

k Energie cinétique turbulente (m?.s?)

ke Coefficient de transfert de matiére (m.s™)

k.a Coefficient volumétrique de transfert de matiére gaz-liquide (s™)
Ks Constante de Metzner-Otto

LED Light-Emitting Diode

MRF Multiple Reference Frame

N Vitesse d’agitation (tr.s™)

PAM Polyacrylamide

PEG Polyéthyléne Glycols

Phoenics® Parabolic Hyperbolic Or Elliptic Numerical Integration Code
PIV Vélocimétrie par Images de Particules

PLIF Fluorescence Induite par Nappe Laser

PTV Vélocimétrie par Suivi de Particules

r2 Coefficient de correlation

Re Nombre de Reynolds

Rmax Vitesse maximale de production d’hydrogéne (m*.h™)
RPM Rotation Par Minute

t Temps (S)

At Temps entre I’acquisition entre deux images (S)

XG Gomme de xanthane

Taux de dissipation d’énergie cinétique turbulente (m?.s™)

v Taux de cisaillement (s™)
A Temps de latence (h)
Ak Echelle spatiale de Kolmogorov (m)
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Preambule

Pour ce premier chapitre de résultats, on s’intéressera au rendement en biogaz du procédé
de fermentation par la mise en place de cultures réelles. La présente étude de la production de
biohydrogéne par le proceéde de fermentation sombre en fonction du nombre de Reynolds est la
continuité des travaux de Chezeau et al. (2019) [1]. Par un plan d’expériences factoriel, il a mis
en évidence le trés fort impact de la viscosité et de la vitesse d’agitation sur la production de Hj.
Le nombre de Reynolds est le nombre adimensionnel permettant de combiner ces deux
parametres et est donc largement utilisé pour cette étude.

Les cultures mises en place dans un réacteur de 2 L ont apporté de nombreuses
informations. Comme il sera montré dans ce chapitre, I’un des éléments d’étude est la diminution
du rendement du réacteur lorsque celui-ci fonctionne en régime turbulent. Ce type de régime est
cens¢ améliorer les différents transferts de matiére et devrait donc permettre d’améliorer le
rendement de production de H, du procédé au prix d’une consommation d’énergie importante.
Or, il s’avére que la production d’H, diminue dans ces conditions [4]. Il semble donc que la
turbulence ait un impact négatif sur les microorganismes présents dans le réacteur. Ce chapitre
vise donc a expliciter ce phénomene et a compléter les données obtenues dans ’article Chezeau
et al. (2020) [2].

Dans un premier temps, les résultats des précédentes cultures seront rappelés, puis seront
comparés a de nouvelles cultures effectuées avec des milieux non-newtoniens, plus proches des
conditions rencontrées avec l’utilisation de biomasse. Pour [I’étude de I’impact de
I’hydrodynamique et de la turbulence, un modele CFD a été étudié. La deuxieme partie de ce
chapitre exposera les parametres de la mise en place de ce modéle ainsi que sa validation par les
données de la littérature et les mesures effectuées par de la PIV-2D, une technique d’imagerie
laser. Enfin, la derniére partie s’intéressera a 1’é¢tude de la formation des agrégats bactériens, leur

lien avec le rendement en H, et la maniére dont ils sont impactés par la turbulence.
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4.1 Production de H, en fonction du nombre de Reynolds

Dans cette premiere partie, la réalisation des cultures réelles effectuées avec un réacteur
de 2 L est présentée. Les résultats sur les cultures en milieux newtoniens de Chezeau et al. (2019)

[1] seront rappelés et comparés aux resultats des cultures en milieux non-newtoniens.
4.1.1 Choix des conditions de cultures

Lors de ses cultures, Chezeau et al. (2019) [1] a utilisé du PEG pour faire varier la
viscosité de son milieu, avec 1’hypothése que ce produit n’est pas consommé lors de la réaction.
Cing valeurs de concentrations ont été retenues : 0 % ; 5 % ; 10 % ; 20 % et 30 %. Trois vitesses
d’agitations ont été étudiées : 40, 120 et 200 rpm. Cela permet donc d’obtenir 15 valeurs
différentes du nombre de Reynolds. Chaque réacteur a été utilisé trois fois en batch afin d’assurer

la répétabilité des résultats ce qui donne un total de 45 cultures.

Le produit utilisé afin d’obtenir un comportement non-newtonien est la XG. Les vitesses
d’agitation utilisées pour ces cultures sont les mémes que précédemment. Trois concentrations €n
XG ont été retenues : 0 % (pour la comparaison aux cultures précédentes) ; 0,05 % ; 0,1 %. Les
nombres de Reynolds ont été calculés a partir d’une viscosité moyenne (en utilisant la relation de
Metzner-Otto exposée dans la partie 3.1.2 afin d’étre comparés aux résultats newtoniens. Les
cultures effectuées en milieu non-newtonien n’ont pu étre mises en place qu’une seule fois, la

principale raison étant un manque de temps.

Etant donné que le produit utilisé est d’origine naturelle, il est légitime de se demander
s’il n’est pas consommé par les microorganismes au méme titre que le glucose utilis€ comme
source de carbone. Pour Vérifier cela une expérience préliminaire a été effectuée. Cing bouteilles
de précultures ont été préparées selon les conditions habituelles précisées dans la partie 3.2.2.2.
L’une de ces bouteilles contient du glucose comme source de carbone, & une concentration de
8 g.L™, soit la concentration habituelle pour une préculture. Pour trois autres bouteilles, le
glucose a été remplacé par la XG selon trois concentrations différentes: XG (0,04 %) ;
XG (0,1 %) ; XG (0,2 %). Enfin, une derniére bouteille témoin a été préparée, sans glucose, ni
XG. Ces bouteilles ont été inoculées avec 10 mL de microorganismes puis placées dans une étuve

a 37 °C pendant 12 h. A la sortie de I’étuve, les résultats sont décrits ci-dessous (cf. Figure 4.1) :
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Figure 4.1. Photos des bouteilles de microorganismes apres 12 h de culture en étuve : (a) témoin ; (b) glucose
(8 9.L™); XG (0,04%) ; XG (0,1%) ; XG (0,2%)

La production de H; est vérifiée visuellement a partir de ces photos, mais elle a également
été estimée par le dégazage des bouteilles. Comme attendu, du gaz a été produit pour la bouteille
contenant du glucose, mais aucune production n’est visible pour la bouteille témoin. Il n’a
également été observé aucune production de H, pour les bouteilles contenant la XG. Cela signifie
donc que les microorganismes n’ont pas consommé ce produit pour produire du biohydrogéne,

méme si aucune autre source de carbone n’était disponible.
4.1.2 Production de H; en fonction des conditions de mélange

Les résultats sont exposés dans les Annexes 4.1 a 4.3, ainsi que sur la figure 4.2 :

Laminaire I Transitoire I Turbulent

12 4 I A Newtonien (Chezeau et al., 2019)
I A ¢ Eau (Nouvelles mesures)
= 10 - A % A ‘ A A ® Non-Newtonien (XG)
) A
5 A A
[T} 8 - A ‘
2 A
©
z
5 ° O
5 |
()
5 4 F | 1 ¢
3 H *
£ 7 I
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Figure 4.2. Courbe d’évolution de la production de H, et en fonction du nombre de Reynolds en milieux newtoniens
et non-newtoniens.
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On commence par s’intéresser aux résultats obtenus en milieu newtonien. Sur cette courbe

nous pouvons faire deux observations permettant chacune de formuler une hypothése.

Dans un premier temps, lorsque le nombre de Reynolds est faible (Re < 100),
correspondant a un régime d’écoulement laminaire, la production en H, augmente avec le nombre
de Reynolds. Un plateau est atteint lorsque le régime atteint la transition, c’est-a-dire lorsque le
nombre de Reynolds est compris entre 100 et 1000. L hypothése formulée est que 1’augmentation
du nombre de Reynolds s’accompagne d’un meilleur transfert gaz-liquide et d’une meilleure
homogénéisation de la phase liquide (meilleur contrdle du pH et répartition des nutriments au
sein du milieu). Cette hypothése a été confirmée par 1’article Chezeau et al. (2019) [3] qui, par la
mesure du k_a et du temps de mélange, a mis en évidence la limitation du transfert de matiere en

régime laminaire conduisant a une baisse de la production de H..

A partir de Re > 1000, on considére que le régime d’écoulement turbulent est atteint. La
production de H, diminue alors lorsque la valeur du nombre de Reynolds augmente. Cela semble
entrer en contradiction avec la conclusion précédente car le transfert gaz-liquide et
I’homogénéisation du milieu sont encore meilleurs en régime d’écoulement turbulent. De plus,
comme exposé dans la partie 2.3.1.1, les tourbillons dus a la turbulence permettent également
d’améliorer les différents transferts de matiére [4]. Cela signifie donc que la production en
biohydrogeéne n’est pas limitée par les transferts de matiere. Or la contrainte de cisaillement
provoquée par les vitesses d’agitation étudiées n’est pas suffisante pour étre létale pour les
microorganismes. En effet, des observations au microscope ainsi que 1’utilisation des
microorganismes du réacteur pour des repiquages ont montré récemment que ceux-ci restent
actifs malgré le cisaillement. L’hypotheése formulée est donc que la turbulence impacte
négativement la productivité des microorganismes sans létalité. L’étude s’est alors portée sur la
capacité des microorganismes a former des agrégats. Ces agrégats seraient perturbés par la
turbulence, ce qui limiterait ainsi la production de biohydrogene [5][6]. Cette hypothése sera
étudiée plus en détail dans la derniere partie de ce chapitre.
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Dans le cas des conditions non-newtoniennes, on peut observer que d’une maniére
générale la production en hydrogéne obtenue sur ces nouvelles cultures est tres inférieure aux
précédentes. La plupart du temps, elle semble étre divisée par un facteur 2 voire 2,5 par rapport
aux résultats obtenus précédemment en milieu newtonien. L’unique condition ayant une
production trés supérieure aux autres (Re = 11 204) correspond au cas de figure ou une quantité
importante de mousse S’est formée ce qui a conduit a I’utilisation d’un anti-mousse pour

I’ensemble des autres expérimentations.

A P’inverse des résultats précédents, aucune tendance ne peut étre dégagée. Les résultats
de production semblent rester au voisinage de 4 L pout tous les nombres de Reynolds. Il est donc
possible que cette baisse de productivité soit due aux conditions non-newtoniennes, mais il faut

aussi noter que le confinement n’a pas permis de répliquer les essais.

De plus, ces résultats sont également trés différents pour un milieu a 0 % de XG,
équivalent donc au milieu a 0 % en PEG, avec uniquement de I’eau comme solution. Il est donc
impossible de vérifier si les conditions non-newtoniennes entrainent une chute de la production
en H,, dans la mesure ou un ou plusieurs autres parameétres impactent également le rendement du
procédé en milieu aqueux. A ce stade, il apparait important de préciser que 1’installation
permettant I’analyse du gaz produit par le procéde a été modifiée depuis les travaux précédents.
Le tuyau permettant la récupération du gaz en sortie du condenseur est d’une longueur de 10 m
avant d’atteindre le débitmétre volumique placé en amont de la micro-GC. Un tuyau de cette
longueur implique donc une grande perte de charge linéaire, ainsi qu’une pression partielle de H,

plus élevée dans le fermenteur, ce qui peut provoquer une inhibition plus rapide.

Ainsi, trois possibilités peuvent expliquer la différence de résultats. Tout d’abord ces
derniéres cultures n’ont pas pu étre effectuées en triplicat par manque de temps comme expliqué
précédemment. Les répliquer permettrait de voir si ces différences se confirment ou s’il ne
s’agissait que d’erreurs de manipulations ponctuelles. De nouvelles cultures en milieux non-
newtoniens sont a envisager. Ensuite, le consortium bactérien utilisé pour ces expériences a subi
de nombreux repiquages depuis sa mise en place. Ainsi, depuis les travaux précédents sa

composition a pu changer a cause de légeres contaminations successives. Il est donc possible
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qu’il ait perdu en efficacité depuis les mesures précédentes. Une analyse PCR permettrait de
connaitre sa composition exacte. Enfin, la derniére explication la plus probable est que la perte de
charge induite par la longueur du tuyau placé en sortie du condenseur réduise le transfert gaz-
liquide de sortie du réacteur. Le biohydrogene aurait donc plus de mal a désorber et le H; dissous
inhiberait la réaction et réduirait donc le rendement en H, gaz. De nouvelles cultures en
conditions newtoniennes sur cette installation ou bien la réduction de cette longueur de sortie
confirmeraient ou non cette hypothése. D’une maniére générale il n’a donc pas été possible de
mesurer I’impact de conditions non-newtoniennes sur la production d’H, dans ce réacteur au

cours de ces travaux et cet objectif devra donc constituer une perspective pour de futurs travaux.
4.1.3 Conclusion

Les résultats précédents concernant la production d’hydrogéne en milieux newtoniens ont
montré que celle-ci augmente avec le nombre de Reynolds en régime laminaire, grace a
I’amélioration des différents transferts de matiére, jusqu’a atteindre un plateau en régime
transitoire. En revanche, en régime turbulent, lorsque ces transferts sont censés étre maximises, la
production chute brutalement. Le taux de cisaillement n’étant pas 1étal pour les bactéries, il a été
déduit que la turbulence impacte les microorganismes autrement, notamment a travers la

formation des agrégats bactériens.

En ce qui concerne les résultats en milieux non-newtoniens, il a d’abord été montré que la
XG utilisé pour obtenir ce comportement n’était pas consommé par les bactéries. Les résultats des
cultures en réacteur ont montré une grosse différence de production par rapport aux milieux
newtoniens, mais il semble que cela ne soit pas d au caractére complexe du fluide. De nouvelles
cultures seront nécessaires afin de tirer des conclusions sur les potentielles différences de

production de H; entre fluides newtoniens et non-newtoniens.

Maintenant, I’étape suivante consiste a étudier I’hydrodynamique du mélange au sein du
réacteur. Ce faisant, il sera possible d’étudier la mise en place du régime turbulent a une échelle
locale, ce qui donnera accés a de nombreuses informations permettant d’étudier I’impact de la
turbulence sur les microorganismes. Pour visualiser I’écoulement local au sein du réacteur, un

modele numérique a été mis en place grace a un logiciel de CFD.
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4.2 Mise en place et validation du modele CFD

Dans le but d’étudier I’effet de la turbulence sur la production de H, il est indispensable
de s’intéresser a 1I’hydrodynamique dans le réacteur. Pour cela, un modele numérique a été
développé grace au logiciel Phoenics® (Cham Co., UK). La mise en place de ce modéle
comprend deux grandes étapes. Dans un premier temps, il convient de construire ce modele et de
choisir les meilleurs parametres numériques. Dans un second temps, ce modéle doit étre validé
par comparaison avec les données de la littérature et/ou des données expérimentales obtenues par
des mesures de PIV-2D. Une comparaison est effectuée sur la structure de 1I’écoulement et les
valeurs des différentes variables a une échelle locale. L’avantage de la simulation numérique par
rapport aux données expérimentales de la PIV-2D est la modélisation en 3D de I’écoulement, ce

qui permet d’obtenir des informations sur I’écoulement local dans tout le réacteur.
4.2.1 Choix des parametres de calcul

Une fois défini le domaine de calcul, des simulations numériques ont été réalisées en
fonction de différents parametres afin de choisir les plus adaptés aux conditions réactionnelles de
la fermentation sombre. Le nombre de puissance a été utilisé pour effectuer les comparaisons. Le
nombre de puissance N, a été calculé grace a I’estimation du couple sur I’axe d’agitation, ce
dernier étant égal au moment obtenu selon 1’axe Z en incluant uniquement les objets qui
composent I’axe d’agitation (cf. Partie 2.3.1.2) [7]. Tous ces calculs ont été effectués sur un seul
processeur, bien que le logiciel autorise le calcul sur plusieurs processeurs car les calculs sont
plus stables. Les propriétés physiques du fluide agité sont celles de I’eau et I’agitation se fait a
une vitesse de 200 rpm pour maintenir des conditions d’étude simple et s’assurer d’étre en milieu

turbulent, notamment pour le choix du modéle de turbulence.
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Il a été montré dans la partie 2.4.4.1 bibliographique 1I’importance de mettre en place un
« bon » maillage, menant a une convergence des résultats avec le minimum d’erreur numérique
[8][9]. Cela implique une bonne résolution globale, un maillage plus fin autour des zones ou
I’écoulement est particulierement perturbé (notamment autour des objets « Rotor »), tout en
conservant un bon lissage. Il est surtout important que les résultats soient indépendants de ce
maillage. Ainsi, en suivant systematiquement les mémes régles de construction, 12 maillages
différents ont été testés, allant de 100 000 a 1 200 000 mailles.
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Figure 4.3. Evolution du nombre de puissance Np en fonction du nombre de mailles pour de I’eau a 200 RPM (Re =
11200)

Sur la figure 4.3, il est possible d’observer une augmentation relativement stable de la
valeur de N, au fur et a mesure que le nombre de mailles augmente. Cette valeur semble se
stabiliser a partir de 700 000 mailles. La différence avec la valeur a 600 000 mailles est un peu en
dessous de 2% et elle est de 0,5% par rapport a 800 000 mailles. Il s’agit donc d’une différence

bien inférieure a 5% ce qui signifie que I’indépendance au maillage semble bonne.

Ainsi, le maillage de 700 000 mailles est retenu pour ce modele. Le temps de calcul, en
monoprocesseur est d’environ 40 h, ce qui est acceptable. Une augmentation de la finesse du
maillage aurait significativement allongé ce temps de calcul et un maillage plus large conduirait a

des résultats moins précis.
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Le modele de turbulence est ce qui permet de fermer les équations de Navier-Stokes
simplifiées par le modele RANS en calculant le terme lié a la turbulence. Il ne sera question ici
que de I’étude des différentes variantes du modéle k- disponibles sous Phoenics®, car il s’agit du
type de modele le plus utilisé. Les différentes variantes sont basées sur le modele standard, décrit
dans la partie 2.4.3.3, mais pour lesquelles des termes sources ont pu étre ajoutés afin de
s’adapter a différentes conditions de calcul. La description détaillée des modeles est fournie sur le
site de Cham Co., UK [10]. Les spécificités de ces modeles ne s’adaptent pas particulierement
aux conditions d’étude présentes. De plus, si I’on se référe a la littérature, le choix du modéele de
turbulence n’a que peu d’effet sur I’écoulement et impacterait principalement la convergence et le

temps de calcul [11].

Deux types de schémas de discrétisation du terme d’advection sont utilisés, soit d’ordre 1,
soit d’ordre 2. En théorie, les schémas de second ordre sont de meilleure qualité que ceux d’ordre
1 mais la convergence est plus difficile a obtenir. Leurs descriptions sont également disponibles
sur le site de Cham Co., UK [12]. Comme pour les variantes du modéle de turbulence, la
littérature indique que le choix du schéma de discrétisation impacte treés peu 1’écoulement moyen
[11], mais qu’il impacte les grandeurs liées & la turbulence (k et ¢). Etant donné qu’un maximum
de précision est recherché, un modéle d’ordre 2 sera choisi, uniquement si la convergence peut

étre atteinte.
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Figure 4.4. Evolution du nombre de puissance Np en fonction du modéle de turbulence et du schéma de
discrétisation pour Re=11200

Comme annoncé dans la littérature, la figure 4.4 montre que le choix d’une variante parmi

les modeles de turbulence k-& n’a que peu d’impact sur la valeur de N,. Ainsi, étant donné
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qu’aucune des variantes n’est particuliecrement adaptée aux conditions de mélange dans la
fermentation sombre, il a été décidé de garder la forme standard du modeéle k-&. De méme pour le
schéma de discrétisation du terme convectif, le nombre de puissance n’est que peu impacté par ce
parametre. De plus, la convergence est atteinte pour les schémas d’ordre 1, mais également pour
la plupart des schémas d’ordre 2. Par comparaison des temps de calcul, il a été décidé de retenir
le schéma d’ordre 2 dénommé VLAN1 (aussi connu sous les noms de van Leer ou de MUSCL),

qui est le plus rapide.
4.2.2 Validation du modele numérique

Maintenant que les parametres numeériques ont été sélectionnés, le modele doit étre validé.
Cela se fera en deux parties. Dans un premier temps, les valeurs de N, obtenues selon deux
méthodes différentes seront comparées aux valeurs de la littérature. Dans un second temps, la
structure de 1’écoulement et les vitesses, ainsi que les variables qui en découlent, seront

comparées aux données obtenues par la technique PIV-2D.

Tous ces points de comparaison seront effectués pour des conditions newtoniennes et non-
newtoniennes. Les mesures de PIV-2D ont été menées avec du PEG pour les conditions
newtoniennes et avec du PAM pour les conditions non-newtoniennes. Les viscosités ou modéles
de viscosité utilisés, et les valeurs de Reynolds qui correspondent, sont exposés dans les tableaux
des parties 3.1.1 et 3.1.2.

Deux methodes sont utilisées pour calculer la valeur du nombre de puissance N, selon les
différentes conditions de mélange. La premicre concerne [’'utilisation du couple sur 1’axe
d’agitation comme vu précédemment pour la mise en place du modele. La seconde méthode est
basée sur le taux de dissipation de 1’énergie cinétique turbulente & Par les équations de la
partie 2.3.1.2 du [11], il a été démontré que la puissance de I’énergie cinétique globale dissipée
dans le réacteur est équivalente a la puissance dissipée par agitation. Il s’agit donc de la puissance
consommée utilisée pour le calcul de N,. Les valeurs calculées seront comparées a celles
rassemblées et interpolées provenant de la littérature telles que présentées sur la figure 2.3 de la
partie 2.3.1.2.

191



Chapitre 4 : Effets de la turbulence sur la production H,

100

100 T—

Modele Modele
= Newtonien COUPLE oo = Non-Newtonien COUPLE
+ Newtonien EPSILON " . + Non-Newtonien EPSILON
. -, -
10 N = | ] L T - 10 _.‘.‘.rL-I Y -
o * * a " .
z s z b
*
MRS PR bt :.u et oo
1 1
1 10 100 1000 10000 100000 1 10 100 1000 10000 100000
(a) Nombre de Reynolds (b) Nombre de Reynolds

Figure 4.5. Nombre de puissance N, en fonction du nombre de Reynolds pour des fluides newtoniens (a) et non-
newtonien (b)

Dans un premier temps, la figure 4.5 indique que les valeurs obtenues a partir des valeurs
de gsuivent la méme évolution que la courbe d’interpolation. Les valeurs sont globalement
surestimées en régime laminaire et dans la région de transition, puis en régime d’écoulement
turbulent elles sont tres inférieures par rapport aux valeurs obtenues par le couple et aux valeurs
de la littérature en régime turbulent, ou I’on peut noter une différence d’un facteur compris entre
2 et 3. Dans le cas du régime laminaire, il est difficile d’obtenir des valeurs correctes étant donné
que, par définition, la turbulence est tres faible pour ce régime d’écoulement, ce qui entraine une
plus grande erreur sur le calcul du N, par & En ce qui concerne le régime turbulent, les faibles
valeurs obtenues proviennent d’une sous-estimation du taux de dissipation de 1’énergie cinétique
turbulente dans les zones faiblement agitées. Celle-ci est due a la simplification effectuée sur la
turbulence par rapport a la méthode RANS [13] dans un domaine de Reynolds ou ce type de
modéle n’est pas adapté. Il est donc globalement difficile d’obtenir des valeurs correctes de

puissance dissipée par I’utilisation de la valeur moyenne de ¢ avec les modeles RANS.

Dans un second temps, les valeurs obtenues par 'utilisation du couple sont beaucoup plus
proches de la courbe d’interpolation, bien qu’une légere surestimation soit observée. A ce stade,
il apparait important de préciser que les valeurs de la littérature sont majoritairement des valeurs
obtenues pour une seule turbine Rushton a six pales ayant été multipliées par deux pour simuler
I’utilisation d’un systéme bi-étagé. Il s’agit d’une approximation qui a son importance, car en
réalité les interactions entre les deux turbines ne sont probablement pas complétement
négligeables. Un effet de couplage peut expliquer la différence entre la valeur double d’un

agitateur mono-étagé et celle d’un agitateur bi-étagé. Néanmoins, cet écart est relativement faible
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et on peut donc estimer que le modeéle est validé du point de vue du calcul du nombre de

puissance.

Les valeurs de N, semblent étre proches de celles obtenues dans la littérature, mais il ne
s’agit pas d’un élément suffisant pour valider ce modele. L’objectif principal est de s’assurer que
I’écoulement obtenu par simulation approche le comportement réel. C’est pourquoi celui-Ci est

comparé aux donneées expérimentales obtenues par la PIV-2D.

Deux types de mesures ont pu étre effectués avec des fluides newtoniens, le long d’un
plan 2D sur la moitié du réacteur prés d’une contrepale : L une sur toute la hauteur du réacteur, et
I’autre, plus précise, centrée sur la pale en position haute (la pale en position basse étant masquée

par ’anneau maintenant les contrepales).

o
Jrflns,
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Z(m)
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Figure 4.6. Comparaison de la structure de I’écoulement globale pour la vitesse entre PIV-2D (a, b, c) et CFD (d, e, f)
pour (a, d) Re =2240; (b, e) Re = 6720 et (c, f) Re = 11200

Sur la figure 4.6, on peut observer que les structures globales de 1’écoulement sont trés
semblables entre 1’expérimental et le numérique. Cette structure est caractéristique des turbines a
éjection radiale (cf. Partie 2.3.3.1) [14][15], avec la formation de quatre boucles de recirculation,
en-dessous et au-dessus des zones d’éjection du fluide au niveau des mobiles d’agitation. On peut
également remarquer que les valeurs de vitesse semblent tres proches. Ceci est confirmé par la

comparaison des valeurs relevées horizontalement au milieu de la pale en position haute.
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Figure 4.7. Comparaison de la vitesse normalisée horizontalement sur la turbine en position haute pour
(a) %PEG = 0% et (b) %PEG 5%
A nouveau, on peut observer une grande similitude entre les données numériques et
expérimentales (cf. Figure 4.7). On note parfois un écart légérement plus marqué a I’approche de

la paroi, au niveau de la contrepale, pour une distance comprise entre 0,055 m et 0,065 m. Cela
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peut s’expliquer par le fait que la contrepale constitue une zone d’ombre pour la PIV-2D. Les
particules ne sont plus mises en évidence correctement par le laser, ce qui perturbe le calcul de

vitesse lors du traitement et donc entraine une sous-estimation de la vitesse.

Les valeurs de vitesse ne sont pas les seules variables intéressantes dans le cadre de notre
¢tude. Etant donné que nous étudions I’impact de la turbulence sur la production de Hp, il est
¢galement nécessaire de comparer les valeurs d’énergie cinétique turbulente Kk et le taux de
dissipation d’énergie cinétique turbulente &. La comparaison n’est effectuée que localement car le
calcul de ces valeurs se fait par dérivation des valeurs de vitesse. Les calculs sont donc plus
complexes, ce qui nécessite une autre résolution de 1’image pour réduire 1’erreur le plus possible.

Ainsi, les données retenues pour la P1V-2D sont celles concentrées sur la pale supérieure.
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Figure 4.8. Comparaison de la structure de I’écoulement locale pour k entre PIV-2D (a, b, c) et CFD (d, e, f) pour
(a, d) Re =2240; (b, e) Re = 6720 et (c, f) Re = 11200
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Figure 4.11. Comparaison de logo(€ normalisé) horizontalement sur la turbine en position haute pour
(a) %PEG = 0% et (b) %PEG 5%

Comme pour la vitesse, la structure de 1I’écoulement en sortie des pales est assez similaire
entre écoulement et simulations (cf. Figures 4.8 et 4.10) : on observe des valeurs tres élevées en
éjection de la pale, mais bien plus faibles au niveau des boucles de recirculation. Les observations
faites sur les images se confirment sur la comparaison graphique (cf. Figures 4.9 et 4.11). Les
données expérimentales et numériques restent dans le méme ordre de grandeur avec des

tendances proches, mais différent de maniere légérement plus marquée que pour la vitesse.

Les quelques écarts peuvent d’abord s’expliquer par le fait que les données obtenues pour
la CFD sont instantanées (prises a un instant t et une position donnée de la turbine), tandis que la
PIV-2D est moyennée sur le temps de I’acquisition. Ainsi, cette méthode expérimentale prend en
compte les valeurs de vitesse entre le moment ou une pale passe dans le plan (forte vitesse) et
celui ou ce n’est pas le cas (faible vitesse). On obtient une vitesse moyenne plus faible que le

modele numérigque qui ne prend en compte que les vitesses lorsque la pale passe dans le plan.

De plus, la méthode PIV-2D ne permet d’obtenir que les composantes radiales et axiales
de la vitesse ; de plus, une hypothése d’isotropie de la turbulence a été posée. Celle-ci semble
valable a une distance éloignée de 1’agitateur [16]. Ainsi, il est possible que cela conduise a sous-
estimer la valeur tangentielle de la vitesse et donc de I’énergie cinétique turbulente k qui en
découle. Seules les composantes axiales et radiales ont été utilisées pour calculer la vitesse par
CFD, mais ¢ reste calculé a partir de la vitesse globale. D’autre part, il faut rappeler la
simplification faite pour la CFD, liée a la méthode RANS. Celle-ci implique un ¢ global moyen
sous-estimé. La faible différence observée justifie I’hypothése selon laquelle 1’énergie cinétique

turbulente n’est sous-estimée que dans les zones de faible agitation. Enfin, il faut ajouter a cela
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que les conditions retenues ne sont que faiblement turbulentes, et donc dans la limite de validité

du modeéle de turbulence k-¢.

On peut donc considérer que notre modéle permet d’obtenir une prédiction de la structure
de I’écoulement trés proche de la réalité avec des valeurs qui restent correctes et comparable aux

expérimentations.

La méthode de comparaison est la méme que pour des conditions newtoniennes. La seule
différence est que les images obtenues par P1V-2D sont uniquement celles proches de 1’agitateur

en position haute.
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Figure 4.12. Comparaison de la structure de I’écoulement globale pour la vitesse entre (a, b) PIV-2D et (c, d) CFD
pour (a, c) Re = 1820 (0.008% PAM -120 rom) ; (b, d) Re = 3400 (0.008% PAM -200 rpm)
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La structure de 1’écoulement est la méme que pour les conditions newtoniennes (cf.
Figures 4.12, 4.14 et 4.16). On retrouve a nouveau l’éjection en sortie de la turbine et la
formation des boucles de recirculation qui en résulte au-dessus et en-dessous. Les vitesses sont
comparables entre le calcul numérique et les expériences, bien que légérement sous-estimées
pour la PIV-2D.

Concernant 1’absence de points a la gauche des graphiques (cf. Figures 4.13, 4.15 et 4.17)
a une distance comprise entre 0,025 m et 0,035 m, cela provient de la construction d’un masque
trop grand pour représenter la pale. La diminution du nombre de points en PIV-2D peut
¢galement étre due un mauvais alignement de 1’image par rapport au plan éclairé par le faisceau
laser, celui-ci n’étant pas complétement perpendiculaire a la caméra, ce qui peut aussi amener a
une sous-estimation de la vitesse. La baisse des vitesses pour la PIV-2D a la droite des
graphiques, pour les distances comprises entre 0,055 m et 0,065 m, s’explique a nouveau par la

présence de la contrepale, comme dans le cas newtonien.

En revanche, I’écart est plus marqué pour les valeurs de k et & Les raisons de ces écarts
sont en partie les mémes que pour les conditions newtoniennes. La méthode numérique donne
acces a des vitesses instantanées, tandis que la méthode PIV-2D permet d’obtenir des valeurs

moyennées dans le temps.

De plus, cette derni¢re ne permet d’obtenir que les composantes radiales et axiales de la
vitesse, entrainant une hypothése d’isotropie de la turbulence, tandis que pour la CFD les trois

composantes de la vitesse sont prises en comptes.
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Il faut ici rappeler le fait que les conditions retenues ne sont que faiblement turbulentes,
avec un nombre de Reynolds maximal de 3420. De plus, la viscosité n’étant, par définition, pas
homogéne dans un fluide non-newtonien, il alors est probable que la turbulence ne soit pas
suffisamment développée pour obtenir des k et ¢ corrects a la fois par la méthode numérique, et

par la méthode expérimentale, malgré des vitesses ayant des ordres de grandeur comparables.

L’évolution des valeurs reste cependant la méme entre I’expérience et la simulation, et les
valeurs de vitesse sont comparables entre les deux méthodes. Ainsi, 1’utilisation du modele
numérique reste fiable pour la prédiction de la structure de 1’écoulement et des vitesses malgré
I’implémentation du mode¢le de viscosité de Cross. En revanche, les calculs des valeurs de k et &

doivent étre vérifiés dans des conditions plus fortement turbulentes.
4.2.3 Conclusion

En conclusion de cette partie, le choix des différents parameétres numériques, nécessaires
au bon fonctionnement de la simulation, a été présenté. Par comparaison du nombre de puissance,
les parameétres principaux retenus pour la simulation numérique sont un maillage de 700 000
mailles, le modéle de turbulence utilisé est le k-& standard et le schéma de discrétisation est le
VLAN1 du 2°™ ordre. Le modéle, comportant ces paramétres, permet d’obtenir des valeurs
comparables avec les données issues de la littérature et les mesures expérimentales obtenues par
PIV-2D pour les milieux newtoniens. Les quelques différences ont pu étre expliquées par le
traitement de la méthode expérimentale ou les simplifications inhérentes au modéle RANS. Un
écart au niveau des valeurs d’énergie cinétique turbulente est plus marqué en milieu non-
newtonien, ce qui nécessitera de nouvelles mesures expérimentales dans des conditions trés
turbulentes pour en vérifier la cause (numérique ou expérimentale). Mais la structure de

I’écoulement reste correcte.

Maintenant que le modéle numerique est mis en place, il peut étre utilisé dans 1’étude de
I’influence de I’hydrodynamique, et plus précisément de la transition et de la turbulence, sur la
production de H, mesurée lors de la partie précédente. Pour cela, on se concentre sur le taux de
dissipation d’énergie cinétique turbulente, qui donne accés a un parametre essentiel de cette

¢tude, 1I’échelle de Kolmogorov.
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4.3 Effet de la turbulence sur les microorganismes

Lors de la premiére partie de ce chapitre, les résultats des cultures en réacteur ont montre
une diminution de la production d’H, en régime d’écoulement turbulent. Les conditions
d’agitation ne provoquent pas un taux de cisaillement suffisant pour étre létal pour les bactéries.
L’¢étude se porte donc sur les interactions entre les microorganismes. En effet, il semble que ces
derniers aient tendance a s’associer en agrégats. Par effet syntrophique, ces agrégats
permettraient une meilleure production de biohydrogene [5][6]. C’est ce phénomeéne qui sera

étudié dans une premiére partie.

Au terme de cette partie, il sera établi le lien entre la formation des agrégats bactériens et
la production de biogaz. L’étape suivante sera donc de montrer I’impact de la turbulence sur ces

agrégats, et donc sur le rendement du procédé.
4.3.1 Phénomene d’agrégation et effets syntrophiques

Plusieurs prélévements de milieu réactionnel, d’environ 10 mL, ont été effectués durant
les cultures en réacteur et pour chaque condition de mélange. Deux types de mesures ont été
effectués sur chacun de ces prélévements : une mesure granulométrique et une observation au
microscope. Le but de ces mesures est de mettre en évidence le phénomene d’agrégation des

bactéries, puis de faire le lien avec la production d’H, mesurée précédemment.

L’observation au microscope a été effectuée avec un grossissementx2000. Dans un
premier temps, les images issues d’une préculture en bouteille, juste avant inoculation dans le

réacteur, sont présentées (cf. Figure 4.18).

P , (N 3

Figure 4.18. Observation des microorganismes issus d’une préculture
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Des organismes vivaces, se déplacant dans le milieu ont pu étre observés. Plusieurs
¢léments sont reconnaissables sur I’image. On peut noter la présence de bacilles et de spores
(forme ovale) qui sont typiques des cultures de Clostridium butyricum, majoritaires dans ce
consortium [17]. Ceux-ci peuvent avoir tendance a s’associer en chainettes (en rouge). On
observe également des éléments inconnus semblant étre des déchets organiques (en bleu). En

revanche, a ce stade aucune formation d’agrégat n’a pu étre observée.

Avant de poursuivre I’étude des images, il est nécessaire d’exposer 1’évolution typique de
la production de biohydrogéne au cours d’une culture. Quatre étapes majeures ont pu étre

observées (cf. Figure 4.19) :

1. Aprés inoculation, une période de latence est observée. Durant celle-ci, malgré la
présence de microorganismes, aucune production de gaz n’est mesurée. Celle-Ci est
variable en fonction des cultures mais dure aux alentours de 8h.

2. Un pic de production est observé. Le débit de gaz produit augmente fortement et le
pourcentage de H, dans celui-ci augmente jusqu’a un maximum pouvant atteindre 50 %.
Ce pic est atteint juste apres la durée de latence. Il s’agit de la période durant laquelle le
plus de gaz est produit.

3. Le pourcentage de H, se maintient entre 40 et 50 %, mais le débit de gaz diminue
fortement jusqu’a un plateau de faible niveau. Il finir par se stabiliser aprés environ 24 h
de culture.

4. 11 s’agit de I’étape la plus longue de la culture. Le débit de gaz est faible mais reste
relativement constant jusqu’a la fin de la culture. Ainsi, bien qu’une production de gaz
reste présente, celle-ci est tres lente. Une fois que tout le glucose a été consomme, le débit

de gaz devient nul et la culture s’arréte.

Ces informations vont permettre de faire le lien entre la formation d’agrégats et la
production de H,. Deux conditions d’agitation sont présentées ici. La premiére concerne le milieu
contenant 0,1 % de XG et agité a une vitesse de 40 rpm. La seconde concerne un milieu sans XG
et agite a 120 rpm. Cela permet de comparer des conditions a « bas » et « haut » nombre de
Reynolds dans les conditions étudiées. Les echantillons exposés ont été prélevés aprés 11 h, 24 h,

36 h et 48 h de culture. Ces temps correspondent en gros aux étapes citées précédemment.
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11h 24h 36h 48h

(@) )

Figure 4.19. Evolution du débit de gaz et de la concentration en H, en fonction du temps pour (a) %PAM =0,1 % a
40 rpm et (b) %PAM =0 % a 120 rpom
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()

(d)
Figure 4.21. Clichés microscope 120 rom Eau (a)t=11h (b)t=24h(c)t=36h(d)t=48 h
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Grace aux images obtenues par microscopie optique, nous pouvons faire plusieurs
observations (cf. Figures 4.20 et 4.21). L’état initial des bactéries correspond a 1’état observé sur
la préculture. La concentration est trop faible pour qu’une observation puisse étre faite au
microscope a partir d’un prélévement fait dans le réacteur. Les microorganismes se déplacent

individuellement dans le milieu et la production de biogaz observée est trés faible, voire nulle.

Un prélévement est effectué aprés 11 h de culture, une fois que la période de latence est
passée. On peut observer que les bacilles et les spores se regroupent. Les bactéries forment des
agrégats, de tailles variables, et une forte production de H, est observée. On peut également voir
sur les images que les agrégats bactériens produisent un biofilm servant certainement a la

cohésion de ces agrégats.

Une fois le pic passe, et au fur et a mesure que le temps passe, de moins en moins
d’agrégats sont observés, en revanche on retrouve a nouveau les mémes masses organiques
informes observées par les images de la préculture. Toutes les autres images collectées pour la
suite de la culture montrent la méme chose, la majorité des organismes, encore vivaces, se
déplacant individuellement, ou parfois associés en chainettes, dans le milieu. Les regroupements
sont désormais rares, et ce jusqu’a la fin de la culture. La vivacité des organismes, méme sous les

plus fortes conditions d’agitation, confirme 1’absence de 1¢étalité¢ due au taux de cisaillement.

Ainsi, I’interprétation la plus vraisemblable est la suivante. Lors du développement de la
colonie bactérienne, les organismes se multiplient et forment petit a petit des agrégats. Cela a
pour conséquence une forte production de biogaz due aux effets syntrophiques entre les
organismes. La cohésion de ces agrégats est assurée par la création d’un biofilm. Une fois le pic
de production passé, et au fur et a mesure que le temps de culture avance, les bactéries se
désolidarisent ce qui a pour conséquence une baisse de leurs interactions et donc de la production
de H,. Il ne reste alors de ces regroupements que des déchets organiques qui seraient les restes
des biofilms formés par les agrégats. Pour le reste de la culture, les organismes continuent de
produire du biogaz de manicre individuelle jusqu’a 1’épuisement des stocks de glucose, mais avec

une efficacité moindre.
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Si I’on effectue une comparaison entre les conditions de culture, il semble que les agrégats
soient de tailles plus réduites pour la culture en régime turbulent par rapport a celle en régime
laminaire. De plus, les images montrent qu’aprés 36 h et 48 h, il reste moins d’agrégats a plus
haut Reynolds. Cela semble indiquer une taille, ou du moins une stabilité moindre des agrégats en
régime turbulent, ce qui renforcerait I’hypothése d’un impact de la turbulence sur la formation
des agrégats. Cependant, le manque de précision de cette comparaison et les résultats obtenus sur

la production d’H, ne permettent pas de tirer une conclusion définitive sur ce dernier point.

La taille des agrégats a été étudiée par granulométrie. Cependant, des difficultés ont été
rencontrées lors des mesures. La théorie de Fraunhofer, couramment utilisée, a été retenue. Cela

signifie que les particules sont considérées comme des spheres opaques.
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Figure 4.22. Résultats des mesures granulométriques pour les conditions de mélange (a) 0,1 % - 40 rpm ;
(b) 0,1 % - 200 rpm et (c) Eau - 120 rpm
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Les mesures effectuées avec des ultrasons ont pour but d’isoler les pics dus aux éléments
minéraux présents dans milieu de culture afin de reconnaitre les pics correspondants aux agrégats
bactériens. Les mesures semblent indiquer que les pics obtenus pour des tailles inférieures a
10 um correspondent a ces éléments et donc ne sont pas & prendre en compte pour la mesure des
agrégats bactériens (cf. Figure 4.22). Les observations microscopiques montreront que les pics
obtenus a 10 um ne peuvent pas étre exclus car certains agrégats entrent dans cette classe de

tailles.

Pour cette mesure d’agrégats, on peut donc observer un pic pour un diamétre maximal
pouvant aller jusqu’a environ 130 pm a t = 24 h pour Re ~ 70 (40 rpm — 0,1 %) (cf. Figure 4.22a)
et jusqu’a 150 um at = 36 h pour Re ~ 600 (200 rpm — 0,1 %) (cf. Figure 4.22b). A Re ~ 6700
(120 rpm — Eau) (cf. Figure 4.22c), la plupart des pics sont rassemblés aux alentours de 15 pum
(cf. Figure 4.22). Dans les deux premiers cas, les tailles maximales sont obtenues sur les
échantillons prélevés at = 24 h et t = 36 h, donc une fois le pic de production passé, et aucun pic
marqué n’apparait sur 1’échantillon a t = 11 h. Cela entre en contradiction avec les observations
au microscope de la partie précédente, qui montrent que des agrégats de tailles relativement
importantes sont présents at =11 h.

Les images obtenues dans la partie précédente montrent que les formes des agrégats sont
trés aléatoires, ce qui signifie que la théorie de Fraunhofer est difficilement applicable. De plus, il
est probable que les déchets organiques formés suite a la désagrégation des groupements
bactériens soient mesurés car ils apparaissent relativement opaques
(cf. Figures 4.20 et 4.21), et ont donc pu étre mesurés a la place des agrégats. Il peut s’agir
néanmoins d’un indicateur intéressant car leurs tailles sont proportionnelles a ces agrégats.
Malgré cela, il apparait difficile d’obtenir une bonne estimation de la taille des agrégats a partir

des mesures granulométriques par diffraction laser.

Si I’on se référe aux images obtenues par microscopie optique, il semble que les agrégats
mesurables ont une taille d’environ 30 um, avec un minimum d’environ 15 um et un maximum

d’environ 80 um comme sur les images ci-dessous (cf. Figure 4.23) :
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(@) (b)

Figure 4.23. Images microscope pour des agrégats de D, (a) 15 um et (b) 80 um
Cependant, il ne s’agit ici que des mesures faites sur des groupements relativement
sphériques. Il est possible de trouver des agrégats plus petits, mais de forme allongée, d’une
longueur d’environ 10 um, mais également beaucoup plus gros, avec une taille supérieure a 100
um, dépassant le cadre de 1’image (cf. Figure 4.24). 1l est également a rappeler que 1’étude
granulométrique de Chezeau et al. (2020) [2], pour des cultures menant a de fortes productions de

H,, indique une taille des agrégats pouvant atteindre 200 pum.

A ©

Figure 4.24. Images microscope pour un agrégat de 100 um < D,

Le but de ces mesures est également de voir si une tendance se dégage entre la taille des
agrégats et les conditions de culture. A priori, le couplage des observations faites au microscope
avec les mesures granulométriques confirme que la taille des agrégats est plus petite a plus fort
Reynolds, en régime turbulent, qu’en régime laminaire ou transitoire (cf. Figure 4.22). Cela va
dans le sens de I’hypothése de la destruction des agrégats bactériens par les tourbillons de la
turbulence. Cependant, comme expliqué ci-dessus, les mesures granulométriques ne semblent pas
complétement fiables, ce qui signifie que des résultats complémentaires sont encore requis pour

valider ces tendances.

Ainsi, de nouvelles cultures et observations au microscope devront étre mises en place
pour obtenir une estimation précise de la taille des agrégats bactériens. Dans le cadre de cette

étude, et en prenant en compte les données de Chezeau et al. (2020) [2], seul un intervalle de
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taille large peut étre construit avec des agrégats ayant un diametre situe entre 10 um et 200 pm.
Cet intervalle sera utilisé pour mesurer I’impact de 1’écoulement sur ces agrégats dans la partie

suivante.
4.3.2 Mesure de I’impact de la turbulence sur les agrégats bactériens

La particularité d’un écoulement turbulent est la formation de micro-tourbillons au sein du
fluide. L’énergie cinétique turbulente se transfére d’un agrégat tourbillonnaire a un autre
entrainant la dissipation d’une partie de cette énergie sous la forme de chaleur. La vitesse de
dissipation de I’énergie turbulente & peut étre calculée a partir d’équations donnant acceés a la
vitesse locale. Ainsi, ce parametre est donc lié a la taille des tourbillons dans le milieu. Ce lien
peut par exemple étre exprimé par 1’échelle de Kolmogorov A, qui donne acces a la taille des

plus petits tourbillons créés par la turbulence [1][18].

L’hypothése formulée ici est que ces tourbillons, lorsqu’ils sont plus petits que les
agrégats bactériens mis en évidence dans la partie précédente, les désagregent. Cela diminue les
interactions syntrophiques nécessaires aux réactions d’acidogenése. Cela a pour conséquence une
modification des réactions métaboliques, car 1’étape d’hydrolyse devient dominante, donc la

concentration en acide gras volatils devient trés élevée, mais la production en biogaz diminue

[51[6].

La facon de vérifier cette hypothése consiste a effectuer un comparatif entre les diamétres
des agrégats Dy, estimés précédemment, et 1’échelle de Kolmogorov Ak, puis d’observer les
conséquences sur la production de biohydrogéne. Pour cela, le modéle numérique de CFD,
développé et validé précédemment sera utilisé. Cette étude sera menée a I’échelle globale par

rapport au réacteur, puis a I’échelle locale.

Dans un premier temps, I’échelle de Kolmogorov est calculée dans I’ensemble du réacteur
pour toutes les conditions de culture mises en place et présentées dans la premiere partie de ce
chapitre (cf. Figure 4.25). Cela inclut donc les conditions newtoniennes et non-newtoniennes.
Les valeurs de Ax sont regroupees selon trois gammes de valeurs: A < 50 um,

50 um < A4 <100 pm, 100 pm < A, < 200pm.
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Figure 4.25. Répartition de I’échelle de Kolmogorov de maniére globale pour les conditions newtoniennes et non-

newtoniennes

Les résultats sont disponibles en Annexes 4.4 et 4.5. En ce qui concerne les conditions

newtoniennes, nous pouvons observer que lorsqu’un pourcentage relativement élevé du réacteur,

environ 30 %, présente un A < 200 um, la production de H, commence a décroitre. Ce

phénoméne est d’autant plus marqué lorsqu’une partie du réacteur présente une gamme

Ak <100 pum, entrainant une diminution accrue du rendement. La fraction volumique A < 50 um

reste pratiqguement nulle, excepté pour Re = 11204 ou elle atteint presque 5 %. Dans ces

conditions, cette zone a risque maximal reste limitée & une faible portion du réacteur.

Pour les conditions non-newtoniennes, si on fait I’hypothése d’une bonne prédiction de Ay

par le modele, alors I’évolution des fractions volumiques est la méme que pour les conditions

newtoniennes. Cela signifie qu’avec un réacteur fonctionnel en milieu complexe, on pourrait

s’attendre a des valeurs suivant la méme €volution que celles obtenues en milieu newtonien pour

le régime d’écoulement turbulent.
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Ainsi, lorsque les tourbillons deviennent inférieurs a 200 um, la productivité en H,
commence a diminuer. Lorsque leurs tailles ceux-ci descendent en-dessous de 100 um, la
décroissance devient plus brutale. Si I’on se référe aux mesures granulométriques, il s’agit de
I’ordre de grandeur de la taille d’une partie des agrégats, ceux-ci pouvant atteindre plus de 130
pm. Cela signifie donc que d’un point de vue global, lorsque les tourbillons provoqués par la
turbulence atteignent la taille des agrégats bactériens, pour un pourcentage volumique non-
négligeable du réacteur, la production en H, diminue. Ceci semble confirmer 1’hypothése posée
en introduction et appuyée par les observations de la partie précedente, selon laquelle ces
tourbillons détruisent les agrégats bactériens. Les interactions entre les microorganismes sont

alors trop perturbées pour offrir le meilleur rendement de production en biohydrogeéne.

Grace a ces ¢éléments, il est possible de se pencher sur 1’étude locale de 1’échelle de
Kolmogorov. Sur les résultats du modéle CFD, la limite supérieure des couleurs représentant
I’échelle de Kolmogorov a été placée a 200 um, dans le but de comparer les valeurs avec les
diamétres des agrégats bactériens en se plagant dans un cas limite. Ainsi, en faisant cette
comparaison a 1’échelle locale, nous pouvons examiner les zones a risque pour les agrégats,

celles-ci étant mise en couleur sur les figures 4.26 et 4.27.

Ko

(©)

Figure 4.26. Visualisation des valeurs de A, au sein du réacteur par CFD en milieu newtonien pour (a) Re = 2240, (b)
Re = 6720 et (c) Re = 11200
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(b) !

Figure 4.27. Visualisation des valeurs de A, au sein du réacteur par CFD en milieu non-newtonien pour (a) Re = 1820
; (b) Re =2470 et (c) Re = 3400

Comme prévu, les zones les plus a risques se situent dans la zone d’éjection des pales. Il
s’agit d’une zone ou les vitesses sont fortes et donc la turbulence également. Il s’agit alors de
zones particulicrement sensibles pour les agrégats bactériens. Pour faire le lien avec I’étude a
I’échelle globale, on peut remarquer que ces zones sont trés localisées pour de faibles vitesses

d’agitation, mais qu’elles sont bien plus étendues lorsque ces vitesses augmentent.

Pour le cas d’un milieu complexe, la méme conclusion est tirée que pour I’étude globale.
A nombre de Reynolds équivalent, les zones a risque semblent étre les mémes. Le caractére
potentiellement moins homogéne d’un fluide non-newtonien ne change rien a I’impact de
I’écoulement sur les agrégats bactériens en régime turbulent a 1’échelle locale comme a I’échelle

globale.

La modélisation numérique nous permet de déterminer, de maniere locale, les zones ou la
turbulence peut avoir un impact sur les agrégats, et donc sur la production de gaz, en fonction de
la taille retenue. Il s’agit donc d’un moyen de comparaison utile pour tester différentes

géométries d’agitateurs ou de réacteurs pour de futurs développements du procédé.
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4.3.3 Conclusion

Pour conclure sur cette partie, les observations microscopiques ont mis en évidence la
formation d’agrégats bactériens comme semblait I’indiquer la littérature. Ce phénomene est
principalement marqué lorsqu’un pic de production de biohydrogéne est en cours. Une fois, que
les groupements de microorganismes se désagrégent, la production en hydrogéne diminue
fortement et s’arréte lorsqu’il n’y a plus de source de carbone a disposition. Ainsi, il apparait que
les microorganismes se regroupent durant une courte période de la culture au cours de laquelle
une forte production de biohydrogene est relevée. Cela confirme 1’effet syntrophique qui existe

entre les bactéries.

Les données granulométriques devaient permettre d’estimer la taille de ces agrégats, mais
leurs structures aléatoires empéchent d’obtenir une estimation précise par cette méthode. Un large
intervalle a été estimé pour la taille de ces agrégats, entre 10u m et 200 um, mais celui-ci peut
étre réduit grace a la mise en place de nouvelles cultures et I’observation directe des prélévements
au microscope optique. Il s’agit de la méthode la plus efficace pour obtenir une mesure précise de

la taille des agrégats, méme si celle-ci est plus colteuse en temps.

Le modéle CFD a permis de mettre en évidence, de maniére globale, I’impact de la
turbulence sur ces agrégats. En effet, plus la taille des tourbillons diminue par rapport au diametre
des agrégats, plus la production de biogaz diminue également. Nous avons donc pu caractériser

I’effet néfaste de la turbulence sur le procédé.

En se concentrant sur I’échelle locale, nous avons pu développer un outil numérique
montrant les zones ou la turbulence impacte le plus les agrégats. Il s’agit d’une avancée
intéressante dans le cadre de I’optimisation du procéd¢é de fermentation sombre, étant donné que
cet outil permettra de comparer différentes géométries d’agitateurs ou de réacteurs dans le but de

réduire au minimum les zones a risque pour les agrégats.
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4.4 Conclusion

En conclusion de ce premier chapitre de résultats, les hypothéses formulées semblent étre
validées. Dans un premier temps, la mise en place de cultures dans un réacteur, a I’échelle d’un
laboratoire, a permis d’observer 1’évolution du rendement du procédé en fonction du nombre de
Reynolds pour un milieu newtonien, grace aux travaux de Chezeau et al. (2019). L’étude pour un
milieu non-newtonien n’a pas abouti a une conclusion définitive, mais a néanmoins permis

I’obtention d’échantillons pour cette étude.

Les résultats de I’article évoqué ci-dessus mettent en évidence une diminution de la
production de H, en régime turbulent. Ainsi, le transfert de matiére n’étant pas limitant, il a été
déduit que I’écoulement turbulent impacte la productivité des microorganismes. L’¢tude de
I’hydrodynamique avec un outil de simulation numérique apparait donc intéressante. Dans cette
optique, un modele CFD a été développé. Les paramétres numériques ont été soigneusement
choisis afin de s’assurer de sa fiabilité. Une fois cette étape passée, le modeéle a été comparé aux
données de la littérature ainsi qu’a celles obtenues expérimentalement a I’aide de la PIV-2D afin
de s’assurer de sa fiabilité. Les résultats en milieu newtonien ont montré une structure
d’écoulement similaire aux données expérimentales, avec des valeurs de vitesse, de 1’énergie
cinétique turbulente k et de la vitesse de dissipation & dans le méme ordre de grandeur. Des
écarts ont pu étre constatés en milieu non-newtonien, ce qui nécessitera de nouvelles mesures

pour Vvérifier la reproductibilité des valeurs calculées dans ces conditions.

L’hypothese formulée est que la turbulence génere des tourbillons au sein du fluide
pouvant impacter les formations d’agrégats bactériens. Les effets syntrophiques, permettant une
meilleure production de biogaz, seraient alors perturbes, conduisant a une baisse du rendement du
procédé. Des observations au microscope et des mesures granulométriques ont mis en évidence la
formation d’agrégats de microorganismes. Il a été montré que celle-ci est liée a une période de
forte production de H,. La mesure de leurs tailles est difficile a cause du caractére aléatoire de la
forme de ces agrégats, mais celle-ci peut varier de 10 um a environ 200 um. De nouvelles
mesures au microscope optique doivent étre effectuées pour identifier I’ordre de grandeur des

agrégats avec plus de preécision.
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Cet ordre de grandeur a ét¢ comparé¢ a 1’échelle de Kolmogorov, donnant la taille des plus
petits tourbillons créés par la turbulence. Le modéle CFD a mis en évidence de maniere globale
que lorsque ces tourbillons sont plus petits que les agrégats, la production de H, chute. Il a

¢galement permis d’indiquer les zones a risque pour les microorganismes.

Ces éléments nous permettent donc de conclure que la turbulence impacte la production
de H; par la formation de tourbillons, détruisant les agrégats bactériens et perturbant donc les
effets syntrophiques. L’outil numérique développé pourra permettre de tester de nouvelles
géométries d’agitateurs et de réacteur afin de limiter les zones a risque et 1’occurrence du régime
turbulent. On peut également s’intéresser a la possibilité d’une agitation périodique, qui
s’arréterait lors du pic de production de biogaz. Celui-ci correspondant a la période de formation
des agrégats, ces derniers seraient moins impactés du point de vue du rendement si 1’agitation
ralentissait ou s’arrétait a ce moment précis. Ce type d’agitation, cyclique, a déja montré des

résultats prometteurs [19].
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45 Annexes

Annexe 4.1

Tableau 4.1. Résultats de fermentation sombre sur un réacteur 2 L dans des conditions newtoniennes, issus de

I'article de Chezeau et al., 2019 [1]

Newtonien — Cultures précédentes

Vltes?e de VISCO.SIte % PEG Render‘nent en Hydrogéne produit UEIESELE Latence
rotation N dynamique u (v/v) Re hydrogéne (mol ) culture (h)
(rpm) (Pa.s) Hz.mol'1 de glucose) (h)
40 9,00.10* 0 2241 1,10+ 0,01 8,8+0,1 16,0+1 | 80+1
+
40 2,50.10% 5 807 1,22 +0,02 10,3+0,1 12’2‘ 8,7+0,6
+
40 2,30.10% 10 88 1,22 + 0,02 10,01 0,1 1%’:;‘ 8,3+0,6
40 3,70.10% 20 55 1,20 + 0,01 9,8+0,1 220+1 | 80+1
40 6,10.10% 30 33 1,17 £+ 0,01 9,5+0,1 32,0+2 | 150+2
+
120 9,00.10% 0 6722 1,04 + 0,02 8,4+0,1 1%36‘ 8,3+0,6
+
120 2,50.10% 5 2420 1,13 40,01 9,2+0,1 1%’:;‘ 8,3+0,6
+
120 2,30.10% 10 263 1,24 + 0,02 10,1+0,1 12’2‘ 8,7+0,6
120 3,70.10* 20 164 1,29 + 0,02 10,5+0,1 20,0+1 | 10,01
120 6,10.10% 30 99 1,17 £ 0,02 9,6+0,1 200+1 | 10,0+1
200 9,00.10% 0 11204 0,90 + 0,01 7,4+0,1 16,0+1 | 7,01
+
200 2,50.10% 5 4033 1,11 £ 0,01 9,1+0,1 12’2‘ 7,3%0,6
+
200 2,30.10% 10 438 1,23 +0,01 10,0 £+ 0,1 12’2‘ 7,7+0,6
200 3,70.10% 20 273 1,28 + 0,02 10,4 £0,1 200+1 | 9,0+1
+
200 6,10.10% 30 165 1,38 £+ 0,01 11,3+0,1 2%":';‘ 9,3+0,6
Annexe 4.2

Tableau 4.2. Résultats sur de nouvelles de fermentation sombre sur un réacteur 2 L dans des conditions

newtoniennes

Newtonien (Eau) - Nouvelles cultures

Vitesse de Viscosité o Rendement en . 8
rotation N dynamique u /z ';E)G Re hydrogéne (mol Hydroge(r:-t)e il TeI;nps ?:) Lai;le:)\ce
(rpm) (Pa.s) L Hz.mol'1 de glucose) cufture
40 9,00.10* 0 2241 0,42 3,1 74,3 5,4
120 9,00.10'04 0 6722 0,56 3,1 54,1 8,1
200 9,00.10’04 0 11204 1,16 8,5 58,3 20,7
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Annexe 4.4

Tableau 4.3. Résultats de fermentation sombre sur un réacteur 2 L dans des conditions non-newtoniennes

Non-newtonien (XG) - Nouvelles cultures

Vitesse de Viscosité Rendement en

) . % PEG . Hydrogeéne produit Temps de | Latence
rotation N dynamique u Re hydrogéne (mol
(rom) (Pa.s) (v/v) Hz.mol'1 de glucose) ( Y (h)
40 3,05.10% 0,1 66 0,78 5,7 58,4 10,2
40 1,94.10 0,05 | 104 0,46 3,4 63,1 6,5
120 2,06.10% 0,1 | 293 0,42 3,1 89,2 6,8
120 1,38.10™ 0,05 | 438 0,55 4,0 49,6 8,2
200 1,72.10% 0,1 | 586 0,63 4,7 72,5 7,0
200 1,18.10% 0,05 | 856 0,54 4,0 49,3 12,6

Annexe 4.4

Tableau 4.4. Répartition de I’échelle de Kolmogorov de maniére globale pour les conditions newtoniennes

Newtonien
vy || e | ot ey | 200um <y | ¥Io0tmhe | K304 | e <soum
40 5% | 2,5.10% 807 99,76% 0,23% 0,01% 0,00%
40 0% | 9,0.10* 2241 89,83% 9,89% 0,29% 0,00%
120 5% | 2,5.10° 2420 88,74% 10,91% 0,36% 0,00%
200 5% | 2,5.10° 4033 72,31% 23,98% 3,69% 0,03%
120 0% | 9,0.10* 6722 17,51% 68,86% 13,01% 0,61%
200 0% | 9,0.10* 11204 4,50% 62,45% 28,08% 4,97%

Annexe 4.5

Tableau 4.5. Répartition de I’échelle de Kolmogorov de maniére globale pour les conditions non-newtoniennes

Non-newtonien
Viscosité
Vitesse de %PAM Nombre de % 100um<A, | %50 um<A,
rotation (rpm) (p/p) ap. Z:: esgte Reynolds (Re) SV <200 um <100 um eagedan
200 0,03% | 8,2.10% 1226 97,46% 2,85% 0,19% 0,00%
120 0,01% | 4,8.10% 1248 97,55% 2,80% 0,17% 0,00%
200 0,02% | 6,5.10% 1560 96,16% 4,17% 0,41% 0,00%
120 0,008% | 3,3.10% 1816 95,12% 5,29% 0,35% 0,00%
200 0,01% | 4,1.10% 2470 91,53% 8,32% 1,33% 0,02%
200 0,008% | 3,0.10% 3403 84,36% 14,55% 2,75% 0,06%
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4.6 Nomenclature

CFD
CHAM
CHARM
CHEN
Dy

GC
HQUICK
k

KL
MMK
Np

PAM
PCR
PEG
Phoenics
PIV
QUICK
RANS
Re
REAL
RNG
rpm

XG

®

Ak

Mécanique des Fluides Numérique

Concentration Heat and Momentum Limited

Cubic Parabolic High Accuracy Resolution Method
Chen-Kim

Diamétre des agrégats bactériens (m)
Chromatographie en phase Gazeuse

Harmonic Quadratic Upwind Interpolation Convective Kinetics
Energie cinétique turbulente (m2.s®)

Kao-Launder

Murukami-Mochida-Kondo

Nombre de puissance

Polyacrylamide

Amplification en chaine par polymérase
Polyéthylene Glycols

Parabolic Hyperbolic Or Elliptic Numerical Integration Code
Vélocimétrie par Images de Particules

Quadratic Upwind Interpolation Convective Kinetics
Reynolds-Average Navier-Stokes equations

Nombre de Reynolds

Realizable

Groupe de Renormalisation

Rotation Par Minute

Gomme de Xanthane

Taux de dissipation d’énergie cinétique turbulente (m2.8'3)

Echelle spatiale de Kolmogorov (m)
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Chapitre 5 : Mélange en phase liquide en milieu non-newtonien

Preambule

L’une des raisons de la diminution de la production de biohydrogéne en régime turbulent
semble désormais connue. On s’intéresse maintenant a la cause de l’augmentation de la
production avec le nombre de Reynolds lorsque I’on se place en régime laminaire jusqu’au

régime transitoire.

Une étude a été menée par Chezeau et al. (2019) [1]. Celle-ci a conclu, par I’utilisation du
nombre de Damkdhler, que le facteur limitant en régime laminaire est le transfert de matiére gaz-
liquide, ainsi que le transport en phase liquide qui s’exprime par le temps de mélange. Ceci est
confirmé par la littérature qui indique que la turbulence, par 1’action des tourbillons formés,

améliore la qualité du mélange et donc le rendement du procédé [2].

Dans ce chapitre, il s’agira de se concentrer dans un premier temps sur la qualité du
mélange en phase liquide. La précédente étude a été menée sur des fluides newtoniens ; elle sera
maintenant complétée par 1’étude d’un fluide rhéofluidifiant. L’hypothese de départ est que la
qualité du mélange sera moins bonne étant donné qu’un fluide non-newtonien est, par définition,
moins homogene par les hétérogénéités spatiales de viscosité dans les différentes zones du
réacteur. La comparaison des valeurs du temps de mélange, indicateur de la qualité du mélange,
entre fluides newtoniens et non-newtoniens constituera la premiéere partie de ce chapitre.
L’homogénéisation au sein de la phase liquide sera également comparée a la structure de
I’écoulement afin d’établir un lien entre la qualit¢ du mélange et I’hydrodynamique du fluide. Il
sera également question de tester différentes positions de points d’injection du traceur pour
étudier son influence sur le temps de mélange afin d’obtenir des informations supplémentaires sur

une éventuelle non-homogeénéité du milieu.

La seconde partie sera consacrée a I’utilisation du modele CFD, précédemment validé,
afin d’obtenir numériquement des temps de mélange qui pourront étre comparés aux données
expérimentales. Suite a la comparaison faite entre la structure de I’écoulement et le temps dans la
partie précédente, un changement de configuration pour 1’agitation sera proposé pour ouvrir une
premicre piste d’amélioration du procédé¢ d’un point de vue hydrodynamique. Enfin, la
simulation numérique permettra également d’étudier la possible présence de zones stagnantes au

sein du réacteur, notamment en fonction du type de milieu et du type d’agitateur.
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5.1 Comparaison de la qualite de mélange entre fluides newtoniens et

non-newtoniens

Pour cette premiere partie, nous avons mis en place deux méthodes expérimentales
d’obtention du temps de mélange, la décoloration chimique et la PLIF, détaillées dans le
chapitre 3. Initialement, les positions des points d’injection sont les mémes que celles de 1’étude
des fluides newtoniens de Chezeau et al. (2019) [1], au niveau de la surface du réacteur a
quelques centimétres de I’axe d’agitation. Les quantités de traceur (acide ou Rhodamine B) sont

¢galement conservées afin de s’assurer que la comparaison des résultats soit correcte.
5.1.1 Comparaison des temps de mélange entre milieu newtonien et non-newtonien

Dans un premier temps, il s’agira de présenter les résultats obtenus par les deux méthodes
pour un fluide non-newtonien, tout en effectuant une comparaison avec les résultats obtenus lors
de la précédente étude sur les fluides newtoniens [1]. Cette comparaison se fera sur le temps de
mélange t, et le nombre de rotations nécessaires a I’homogénéisation N.t, (valeurs en Annexes
5.1 et 5.2), mais également par un modele faisant intervenir une variante du nombre de Fourrier
Fo.

Pour commencer les valeurs de ty, et N.t, sont directement comparées entre les deux types

de milieu pour les deux methodes.
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Laminaire  Transition Turbulent
500 - | m NEWTONIEN PLIF
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Figure 5.1. Courbes d’évolution de (a) t,, et (b) N.t,, en fonction du nombre de Reynolds

Plusieurs observations peuvent étre faites a partir des figures ci-dessus (cf. Figure 5.1). 1l
semble que les valeurs obtenues par la PLIF et celles obtenues par décoloration chimique soient
équivalentes. Elles suivent la méme évolution en fonction du nombre de Reynolds pour les
valeurs de t,. Cela confirme ’efficacité équivalente des deux méthodes, peu importe le type de

fluide employé.

La comparaison entre les deux types de milieu se fait par la superposition des courbes de
tm et N.tp, étant donné que les nombres de Reynolds ne sont pas tout a fait équivalents. Dans un
premier temps, on peut s’apercevoir que 1’évolution des valeurs est trés proche. Il n’y a pas de
différence notable entre les temps de mélange pour les fluides newtoniens et non-newtoniens en

régime turbulent.

En régime laminaire, la plupart des points restent également proches entre conditions
newtoniennes et non-newtoniennes, excepté pour Re = 25 et Re = 59 en milieu non-newtoniens,

ou les valeurs de t, sont plus faibles.

A premiére vue, il semble donc que la qualité du mélange soit équivalente entre fluides
newtoniens et non-newtoniens, particulierement dans le cas du régime turbulent. Cela semble
coherent étant donné que la turbulence permet un meilleur mélange qui limiterait donc le mangue

d’homogénéité d’un fluide complexe, par rapport a un fluide newtonien. Dans le cas du régime
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laminaire, une étude plus poussée est cependant nécessaire pour confirmer que la différence entre

les deux types de milieu est faible.

Dans un second temps, en ce qui concerne I’évolution des courbes, on peut observer qu’en
régime laminaire, le temps de mélange diminue fortement lorsque le nombre de Reynolds
augmente. Une fois le régime turbulent établi, la courbe se stabilise et les valeurs restent
quasiment constantes. Pour la courbe N.tn,, correspondant au nombre de rotations nécessaires
avant d’atteindre 1’homogénéité au sein du fluide [3], aucune tendance ne peut vraiment étre
dégagée en régime laminaire. En revanche les valeurs deviennent également constantes en régime
turbulent. Dans ce dernier cas de figure, il est possible de calculer cette valeur d’équilibre par la

formule suivante [4] :
-2
N.ty, =53.N,".(2) (5.1)

La valeur théorique calculée est d’environ 15. La valeur finale expérimentale est de 12 + 3
en régime newtonien et de 15 £ 4 en régime non-newtonien. Les valeurs expérimentales sont
donc bien en accord avec les valeurs théoriques, ce qui confirme une faible différence de qualité
de mélange entre fluides newtoniens et non-newtoniens, avec néanmoins une homogeéneéisation

Iégérement meilleure en milieu newtonien.

Une autre méthode est utilisée pour étudier I’impact du caractére complexe du milieu sur
la qualité du mélange. Celle-ci est issue des travaux de Nienow et al. (2003) [5]. Elle est basée,

dans un premier temps, sur le calcul d’une variante du nombre de Fourrier Fo :

_ Hitm
Fo = 17 (5.2)

ou u représente la viscosité dynamique du fluide en Pa.s, t,, le temps de mélange en s, p la masse

volumique du fluide en kg.m™ et T le diamétre du réacteur en m.
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Celui-ci permet de caractériser le flux de mati¢re du traceur dans 1’ensemble du réacteur.

Selon la publication citée ci-dessus [5], ce nombre s’inscrit dans une corrélation :

N,/3-Re-Fo™ = ¢ (5.3)

ou N, représente le nombre de puissance, Re le nombre de Reynolds et ¢ une constante. De plus :
e m=0,5=> Régime laminaire

e m=1=> Régime turbulent

Cette formule peut étre remaniée ainsi :

1/3 _ o (1\"
N,”"-Re=c (ﬁ) (5.4)
loglo(N;B ‘Re) = log,0(c) + m.logy, (%) (5.5)

En passant la formule au format logarithmique, il s’agit finalement d’une équation de
droite. Grace aux données récoltées précédemment, il est possible de calculer chacun des termes
exceptés ¢ et m. Les courbes correspondantes sont tracées ci-dessous (cf. Figure 5.2) et les

paramétres obtenus sont affichés dans le tableau 5.1 :
10000.0

Pente 1,0 e

1000.0

2 100.0 ie
) Pente 0,5 ol o
< A, . &
> 7S us‘Em »
2 ar
£ 100 s
—"’ A
A

© NON-NEWTONIEN PLIF
1.0 B NEWTONIEN PLIF
A NON-NEWTONIEN DECOLORATION CHIMIQUE

® NEWTONIEN DECOLORATION CHIMIQUE
0.1 f f f !

0.0 0.1 1.0 1/F0 10.0 100.0 1000.0

Figure 5.2. N, Re = f(1/Fo)
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Tableau 5.1. Paramétres du modele de Fourrier

Laminaire Turbulent
c m C m
Non-newtonien décoloration 69,3 0,52 8,8 0,91
Newtonien décoloration 70,8 0,54 6,8 0,93
Non-newtonien PLIF 77,1 0,53
Newtonien PLIF 87,7 0,52 11,1 0,91

Deux conséquences peuvent étre établies. Tout d’abord, a partir des données obtenues
expérimentalement, les courbes tracées sont bien des droites. De plus, les valeurs calculées,
notamment pour la valeur de m correspondent bien aux attentes de la littérature, & savoir une
valeur proche de 0,5 en régime laminaire et proche de 1 en régime turbulent. L’écart peut
s’expliquer par la zone de transition entre les deux régimes, ou il est difficile d’associer les points
a 'un ou l’autre des régimes. Les constantes ¢ sont en revanche différentes des valeurs de la
littérature. Celles-ci devraient étre égales a 5,2 en régime laminaire et 184 en régime turbulent.
De méme, on peut noter que la transition s’effectue pour des valeurs de 1/Fo comprises entre 100
et 1000, et non pas 1000 comme indiqué par Nienow et al. (2003) [5]. Cela peut s’expliquer par
le fait que la corrélation de la littérature est valable pour un systeme mono-étagé, or il s’agit ici
d’un agitateur bi-étagé. Cette différence avait déja été notée dans I’article de Vasconcelos et al.,
(1996) [6]. Ainsi, on peut considérer la corrélation comme valide dans le cas présent. Cela permet
donc d’appliquer les conclusions tirées a partir de cette corrélation par Nienow et al. (2003) [5].

Trois points importants sont a retenir.

Premiérement, le temps de mélange est indépendant des propriétés du fluide en régime
turbulent. Cela confirme les observations faites sur les courbes ty et N.ty, dont les valeurs étaient
constantes a haut Reynolds pour les fluides newtoniens et non-newtoniens. Cela signifie
également qu’il n’y a, a priori, pas de différence notable entre ces deux types de fluides en régime
turbulent étant donné que les propriétés de viscosité du fluide sont considérées comme trés peu

influentes.

La seconde conclusion indique que le temps de mélange est proportionnel a la viscosité du
fluide en régime laminaire et transitoire. A nouveau, cela confirme ce qui avait été noté
préecédemment : le temps de mélange diminue lorsque la viscosité du fluide diminue (et donc

lorsque le nombre de Reynolds augmente). Il avait également été vu que les valeurs de temps de
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mélange semblaient relativement proches entre les deux types de fluides. Lors du calcul du
nombre de Reynolds pour les milieux non-newtoniens, un cisaillement moyen est pris en compte
dans tout le réacteur grace a la méthode de Metzner-Otto, ce qui conduit a une viscosité moyenne
du fluide sur tout le réacteur. Ainsi, en prenant en compte uniquement cette viscosité moyenne
dans la cuve, aucune différence notable n’est percue entre les deux types de milieux d’un point de

vue global.

Ce dernier point est capital car il s’agit d’une estimation globale. A ce stade, il est capital
de rappeler que pour la décoloration chimique, une courbe de suivi est tracée afin de calculer le
nombre de pixels considérés comme mélangés, car décolorés. Cette courbe finit par atteindre un
plateau représentant 1’état final du réacteur. Le temps de mélange est obtenu lorsque le réacteur
est homogénéisé a 95% par rapport a 1’état final. Or, il est possible que ce dernier ne corresponde
pas a une homogénéisation compléte du réacteur. Si des zones stagnantes se forment, on peut

considérer que 1’état final est atteint bien que des zones restent non-mélangées.

La troisieme conclusion importante tirée de 1’étude présentée ci-dessus est que la
principale différence de qualité de mélange entre un fluide newtonien et un fluide non-newtonien
se situe au voisinage des parois, et d’'une manicre générale les zones éloignées de 1’agitateur, ou
le taux de cisaillement est plus faible, et donc la viscosité est plus forte. Cela se traduit par des
zones stagnantes, pouvant aller jusqu’a la formation de « cavernes » expliquée dans le chapitre 2
de cette these. Selon cette étude et les données obtenues dans la littérature, cet effet se manifeste
principalement pour les fluides a seuil ou les fluides rhéofluidifiants quand 1’indice d’écoulement
de la loi puissance n est inférieur a 0,3. En calculant les paramétres de la loi puissance pour les
concentrations présentes en PAM, la valeur de n = 0,3 n’a été obtenue que pour la valeur
maximale de concentration de 0,4 %. Il est donc peu intéressant de se pencher sur ce phénomene
pour cette étude, mais il sera a prendre en compte dans de futurs travaux, surtout avec des fluides

a seuil qui sont trés sujets a ce type de phénomene.

Il apparait néanmoins nécessaire de s’intéresser aux zones faiblement cisaillées,
principalement a proximité de la paroi. De plus, il est nécessaire de rappeler que 1’étude de
Nienow et al. (2003) [5] s’appuie sur un systeme mono-étagé. On peut donc faire I’hypothése que
la zone située entre les deux mobiles est également a risque en termes de mélange car éloignée

des deux agitateurs.
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5.1.2 Comparaison visuelle de la qualité du mélange entre milieu newtonien et non-newtonien

L’analyse des zones potentiellement mal mélangées, selon les conclusions de Nienow et
al. (2003) [5], passe d’abord par I’observation visuelle des images recueillies lors de la

décoloration chimique et de la PLIF.

(e) () (9) T (h)

Figure 5.3. Evolution de la décoloration du mélange en milieu non-newtonien pour (a, b, ¢, d) Re = 170 et
(e, f, g, h) Re =200 pour (a,e) t=20s,; (b, f)t =285, (c,g)t=32s,;(d)t=44set (h)t=200s

(b)

Figure 5.4. Evolution de la décoloration du mélange en milieu non-newtonien pour Re = 440 pour (a)t=8s;
(b)t=12s;(c)t=16set(d)t=20s
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Figure 5.5. Evolution de la décoloration du mélange en milieu newtonien pour Re = 25 pour (a)t=20s; (b)t=28s;
(c)t=32s;(d)t=100s

L’image obtenue étant bidimensionnelle, il est difficile d’estimer clairement la difficulté
du milieu a étre homogénéisé aux abords des parois, car on perd de I’information sur la
profondeur de I’image. En revanche, des essais réalisés précédemment sur des fluides newtoniens
avec deux caméras perpendiculaires avaient montré que le temps de mélange ne dépend pas de la
position de la caméra. Aussi, dans le cas d’un fluide complexe, on peut remarquer la présence
d’une trainée rouge qui n’est donc pas totalement décolorée au niveau de la zone située derriere
la contrepale au premier plan pour le cas Re = 170. Celle-ci met en évidence les zones du réacteur
difficilement homogénéisées (cf. Figure 5.3). Sur les images finales de décoloration, cet effet
s’estompe au fur et 2 mesure que le nombre de Reynolds augmente, jusqu’a devenir négligeable
lorsque Re > 440 (cf. Figure 5.4). Il est également possible de remarquer ce phénoméne a mi-
hauteur du réacteur. Concernant ce dernier point, les images obtenues par PLIF permettent une

observation de meilleure qualité.

Dans le cas d’un fluide newtonien, méme pour la condition minimale a Re = 25,
I’homogénéité complete finit par étre atteinte méme au niveau des contrepales. Il s’agit donc bien

d’une limitation impactant principalement les fluides non-newtoniens (cf. Figure 5.5).
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Par cette méthode, 1’étude au niveau des parois n’est pas possible ; en revanche, cette

méthode devient plus précise que la décoloration chimique pour 1’étude a mi-hauteur du réacteur.

Figure 5.6. Evolution de la concentration en Rhodamine B en milieu non-newtonien pour (a, b, ¢, d) Re = 170 et (e, f,
g, h) Re =200 pour (a,e)t=1s; (b, f)t=4s,;(c,g)t=7set (d, h)t=27s

Les images obtenues par la PLIF confirment les précédentes observations a mi-hauteur du
réacteur (cf. Figure 5.6). On peut observer une nette démarcation de la frontiere entre les boucles
de recirculation pour un faible Reynolds. Apreés avoir passé en revue |’ensemble des
expérimentations, il apparait donc que la difficulté du mélange a mi-hauteur entre les mobiles est

particulierement marquée pour Re < 170, puis devient beaucoup moins visible lorsque Re > 200.

Dans la configuration de ce réacteur, on peut donc estimer a Re = 200 la limite en dessous
de laquelle le mélange au sein de la phase liquide est trés limité par la structure de 1’écoulement.
Pour cette valeur du nombre de Reynolds et celles qui lui sont supérieures, le phénoméne de
turbulence permet d’améliorer la qualit¢ du mélange. Il s’agit de la valeur du nombre de
Reynolds autour de laquelle le pic de production de H, était atteint pour les cultures en milieu

newtonien et atour de laquelle les transferts de matiere commencent a étre optimaux en milieu
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newtonien, comme 1’a montré Chezeau et al. (2019) [1] par I’utilisation du nombre de

Damkahler. 1l apparait donc probable que cela soit toujours le cas en milieu non-newtonien.
5.1.3 Etude expérimentale des effets d’un changement de position pour I’injection du traceur

Les résultats experimentaux décrits précédemment ainsi que les différentes comparaisons
effectuées ont été obtenus dans le cas ou le traceur est injecté a la surface du réacteur. Cela
correspond a I’endroit ou la solution basique est ajoutée dans le réacteur afin de contrdler le pH
pour le fonctionnement actuellement mis en place. Modifier cette position d’injection permettrait
de voir si I’ajout de la base pourrait mener a un meilleur contréle du pH et donc a un meilleur
rendement en H,. La raison pour laquelle certaines positions sont potentiellement meilleures que
d’autres peut également amener a des pistes d’amélioration globale pour [’homogénéisation du

réacteur.

Dans un premier temps, seule la hauteur a été changée. En plus de la position haute, deux
nouvelles options ont été testées : a mi-hauteur entre les deux turbines et en position basse, en

dessous de la zone d’injection de la turbine inférieure (cf. Figure 5.7a).
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Figure 5.7. (a) Schéma indicatifs des positions d’injection testées : P1 = surface ; P2 = moyenne ; P3 = basse et P4 =
paroi (b) Comparaison des temps de mélange entre les positions d’injection

Les résultats sont disponibles en Annexe 5.3. D’une maniére générale, les deux nouvelles
positions d’injection donnent des temps de mélange bien plus courts par rapport a la position
haute (cf. Figure 5.7b). La position moyenne donne des temps 23 % plus courts et la position
basse 42,5%. La position du fond semble donc étre la meilleure de 25 % seclon I’étude
comparative. Cela apparait cohérent étant donné que la présence des contrepales empéche la

formation d’un vortex pres de la surface libre. Ce vortex permet d’accélérer 1’incorporation du
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colorant dans le milieu lorsqu’il est introduit a la surface. Cependant, il tend a réduire I’efficacité
du mélange d’un point de vue vitesse d’homogénéisation et serait dangereux pour les

microorganismes dans le procedé final.

Il est & noter que ce résultat entre en contradiction avec les résultats obtenus par Chezeau
et al. (2019) [1]. Cela peut s’expliquer par le matériel utilisé pour I’injection de 1’acide. La
précédente étude utilisait une canne de prélevement que 1’on retrouve pour la récupération des
échantillons pour une culture en milieu réel. Celle-ci a un diamétre relativement large ce qui ne
pose aucun probléme pour les injections en surface. En revanche, plus elle est plongée au fond du
réacteur, plus le liquide a tendance a remonter a I’intérieur. L’injection d’acide se fait donc de
maniére moins efficace et I’injection nécessite le remplissage initial de la canne. Pour les
expérimentations menées ici, I’injection se fait par un capillaire, au diamétre trés fin, guidé a
I’intérieur d’une éprouvette graduée en verre. Lorsque ce que systéme est plongé au fond du
réacteur, la finesse du capillaire empéche le liquide de remonter, permettant ainsi une injection

plus efficace, ce qui se répercute sur les temps de mélange obtenus.

Dans un second temps, ’injection d’acide se fait en rapprochant le point d’injection de la
paroi. Les temps de mélange sont cette fois 30 % plus élevés lorsque I’injection s’effectue au
niveau d’une contrepale. Ce résultat était également attendu et confirme les observations
précédentes montrant qu’il s’agit d’une région difficile a mélanger pour les fluides non-
newtoniens, notamment pour cette gamme de Reynolds. Il s’agit donc d’une zone d’injection ou

de prélevement a éviter.
5.1.4 Conclusion

Pour conclure cette premiére partie, les résultats ont montré que les deux méthodes
d’obtention du temps de mélange ont fourni des résultats équivalents. Cela a donné lieu a une
comparaison entre milieux newtoniens et non-newtoniens conduisant a trois conclusions
majeures. Tout d’abord, il n’y a pas de différence de qualit¢ de mélange en régime turbulent.
Ensuite, en régime laminaire, la qualité de mélange dépend notamment de la viscosité du fluide.
Si I’on prend en compte une viscosité moyenne du milieu pour le cas non-newtonien, alors il n’y

a pas de différence globale entre fluides newtoniens et non-newtoniens.
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L’¢écart de qualité de mélange se situe, comme I’on pouvait s’y attendre, dans les zones de
faible cisaillement, c’est-a-dire aux abords des parois et des contrepales, ainsi qu’au niveau des
frontiéres entre les boucles de recirculation. Dans le premier cas, ’homogénéisation du milieu est
difficile au niveau des contrepales lorsque le nombre de Reynolds est inférieur a 440. Dans le
second, le passage du traceur d’une boucle a I’autre est particuliecrement difficile lorsque le
nombre de Reynolds se situe en-dessous de 200. A ce stade, il doit étre rappelé que ces limites
sont présentes pour un réacteur a 1’échelle du laboratoire. Le passage a une échelle plus
importante augmentera le nombre de Reynolds au-dela de ces limites (par 1’augmentation de la

taille des agitateurs), mais ces limitations de mélange peuvent exister.

Dans le cas d’un fluide newtonien, aucune limitation d’homogénéisation n’a été relevée a
faible nombre de Reynolds, les temps de mélange étant simplement plus grands a cause de la
viscosité du fluide, et donc en I’absence de turbulence. Il s’agit donc d’une problématique

particuliére aux fluides non-newtoniens comme décrit dans la littérature.

En ce qui concerne la position du point d’injection, il apparait finalement plus efficace
d’injecter la solution qui doit étre homogénéisée au fond du réacteur. Il faut cependant s’assurer
que le milieu ne remonte pas dans le systeme d’injection. Cela constitue une piste pour améliorer
le contrdle du pH dans le procédé et donc son efficacité. L’injection d’acide au niveau d’une
contrepale a mis en évidence qu’il s’agissait d’une zone mal mélangée car les temps de mélange
obtenus sont plus longs. L’homogénéisation y est difficile en milieu complexe, et ce probléme est
certainement accentué par la présence des contrepales qui sont néanmoins nécessaires. Il n’est
donc pas intéressant d’y effectuer les injections de base pour le contrdle du pH, de méme que les

prélevements d’échantillons.
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5.2 Etude de la qualité du mélange par I’utilisation d’un modéle CFD

Pour cette partie, le but est de calculer numériquement le temps de mélange en fonction
du milieu, puis de le comparer aux résultats expérimentaux. Il sera également question d’aborder
les pistes d’amélioration du procédé vis-a-vis de la qualité du mélange par un changement de

géomeétrie de I’agitateur.
5.2.1 Adaptation du modé¢le pour I’obtention d’un temps de mélange

Les modifications apportées au modele ont pour but de simuler 1’équivalent de la
décoloration chimique ou de la PLIF sans changer la structure de I’écoulement ou les valeurs des

différentes variables (vitesse, pression...).

Etant donné qu’un temps doit étre mesuré, la simulation ne se fait plus en régime
permanent mais en régime transitoire. Le nombre de rotations du mobile est choisi de maniere a
obtenir des temps de calcul raisonnables tout en s’assurant que I’homogénéité puisse Etre atteinte.
Les valeurs de toutes les variables calculées précédemment pour chaque condition de mélange
sont fixées comme conditions initiales et restent inchangées pendant toute la durée des nouvelles
simulations, la résolution des calculs les concernant étant désactivée. Ainsi, on s’assure que
I’écoulement validé précédemment n’est pas impacté et qu’il s’agit donc de la structure
d’écoulement la plus proche possible de la réalité. De plus, cela permet de diminuer fortement le

temps de calcul étant donné que seule la concentration du traceur, notée C1, est calculée.

Ainsi, au sein du modeéle, un objet ayant les mémes propriétés que le fluide est créé a
I’emplacement du point d’injection du traceur des techniques expérimentales, c’est-a-dire proche
de la surface, a quelques centimetres de I’axe d’agitation. A cet emplacement, on injecte une
variable C1 ayant une valeur initiale arbitraire, ici fixée a 100. Cette variable est donc
I’équivalent du traceur expérimental (acide ou rhodamine B). Elle va étre entrainée par
I’écoulement au sein du milieu, et la valeur initiale, représentant sa concentration, va donc se

disperser jusqu’a atteindre une valeur moyenne d’équilibre.

Le suivi de cette variable est effectué a la fois de maniere globale et de maniére ponctuelle
grace a des objets permettant d’enregistrer en certaines positions 1’évolution de la valeur de la

variable C1 en fonction du temps. Cette derniére finit par atteindre une valeur d’équilibre dans
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toutes les mailles. Une formule est implémentée dans la simulation, en amont du calcul, afin
d’obtenir le nombre de mailles ou la valeur de C1 est a £ 5 % de la valeur finale, qui sont alors
considérées comme mélangées. Lorsque 95 % du réacteur est mélangé, le milieu est consideré

comme homogene et le temps de mélange est obtenu.
5.2.2 Présentation et analyse des résultats numériques

Les figures présentées ci-dessous représentent 1’évolution de la valeur de C1 au sein de la
cuve agitée (cf. Figure 5.8). Il est ensuite affiché le suivi global du nombre de mailles ayant une
valeur proche de la valeur finale d’équilibre, et considérées comme mélangées, ainsi que la
courbe de comparaison entre les temps de mélange obtenus numériquement et ceux obtenus

expérimentalement :

[

L01060
00394
L0327
L00B61
L0075
L0072
00662
L0059e
L 00530
00464
L00387
.00331
.00265
.0019%
00132
00066
L 00O00D

£ — T - I - - — - — I — - — T — I — i — I — I — ]

(0 | (@)

Figure 5.8. Evolution de la variable C1 pour de I'eau a 120 rpm agité par deux turbines Rushton pour (a) t =5.3 s ;
(b)t=8s;(c)t=16set(d)t=28s
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Figure 5.9. (a) Courbe de suivi global de la variable C1 au cours du temps pour de I’eau a 120 rpm (b) Comparaison
des temps de mélange : expérimentation et simulation

Les images montrent que 1’évolution de la concentration du traceur au sein du milieu suit

correctement 1’écoulement, ce qui explique que la manicre dont le traceur se diffuse présente des
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similitudes avec les images obtenues précédemment par la PLIF. La courbe de suivi de la
concentration globale (cf. Figure 5.9a) suit également la méme évolution que celle obtenue
expérimentalement. Cependant, on peut noter qu’il est trés difficile pour le traceur de dépasser la
frontiere entre les boucles de recirculation au milieu du réacteur (symbolisé par le trait pointillé)

méme si le régime d’écoulement est turbulent.

Concretement, cela se traduit par des temps de mélange trés long par rapport aux données
expérimentales (cf. Figure 5.9b). D’une maniére générale, les valeurs numériques sont environ
quatre fois supérieures aux valeurs expérimentales. C’est également la raison pour laquelle les
simulations de mélange n’ont pas pu étre effectuées pour un nombre de Reynolds inférieur a 270
en newtonien et 500 en non-newtonien, car le temps de calcul devient trop important tout comme

la quantité de données enregistrées.

Ces observations permettent de formuler une hypothese sur le transfert de matiere entre
les boucles de recirculation qui se ferait grace aux tourbillons de la turbulence. Sinon, seul le
phénoméne de diffusion entre en ligne de compte, ce qui explique une homogénéisation
relativement lente. Ainsi, c¢’est la raison pour laquelle ce phénomeéne a été observé préecédemment
en régime d’écoulement laminaire car I’absence de turbulence entraine un mauvais mélange dans

ces zones. Cela tend alors a disparaitre avec I’augmentation du nombre de Reynolds.

En ce qui concerne le modéle numérique, la méthode RANS est une approche statistique
qui moyenne la turbulence, ce qui signifie que les tourbillons ne sont pas simulés. Ceci se
confirme par les articles de la littérature montrant des résultats de temps de mélange surestimés
pour la méthode RANS de I’ordre de deux a trois fois supérieures aux données expérimentales
avec |’utilisation de maillage trés fin et la simulation d’une portion du réacteur seulement
[71[8][9]. Une méthode permettant d’améliorer I’accord entre simulations et expériences Serait de
diminuer la valeur du nombre de Schmidt turbulent, méme s’il n’existe aucune base théorique
permettant de le justifier. En revanche, des résultats corrects ont pu étre trouvés pour des
systemes mono-étagés [10][11][12] ou lorsque la méthode LES est employée [9][13]. Par
définition, celle-ci est une approche semi-déterministe qui simule une partie des tourbillons

permettant ainsi un meilleur transfert au sein du milieu gréce a ces derniers.
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Tous ces ¢léments montrent que si 1’on souhaite améliorer le procédé, deux solutions sont
possibles. La premiere est d’augmenter la vitesse d’agitation afin d’amplifier la turbulence. Or
nous avons vu précédemment que d’une part, cela augmente la consommation d’énergie,
remettant en cause la viabilité économique du procédé, et d’autre part cela impacte les agrégats
bactériens, et donc le rendement du procédé. La seconde option est de modifier la géométrie de
I’agitateur afin de modifier la structure de 1’écoulement. S’il est possible de faire disparaitre cette
frontiére entre deux boucles de recirculation au milieu du réacteur, I’homogénéisation de celui-Ci
s’en trouverait améliorée en limitant I’impact sur la puissance consommée et le développement
des cultures microbiennes. C’est donc cette derniere option que nous allons chercher a

approfondir.
5.2.3 Proposition d’un changement de structure de 1’écoulement

Pour cette partie, le modéle établi a a nouveau été modifié. Le changement consiste a
remplacer la turbine en position basse par une hélice marine a trois pales. Le nombre de mailles
reste le méme. D’aprés la littérature, le nombre de puissance pour une turbine de type hélice est
égal a 3 [14][15], soit inférieur a celui d’une turbine Rushton. Ainsi, le but est d’améliorer
I’homogénéisation du milieu sur une partie du réacteur tout en diminuant la puissance

consommée et sans avoir besoin d’augmenter fortement la turbulence.

Le but est de modifier la structure de I’écoulement [16][17][18][19]. II ne s’agit plus d’un
agitateur a écoulement radial, mais d’un agitateur a écoulement axial. Cela signifie que la
composante de la vitesse suivant 1’axe verticale Z a désormais une valeur supérieure a la
composante radiale Y. Selon les observations faites dans le chapitre 2 sur I’effet de 1’agitation,
cela devrait permettre d’obtenir une grande et unique boucle sur toute la partie centrale du
réacteur. Pour ce type d’agitateur, par rapport aux turbines Rushton, le sens de rotation de I’axe
aura un impact sur la structure de I’écoulement, entrainant un pompage haut ou bas [16][18][20].
11 convient donc d’étudier 1’écoulement dans le sens de rotation horaire, pour un pompage haut, et

antihoraire, pour le pompage bas.
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Figure 5.10. Structure de I’écoulement globale pour la vitesse obtenue par CFD apreés ajout de I’hélice marine pour
de I'eau a 120 rpm pour une rotation de I'axe en sens (a) horaire et (b) antihoraire.
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Figure 5.11. Evolution de la variable C1 pour de I'’eau a 120 rpm agité par une hélice marine et une turbine Rushton
pour (b) t=5.3s; (c)t=8s; (d) t =165 et (e) t = 24s pour une rotation en sens (a, b, c, d) horaire et (e, f, g, h)
antihoraire.
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Sur la figure 5.10, on peut désormais observer, peu importe le sens de rotation choisi, la
formation d’une grande boucle de recirculation sur toute la partie centrale du réacteur a la place
de deux boucles plus petites. Les boucles situées en dessous de la turbine inférieure et au-dessus
de la turbine supérieure restent presentes. Lors du mélange du traceur, on observe toujours des
limitations au mélange au niveau des frontieres entre les boucles situées au niveau des turbines.
Cependant, on peut désormais observer une bien meilleure homogénéisation de celui-ci au milieu

du réacteur étant donné que le transfert @ mi-hauteur n’est plus limité (cf. Figure 5.11).
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Figure 5.12. Comparaison des temps de mélange numérique entre les trois configurations possibles pour des milieux
(a) newtoniens et (b) non-newtoniens

Les résultats sont disponibles en Annexes 5.4 et 5.5. Contrairement a nos attentes,
I’amélioration sur les temps de mélange est tres faible (cf. Figure 5.12). En moyenne, ces
derniers sont 2,5% plus faibles en milieux newtoniens et 5% plus faible en milieux non-
newtoniens, lorsque 1’agitateur tourne dans le sens horaire. Ils sont raccourcis d’environ 6% en
milieux newtoniens mais allongés de 4% en milieux non-newtoniens quand la rotation se fait
dans le sens antihoraire. Pour cette derniére condition, ces pourcentages peuvent difficilement
étre considerés comme précis, étant donné que peu de points ont pu étre obtenus. Comme on peut
le constater sur les tableaux 5.5 et 5.6, il existe de nombreux cas ou les temps de mélange n’ont
pas pu étre obtenus a cause de temps de calculs trop longs, alors qu’ils étaient accessibles pour
les autres configurations. Il est donc possible de conclure que I’efficacité de 1’hélice marine
fonctionnant dans le sens antihoraire est bien inférieure a celle du fonctionnement dans le sens
horaire. Ceci est confirmé par la comparaison directe entre les deux options sur la figure 5.12, qui
montre des temps de mélange environ 20 % plus courts dans le sens horaire par rapport au sens

antihoraire.
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Si I’on considére uniquement [’agitation en sens horaire, la qualit¢ du mélange est
Iégérement améliorée, grace a une meilleure homogénéisation dans la partie centrale du réacteur.
Cependant, il ne s’agit pas d’une solution suffisamment efficace pour une amélioration nette du

mélange de la phase liquide au sein du procédé. Cet effet sera expliqué dans la partie 5.2.4.
5.2.4 Etude numérique des zones stagnantes entre milieu newtonien et non-newtonien

Pour terminer cette partie utilisant la simulation numérique, nous nous intéressons a la
fraction volumique des zones stagnantes dans la cuve agitée pour les deux types de fluides. Pour
cela, les valeurs de vitesse sont utilisées. Ainsi, conformément a la littérature, le liquide sera
considéré comme stagnant si sa vitesse est inférieure & 5 % de la vitesse maximale d’éjection de

la pale vy, calculée par la formule suivante [21] :

Viip =T.N.D (5.6)
100% - -
90% | -\\ y = 102440288 Newtonien 100% - . . = 12371502 [ Newtonien
20% € EE R?=0.954 F\E R?=0.7665
0 0, .
X 70% - \ B y=17568x00 | ENon- < 80% i\- y=2.17a2,c02s | ENon-
tn 60% \ R? = 0.6247 newtonien a \‘ R? = 0.8756 newtonien
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Figure 5.13. Evolution de la quantité de zones a faible vitesse d’écoulement pour une configuration (a) deux Rushton
et (b) Rushton — Hélice marine — Rotation horaire ; (c) Rushton — Hélice marine — Rotation antihoraire
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Figure 5.14. Comparaison de la quantité de zones a faible vitesse d’écoulement pour les trois configurations en
milieux (a) newtoniens et (b) non-newtoniens

Les résultats sont disponibles en Annexes 5.6 et 5.7. Cette étude se fait également de

by

maniere visuelle a partir des images recueillies sur le modeéle. Ainsi, les zones considérées
comme stagnantes sont mises en couleurs sur les images suivantes :

Vinax = 5,76.10°m.s? Viax = 1,73.10?m s Vinax = 2,88.102m.s*

Valooity, n/s _Velooity, /s
5.768-03 0.0173
5.40E-03 0.0162
5.04E-03 0.0151
4.60E-03 0.01¢0
4.328-03
3.962-03
3.608-03
3.248-03
2.688-03

| Velocity, a/s

0.0130
0.0119
0.0108
0.0097
0.0086
0.0076
0.0065
00054
©.0083)
0.0032]
0.0022]
0.0011
0.0000

(@) (b)

Figure 5.15. Zones a faible vitesse d’écoulement en milieu non-newtonien pour une configuration deux Rushton
(a) Re =25 ; (b) Re =500 et (c) Re = 3400
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€)) (b)

Figure 5.16. Zones a faible vitesse d’écoulement en milieu non-newtonien pour une configuration deux Rushton
pour (a) Re =170 et (b) Re = 200

Comme attendu, la fraction volumique des zones stagnantes est plus importante en milieu
non-newtonien par rapport au milieu newtonien, principalement en régime laminaire
(cf. Figure 5.13). Cette différence tend a disparaitre lorsque le régime turbulent s’établit. Cela
confirme les conclusions de la partie précédente sur la qualité du mélange qui ne dépend pas des
propriétés du fluide en régime turbulent, mais qu’une différence apparait en régime laminaire a

cause de 1’apparition des zones stagnantes en milieux non-newtoniens

Si I’on s’intéresse aux images (cf. Figure 5.15), les observations expérimentales sont
confirmées. En effet, les zones faiblement agitées en milieu non-newtonien sont principalement
concentrées au niveau des parois. Lorsque le nombre de Reynolds devient tres faible, la zone

située entre les agitateurs est également considérée comme stagnante.

Concernant ce dernier point, un détail est a noter. Lors de 1’étude des images de PLIF, il a
été observé que lorsque le nombre de Reynolds est egal a 170, la frontiére entre les boucles de
circulation a mi-hauteur du réacteur limite les transferts. Lorsque le nombre de Reynolds atteint
200, celle-ci tend a s’effacer. Or la figure 5.16 indique que pour ces deux cas, la zone située entre
les agitateurs n’est pas considérée comme stagnante. Cela semble indiquer que cette limitation de
transfert entre les boucles est principalement due a la turbulence, et non a cause d’un manque de

vitesse de déplacement du fluide.
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Vinay = 5,76.10°m.s Viax = 1,73.10°m st Vinax = 2,88.102m st

(b)

(d) ()

Figure 5.17. Evolution des zones a faible vitesse d’écoulement en milieu non-newtonien pour une configuration une
Rushton une hélice marine dans le sens (a, b, c) horaire et (d, e, f) antihoraire pour (a, d) Re = 25 ; (b, ) Re = 500 et
(c, f) Re = 3400

Enfin, si on observe la proposition du changement de structure d’écoulement par 1’ajout
d’une hélice marine, il est possible de comprendre la raison pour laquelle les temps de mélange
ne sont que faiblement améliorés. Lors de la comparaison des différentes configurations
proposées (cf. figure 5.14), on observe que la fraction volumique des zones stagnantes est tres
supérieure pour la configuration a deux turbines Rushton par rapport a la configuration
comportant une hélice marine. Il existe donc plus de zones ou le fluide est faiblement agité lors
de Dutilisation d’une hélice marine comme agitateur inférieur. Une rotation dans le sens
antihoraire amplifie légerement ce phénomene. Ainsi, méme si la structure de I’écoulement
permet une meilleure homogénéisation a mi-hauteur de la cuve, le nombre accru de zones
faiblement agitées ne permet pas d’améliorer globalement la qualité du mélange au sein de la

phase liquide.
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On s’intéresse maintenant aux images de 1’écoulement sur la figure 5.17. Tout d’abord, en
régime d’écoulement laminaire, on observe la reformation de deux boucles de recirculation au
milieu du réacteur. En régime d’écoulement de transition, on note la présence d’une zone
stagnante au fond du réacteur, au niveau de la boucle de recirculation provoquée par 1’hélice
marine, et a coté de la paroi. Ces zones sont plus importantes encore dans le cas du sens
antihoraire que dans celui du sens horaire, d’ou 1’obtention d’une moins bonne qualité de
mélange dans le premier cas. En revanche, une meilleure agitation en fond de cuve peut étre
observée pour une vitesse supérieure dans les deux cas, en régime d’écoulement turbulent.
L’homogénéisation serait donc améliorée au milieu de la cuve, mais finalement dégradée au fond
de celle-ci, d’ou une faible amélioration de la qualité du mélange. La configuration proposée dans
cette partie n’est donc pas adaptée pour I’amélioration de 1’agitation de la phase liquide.
Néanmoins, ces observations et I’utilisation de cet outil numérique devraient permettre de guider

le choix d’un agitateur axial plus adapté ou d’une modification de la conception du réacteur.
5.2.5 Conclusion

En conclusion, pour cette partie nous avons modifié le modele CFD afin d’obtenir un
temps de mélange numérique. Cependant, bien que le suivi du traceur le long de 1’écoulement
semble correct, les valeurs obtenues se sont révélées bien supérieures aux données
expérimentales. Ceci est principalement d0 aux approximations inhérentes a la méthode RANS.
Néanmoins, ces résultats ont permis de confirmer 1’hypothése faite sur les observations visuelles,
montrant que le transfert entre les boucles de recirculation est grandement amélioré grace a la
turbulence. La structure de 1’écoulement impacte donc grandement le mélange au sein de la phase

liquide.

Ainsi, il a été mis en évidence la nécessité de modifier la structure de 1’écoulement dans
ce réacteur. La frontiere entre les boucles de recirculation a mi-hauteur induit une zone fortement
limitante pour I’homogénéisation du réacteur. Des premiers tests ont été effectués afin d’orienter
les futurs choix de configuration pour I’agitation. Les turbines a éjection axiale sont, a priori, a
privilégier afin d’obtenir une grande et unique boucle de recirculation au milieu du réacteur. Cela
permettrait d’améliorer la qualité du mélange tout en limitant la puissance consommée par le
procédé. Si une légere amélioration des temps de mélange numériques a pu étre observée, celle-ci

n’est pas suffisamment significative pour que cette géométrie d’agitateur soit retenue.
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Enfin, le mod¢le a permis 1’étude de zones de stagnation au sein du réacteur par 1’étude
des vitesses. Celle-ci a permis de confirmer les conclusions de la partie précédente, montrant que
la fraction volumique des zones stagnantes est la méme entre les milieux newtoniens et non-
newtoniens en régime turbulent. En revanche, cette fraction volumique de zones stagnantes
augmente de maniere plus importante pour les milieux non-newtoniens en régime laminaire. Ces

zones ont a nouveau été mises en évidence aux abords de la paroi du réacteur.

L’étude concernant I’hélice marine a révélé que celle-Ci entraine une importante
stagnation du fluide au fond de la cuve, ce qui explique la limitation du temps de mélange malgré
I’amélioration de 1’homogénéisation au milieu de celle-ci. Ce phénoméne doit donc également

étre pris en compte pour les modifications de conception du réacteur.

Le modele CFD est donc un outil de test intéressant qu’il faudra exploiter afin de choisir la
meilleure configuration de réacteur et d’agitation dans le but d’améliorer la qualité du mélange et
donc diminuer le nombre de zones stagnantes au sein de la cuve agitée. Les expérimentations

resteront nécessaires mais pourront se concentrer sur les meilleurs candidats.
5.3 Conclusion

Le but de ce chapitre était d’étudier les éventuelles différences de qualité du mélange
entre les milieux newtoniens et non-newtoniens, dont 1’écoulement a été étudié dans le chapitre
précédent. Des expérimentations de décoloration chimique et de PLIF ont été menées sur la
maquette froide du réacteur dans le but d’obtenir des résultats comparables a ceux de 1’étude
Chezeau et al. (2019) [1].

Ces résultats ont montré qu’il n’y avait a priori que peu de différences entre les temps de
mélange obtenus en milieu newtonien et non-newtonien. La corrélation proposée par Nienow et
al. (2003) [5] a confirmé dans un premier temps ces observations. La qualité du mélange ne
dépend pas des propriétés du fluide en régime turbulent, mais elle dépend de la viscosité en
régime laminaire. La différence notable entre les deux types de milieux provient principalement
des zones éloignées de 1’agitation, comme aux abords des parois ou entre les turbines, a la

frontiére entre les boucles de recirculation. Des observations visuelles ont confirmé ces propos.
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La modification de la position d’injection a révélé une diminution de ces temps de
mélange lorsque celle-ci se fait au fond du réacteur. Il serait donc intéressant d’envisager de
déplacer I’injection de la solution de contrdle du pH dans une culture réelle. Lorsque le traceur a
été injecté de maniére collée a la paroi, les temps de mélange ont cette fois-ci augmenté pour les
fluides non-newtoniens. Cela a permis de confirmer les observations faites visuellement, sur le

mélange du fluide qui est limité au niveau des parois pour les fluides non-newtoniens.

L’utilisation du modéle CFD n’a pas permis d’aboutir a des temps de mélange numériques
comparables aux données expérimentales, ceci étant d0 a la nature du modele RANS qui sous-
estime la turbulence des zones faiblement agitées. Néanmoins, celui-ci a permis d’aboutir a une
importante piste d’amélioration du procédé, en montrant que la limitation du transfert entre les
boucles de recirculation situées au milieu du réacteur est due a la faible turbulence dans cette
région. L’augmentation de la vitesse d’agitation pour obtenir une turbulence suffisante est une
solution potentielle, mais elle conduirait a une augmentation de la puissance consommeée et a un

impact néfaste sur les agrégats bactériens.

Pour cette raison, des tests ont été menés sur ordinateur afin de modifier la structure de
I’écoulement. Il est apparu que 1’utilisation d’une turbine a éjection axiale, comme une hélice
marine, permet de générer une grande boucle de recirculation au milieu du réacteur, évitant ainsi
une limitation de I’homogénéisation sans avoir a augmenter la turbulence et tout en diminuant la
puissance consommeée. Une légere amélioration de la qualité du mélange a pu étre observée, mais

elle est bien trop faible pour que cette géométrie puisse étre retenue.

En effet, le modéle CFD a permis d’identifier numériquement les zones de stagnation
relevées visuellement. La différence entre fluides newtonien et non-newtonien a pu étre a
nouveau observee. Les résultats sont en accord avec la littérature et les précedents résultats
montrant une faible différence en régime turbulent. En ce qui concerne le régime laminaire, une
importante fraction volumique de la cuve est faiblement agitée pour les fluides non-newtoniens
par rapport aux fluides newtoniens. L’étude des zones stagnantes a permis de mettre en évidence
les faiblesses de 1’agitation par une hélice marine, liées a un important volume faiblement agité
en fond de cuve. Cela explique la faible amélioration de I’homogénéisation avec cette géométrie.
Cet outil numérique se révele donc indispensable pour la conception future du réacteur et de

I’agitation.
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Ces travaux permettent d’avoir une premicre estimation de la qualité du mélange pour des
fluides non-newtoniens. Cependant, seul le caractére rhéofluidifiant a été étudié car cela
simplifiait les simulations numériques. Or, il a été montré dans le second chapitre de cette these
que le comportement rhéofluidifiant des substrats réels, notamment en cas de fortes
concentrations en solides en suspension, pouvait étre celui d’un fluide a seuil. Cela peut avoir un
impact important sur la qualit¢é du mélange par 1’apparition d’une frontiére nette entre les zones
homogénéisées et les zones stagnantes, avec la manifestation de 1’effet « caverne » [5]. Pour
compléter totalement cette étude sur les fluides non-newtoniens, une étude sur la qualité du
mélange des fluides a seuil dans les conditions opératoires de la fermentation sombre se révéle

capitale.
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5.4 Annexes

Annexe 5.1

Tableau 5.2. Valeurs de temps de mélange selon les méthodes PLIF et décoloration chimique en fonction des
conditions de mélange en milieu newtonien

NEWTONIEN
. . Vitesse de tm (s) tm (s)

0,

CAAAS 7| i (s, Rotation (rpm) Re Décoloration chimique PLIF
30% 6.1.10° 40 33 220420 25316
20% 3.710% 40 55 164+ 6 145 +5
10% 2.310™ 40 88 110 £ 10 130 + 10
30% 6.1102 120 99 90 + 10 130 + 10
20% 3.710% 120 163 40+5 45+5
30% 6.1102 200 165 28+3 27+3
10% 2.3102 120 263 21+4 16 +2
20% 3.710% 200 273 7+1 16+ 4
10% 2.310% 200 438 6+2 8+2

5% 2.510° 40 807 27+6 14+ 1
0% 9.010* 40 2240 18+5 14 +2
5% 2.510° 120 2420 6+1 11+3
5% 2.510° 200 4033 3+1 7+2
0% 9.010* 120 6722 6+1 8+1
0% 9.010* 200 11204 3+1 5+1
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Annexe 5.2

Tableau 5.3. Valeurs de temps de mélange selon les méthodes PLIF et décoloration chimique en fonction des

conditions de mélange en milieu non-newtonien

NON-NEWTONIEN
Viscosité Vitesse de tm () tm ()
0,

%PAM (p/p) moyenne (Pa.s) | Rotation (rpm) ke Décoloration chimique PLIF
0.2% 1.83.10" 40 11 440+ 11 /
0.08% 8.07.10° 40 25 81+1 15
0.1% 5.45.107 40 34 180+ 6 /
0.4% 1.55.10™ 120 39 / 216
0.2% 1.03.10" 120 59 48+ 7 55
0.3% 7.86.10° 120 77 139 + 40 182
0.04% 1.93.10% 40 104 36+3 /
0.4% 9.33.10° 200 108 / 82
0.08% 5.26.10° 120 115 13+1 13
0.03% 1.71.10% 40 118 3749 /
0.2% 7.94.10° 200 127 46+ 11 /
0.02% 1.33.10% 40 152 26+3 /
0.3% 5.97.10° 200 169 81+7 29
0.1% 2.85.10° 120 203 42+6 33
0.08% 4.31.10° 200 234 19+1 /
0.01% 4.54.10° 40 444 18+1 /
0.008% 4.30.10° 410 468 53+4 /

0.1% 2.14.10° 200 474 40+5 29
0.04% 1.20.10" 120 503 8+1 /
0.03% 1.04.10% 120 582 8+1 /
0.02% 8.12.10° 120 745 7+1 /
0.04% 9.48.10° 200 1063 5+1 /
0.03% 8.22.10° 200 1226 7+1 /
0.02% 6.46.10° 200 1560 4+1 /
0.01% 3.51.10° 120 1724 4+1 /
0.008% 3.30.10° 120 1816 7+1 /
0.01% 3.19.10° 200 3158 6+1 /
0.008% 3.00.10° 200 3403 4+1 /
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Annexe 5.3

Tableau 5.4. Comparaison des temps de mélange entre les positions d’injection

NON-NEWTONIEN DECOLORATION CHIMIQUE

%PAM Viscosité Vitesse de Re t,, position t,, position t., position t., position
(p/p) | moyenne (Pa.s) | Rotation (rpm) surface (s) paroi (s) moyenne (s) basse (s)
0,08% 8,07.10_2 40 25 81 91+8 679 53+8
0,10% 5,45.10'2 40 34 180 253+20 1403 104+ 8
0,08% 5,26.10_2 120 115 13 35+3 206 13+2
0,10% 2,85.10'2 120 203 42 261 23t6 171
0,08% 4,31.10'2 200 234 19 29+3 10+1 103
0,10% 2,14.10'2 200 474 40 231 23+4 14 +4
Annexe 5.4
Tableau 5.5. Temps de mélange obtenus par simulation numérique en milieu newtonien
NEWTONIEN CFD
9(5;’:-5 VI'(SPC:ZI')té ‘Zto?:;o‘:e Re t;uil;rl:cf:) Hétlr;"ciFrga(lsfl?ne Hét;‘?ci,:;:l?ne
’ (rom) Rotation horaire Rotation anti-horaire

20% 3.7.10” 200 273 30 30 /

10% 2.3.107 200 438 29 38 /

5% 2.5.10° 40 807 108 112 /

0% 9.0.10™ 40 2240 101 92 /

5% 2.5.10° 120 2420 31 23 31

5% 2.5.10° 200 4033 16 13 14

0% 9.0.10™ 120 6722 28 23 24

0% 9.0.10™ 200 11204 12 11 13
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Annexe 5.5

Tableau 5.6. Temps de mélange obtenus par simulation numérique en milieu non-newtonien

NON-NEWTONIEN CFD

%PAM n‘{)ﬁ;‘;’;‘z ‘:ZZS;OCZE Re tm CFD (s) H;I';jcg::a(:l?ne H;I’;"ciFnE:::;ne
(o/p) (Pa.s) (rom) Rl Rotation horaire Rotation anti-horaire
0.04% | 1.2.10%2 120 503 39 39 /
0.03% 1.0.1022 120 582 37 36 /
0.02% | 8.1.1073 120 745 33 33 /
0.04% | 9.5.10°-03 200 1063 18 18 /
0.03% | 8.2.10°-03 200 1226 18 19 /
0.02% | 6.5.10°-03 200 1560 17 17 22
0.01% | 3.5.10°-03 120 1724 29 24 31
0.008% | 3.3.10°-03 120 1816 29 23 27
0.01% | 3.2.10°-03 200 3158 16 15 18
0.008% | 3.0.10°-03 200 3403 16 15 15
Annexe 5.6

Tableau 5.7. Evolution de la fraction volumique de zones a faible vitesse en fonction en fonction des conditions de
mélange en milieu newtonien

NEWTONIEN — Zones stagnantes

%PEG | Viscosité Vitessr‘:' de % Vitesse < 5% % \lll:tesse <.5% % |,/l:tesse <.5%
(v/v) (Pa.s) Rotation Re Rushton Hellc:e marlnfe Hcfllce mt.mne .
(rom) Rotation horaire | Rotation anti-horaire
30% 6.1.107 40 33 37,6% 46,6% 51,5%
20% 3.7.107 40 55 34,8% 46,9% 51,7%
10% 2.3.10° 40 88 32,9% 49,8% 51,9%
30% 6.1.107 120 99 22,1% 43,0% 43,3%
20% 3.7.107 120 163 28,5% 42,9% 43,0%
30% 6.1.107 200 165 19,8% 41,7% 39,9%
10% 2.3.10° 120 263 19,3% 38,7% 41,3%
20% 3.7.107 200 273 21,7% 37,0% 38,9%
10% 2.3.10° 200 438 15,2% 30,7% 35,0%
5% 2.5.10° 40 807 15,8% 43,8% 54,6%
0% 9.0.10* 40 2240 12,1% 27,7% 47,4%
5% 2.5.10° 120 2420 10,1% 17,4% 27,0%
5% 2.5.10° 200 4033 9,4% 30,7% 17,3%
0% 9.0.10* 120 6722 7,8% 13,7% 18,2%
0% 9.0.10™ 200 11204 7,3% 12,2% 10,9%
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Annexe 5.7

Tableau 5.8. Evolution de la fraction volumique de zones a faible vitesse en fonction en fonction des conditions de
mélange en milieu non-newtonien

NON-NEWTONIEN
PP e YY" <59 YY" <59

o | Vol Wemese | viesecax | OSSN | e o
(o/p) (Pa.s) (rom) AL Rotation horaire | Rotation anti-horaire
0,4% 5,3.10" 40 4 91,6% 93,7% 93,6%
02% | 1,8.10" 40 11 84,2% 88,2% 88,1%
0,3% 1,6.10™ 40 13 88,7% 91,4% 91,3%
0,08% 8,1.10° 40 25 72,5% 79,5% 79,4%
0,1% 5,5.10° 40 34 9,7% 79,3% 79,4%
0,4% 1,6.10" 120 39 84,1% 91,4% 91,5%
0,2% 1,0.10™ 120 59 84,2% 79,9% 79,9%
0,3% 7,8.10° 120 77 57,5% 80,7% 80,8%
0,04% 1,9.10 40 104 40,0% 61,9% 64,1%
0,4% 9,3.10° 200 108 39,6% 79,3% 79,4%
0,08% 5,3.10° 120 115 34,1% 63,9% 64,1%
0,03% 1,7.107 40 118 38,9% 60,5% 64,2%
0,2% 7,9.10° 200 127 15,7% 67,4% 67,6%
0,02% 1,3.10” 40 152 36,6% 61,0% 64,1%
0,3% 6,0.10° 200 169 14,8% 66,6% 66,9%
0,1% 2,9.10° 120 203 26,1% 60,8% 60,9%
0,08% 4,3.10° 200 234 20,3% 53,9% 54,1%
0,01% 4,5.10° 40 444 27,4% 53,1% 61,9%
0,008% | 4,3.10° 40 468 19,5% 43,2% 51,8%
0,1% 2,1.10'2 200 474 13,4% 40,5% 42,7%
0,04% 1,2.10” 120 503 17,5% 37,4% 43,4%
0,03% 1,0.10™ 120 582 38,9% 35,1% 42,0%
0,02% 8,1.10° 120 745 36,6% 30,8% 38,1%
0,04% 9,5.10° 200 1063 12,6% 28,3% 23,3%
0,03% 8,2.10° 200 1226 12,1% 26,7% 22,7%
0,02% 6,5.10° 200 1560 11,3% 25,0% 20,3%
0,01% 3,5.10° 120 1724 12,0% 24,3% 20,8%
0,008% | 3,3.10° 120 1816 10,7% 19,8% 17,7%
0,01% 3,2.10° 200 3158 10,2% 22,9% 17,9%
0,008% | 3,0.10° 200 3403 9,5% 18,4% 16,3%
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5.5 Nomenclature

c;m
C1
CFD
D

Fo
LES
N

Np
P1;P2;P3;P4
PAM
PLIF
RANS
Re
rpm
T

tm

Vmax

Constantes de la relation de Fourrier
Traceur numérique pour 1’obtention du temps de mélange

Mécanique des Fluides Numérique
Diameétre de 1’agitateur (m)

Nombre de Fourrier

Large Eddy Simulation

Vitesse d’agitation (tr.s™)

Nombre de puissance

Positions des points d’injection de traceur pour le temps de mélange
Polyacrylamide

Fluorescence Induite par Nappe Laser
Reynolds-Average Navier-Stokes equations
Nombre de Reynolds

Rotation Par Minute

Diametre de la cuve (m)

Temps de mélange (s)

Vitesse maximale du fluide (m.s™)

Viscosité dynamique du fluide (Pa.s)
Masse volumique du fluide (kg.m™)
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Preambule

La littérature montre que I’absence d’une bonne homogénéisation en phase liquide en
régime d’écoulement laminaire ne suffit pas a expliquer la diminution de production de H, quand
le nombre de Reynolds augmente. En effet, le dégazage de ce produit doit également étre

optimisé afin d’éviter une inhibition de la réaction [1][2][3].

Le chapitre précédent a mis en évidence que la différence entre fluides newtoniens et non-
newtoniens en ce qui concerne la qualité du mélange en phase liquide provient principalement de
la stagnation du fluide dans les zones proches de la paroi et de la frontiére entre les boucles de
recirculation en milieu de réacteur, c’est-a-dire dans les zones de faible cisaillement, ce qui
entraine une viscosité élevée du fluide dans le cas non-newtonien. Il convient maintenant de

vérifier si ces observations sont les mémes dans le cadre du transfert gaz-liquide.

Pour cela, une mesure du coefficient de transfert gaz-liquide k.a a été conduite en milieu
non-newtonien. Une comparaison est effectuée avec les résultats obtenus par Chezeau et al.
(2019) [4] en milieu newtonien. Les produits servant a modifier la viscosité du milieu étant
différents, une mesure de la taille des bulles présentes lors de la mesure du k,a a donc été

effectuée afin de s’assurer de la fiabilité de la comparaison entre les deux types de fluides.

Dans un second temps, le modéle CFD est a nouveau adapté afin de simuler le méme
bullage mis en place expérimentalement dans la cuve agitée pour la mesure du k a. Il est cette
fois question de simuler un écoulement diphasique au sein du milieu, ce qui n’avait pas encore
été réalisé au cours des travaux précédents. Le but est a la fois d’obtenir la structure de
I’écoulement lors du bullage, mais également des valeurs k a numériques qui seront comparées

aux valeurs expérimentales.
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6.1 Comparaison du transfert gaz-liquide entre fluides newtoniens et non-

newtoniens

Dans cette premiére partie, la méthode de désoxygénation/oxygénation a été mise en place
afin de mesurer le k.a, un indicateur trés connu de la qualité du transfert gaz-liquide. Le k.a
obtenu est celui de 1’0, mais une conversion simple, exposée dans le chapitre 3 de matériel et
méthode, permet d’obtenir le k.a du Hy, le produit du réacteur en culture réelle. Le montage
expérimental est le méme que pour I’étude de Chezeau et al. (2019) [4], afin de s’assurer que la
comparaison soit possible entre les données newtoniennes et non-newtoniennes. Lors de
I’acquisition des données, une partie du réacteur est filmée afin de mesurer la taille des bulles qui
seront également comparées avec celles de la précédente étude. Ainsi, un comparatif complet

entre les deux types de fluides peut étre fait.
6.1.1 Mise en place et observations visuelles

Dans le but de mesurer le k. a, un matériau fritté en acier inoxydable est placé sous I’axe
d’agitation afin de faire buller un gaz dans le réacteur. Le débit de gaz est fixé a 5 L.h™, car il
s’agit du débit choisi pour 1’é¢tude précédente, correspondant au débit maximal d’hydrogene
produit lors d’une culture en milieu newtonien pour un réacteur de deux litres. Le bullage de I’air
est utilisé pour la partie oxygénation et celui du N, pour la partic désoxygénation d’un cycle de
mesure. Des premiers tests ont été effectués en milieu newtonien, a 0 %, 5 % et 10 % en PEG,
afin de s’assurer que le montage expérimental donne des valeurs proches de la précédente étude.
Le but est de verifier que le montage expérimental a été correctement établi par rapport aux

précédents travaux. Quelques observations ont été relevées.

(b) (d)

Figure 6.1. Images du bullage obtenu sur maquette froide pour : (a) Eau a 120 RPM (Chezeau et al. (2019)[4]) ; (b)
Eau a 120 rom (Montage actuel) ; (c) 10% PEG (v/v) a 120 rom (Montage actuel) ; (d) 0,02% PAM (m/m) 120 rpom
(Montage actuel)
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Dans un premier temps, en ce qui concerne le bullage du gaz dans de 1’cau, une grande
différence est & noter sur les tailles des bulles. Comme on peut le voir en comparant les
figures 6.1a et 6.1b, la différence est importante entre le bullage du montage actuel par rapport a
celles issues de 1’étude de Chezeau et al. (2019) [4], pour laquelle on peut observer la formation
d’un nuage de fines bulles. Etant donné que le matériel utilisé est le méme, aucune explication
n’a pu étre trouvée a cette différence, méme si un vieillissement et un bouchage partiel du fritté
peuvent étre suspectés. En revanche, une fois que du PEG est ajouté au milieu, les bulles formées
sont a nouveau plus fines et sont comparables a la précédente étude (cf. Figure 6.1c). Il en va de

méme lorsque le PAM est ajouté au milieu (cf. Figure 6.1d).

Il est donc attendu que les valeurs de k.a obtenues different entre le milieu composé
exclusivement d’eau et celui utilisant du PEG ou du PAM. Il est également attendu que les
valeurs de kia pour I’ecau sur cette étude soient trés différentes par rapport aux précédents
travaux, mais que les valeurs obtenues avec du PEG soient proches. En effet, I’obtention d’un
nuage de fines bulles permet d’augmenter la surface d’échange entre les phases par rapport a des

bulles plus larges. Cela signifie une valeur de a plus grande et donc un k a plus élevé.

(b)
Figure 6.2. Images du bullage obtenu pres de la paroi pour 0,02% PAM a 40 rom a (a) t et (b) t +4s

Une seconde observation importante s’effectue sur le milieu non-newtonien. Lorsque
Re < 500, on peut observer une grande différence dans le déplacement des bulles entre la zone
proche de I’agitateur et la paroi. Ces derniéres sont fortement ralenties a cause d’une viscosité
plus élevée. Comme on peut le voir sur la figure 6.2, les mémes bulles restent fixes au cours du
temps d’acquisition. Cela rend impossible la mesure des tailles de bulles car le nombre de bulles
différentes mesurées n’est pas suffisant pour s’assurer d’une distribution correcte lors de

I’utilisation de la loi normale. Il s’agit finalement du méme phénomene observé au cours des
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manipulations de décoloration chimique a faible nombre de Reynolds, ou le mélange est retardé
par la présence de zones stagnantes au niveau de la paroi en dessous d’une certaine valeur du
nombre de Reynolds. Ce phénomene était particulierement marqué pour Re < 440. Il s’agit du
méme ordre de grandeur que celui releveé pour cette expérience. Cela constitue une nouvelle
indication de la différence de qualité de mélange entre milieux newtoniens et non-newtoniens au

niveau de la paroi qui s’étend maintenant a I’homogénéité de la dispersion du gaz dans le milieu.

Dans ces conditions, les valeurs de k.a semblent néanmoins rester homogénes. En temps
normal, la sonde est uniquement placée proche de la paroi comme lors de 1’étude en milieu
newtonien. Des mesures ont été menées a 0,1 % PAM et pour des vitesses d’agitation de 120 et
200 rpm, pour des nombre de Reynolds respectifs de 210 et 470, en plagant d’abord la sonde au
niveau de la paroi puis a une distance proche de 1’agitateur. Un écart relatif quasi-nul a été relevé

pour la premiére valeur du nombre de Reynolds, et il avoisine 4 % pour la seconde.

Sensor 1 - 02 (pmol/L) Sevsar1- 02 Garalfl)

ot Wad
¥

Concentration en O, (umol.L™)
Concentration en O; (umol.L™)

— VAN N

(a) ° N w . Lo . S o . o . (b) 20181208 1431 120191209 18:38 ZA019-12-09 1445 011205 16 52 @018-12-08 13,00 GIIS-12-05 1507130161 2-08 13 14 280191208 152130
Temps (s) Temps (s)

Figure 6.3. Evolution de la concentration d’O, en fonction du temps pour un cycle désoxygénation/oxygénation pour
(a) 0,008 % a 200 rpm (b) 0,08 % PAM a 40 rom

En revanche, il semble que cette homogeénéité ne se maintienne pas lorsque le nombre de
Reynolds diminue encore. Le placement de la sonde O, au niveau de la paroi est impossible pour
les trés faibles nombre de Reynolds en milieu non-newtonien, c’est-a-dire pour Re < 100. La
stagnation des bulles perturbe fortement le transfert gaz-liquide dans cette zone, rendant la courbe
de mesure obtenue inexploitable (cf. Figure 6.3). C’est pourquoi il a été décidé, pour ces
conditions uniquement, de déplacer la sonde dans une zone ou les bulles sont plus mobiles, ¢’est-
a-dire plus proche de I’agitateur, afin de pouvoir mesurer les valeurs de ki a. Les données sont

alors exploitables, mais cette modification sera a prendre en compte.
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6.1.2 Mesure du transfert gaz-liquide

Le k_a a été mesuré pour des milieux newtoniens et non-newtoniens, en ajoutant du PEG

dans le premier cas et du PAM dans le second. Lors de la comparaison, les valeurs de Chezeau et

al. (2019) [4] seront utilisées pour le milieu newtonien. De nouvelles mesures sur ce type de

milieu ont été faites pour 0 %, 5 % et 10 % en PEG (v/v), dans le but de les comparer a cette

précédente étude afin de s’assurer du bon fonctionnement du montage expérimental, puis les

données en milieu complexe ont été relevées. Les données issues des mesures de Chezeau et al.

(2019) [4] sont disponibles en Annexe 6.1. Les données obtenues en milieu newtonien avec le

montage actuel sont disponibles en Annexe 6.2, et en milieu non-newtonien en Annexe 6.3.
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Figure 6.4. Evolution du k;a en fonction du nombre de Reynolds
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Ces mesures permettent de s’assurer de la bonne mise en place du montage expérimental

et donc de la comparaison avec les anciennes valeurs. Les trois concentrations en PEG testées

sont 0 %, 5 % et 10 %. Les mesures sont comparées en prenant en compte les observations

visuelles relevées dans la partie précédente.
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Ainsi, on peut remarquer sur la courbe deux éléments majeurs (cf. Figure 6.4). Dans un
premier temps, les valeurs obtenues avec de I’eau (les trois points en bas a droite du graphique)
sont tres différentes des préceédentes mesures, et présentent un écart moyen de 70 %. Ceci est dd
aux bulles formées qui sont moins nombreuses et beaucoup plus grosses, diminuant ainsi la
surface d’échange. Cela semble signifier que la qualité du bullage mis en place n’est pas du tout
la méme que lors de 1’étude précédente. Cependant, les mesures a 5 % et 10 % en PEG (v/v) sont
plus proches des anciennes valeurs, surtout lorsque le régime turbulent n’est pas encore établi,
avec un écart moyen de 35 %, et visuellement le bullage est également plus proche de 1’étude
précédente. Cela signifie que la qualité du bullage et du transfert qui en découle dépendent du

milieu dans lequel il est mis en place.

Bien que le montage expérimental soit le méme que précédemment, la qualité de bullage
obtenue peut étre trés différente. Les tailles de bulles devront donc étre prises en compte pour que

la comparaison entre les deux types de milieu soit valide.

On peut voir sur la courbe de la Figure 6.4 que I’évolution des valeurs reste croissante
avec le nombre de Reynolds comme pour le cas du milieu newtonien. En revanche, la rupture de
pente qui pouvait étre observée lors du passage du régime laminaire au régime transitoire pour les
milieux newtoniens, pour un nombre de Reynolds autour de 300, n’est pas présente pour les
milieux complexes. Les courbes obtenues pour les milieux newtoniens et non-newtoniens
semblent trés proches en régime laminaire. Au-dela d’une concentration de 0,08 % en PAM, ce
rapprochement est encore plus marqué. En revanche, ce n’est pas le cas en régime turbulent ou un
¢écart entre les valeurs se creuse. Il s’agit donc de I’évolution qui différe sensiblement de ce qui
avait été observe précédemment sur le temps de mélange. En effet, les conclusions tirées
précédemment étaient que les comportements des deux milieux étaient trés similaires en régime
turbulent, mais que des différences apparaissent pour le temps de mélange en régime laminaire
lorsque le milieu non-newtonien est plus hétérogéne par rapport au milieu newtonien, avec

notamment le certaines zones du réacteur assez mal agitées.
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La figure 6.4 montre un grand écart entre le milieu newtonien et le milieu non-newtonien
en régime turbulent. Cet écart se réduit lorsque le régime d’écoulement devient laminaire.
Néanmoins, nous avons vu précédemment que la composition du milieu impacte le bullage et
donc le transfert gaz-liquide. De plus, il existe un écart inhérent au montage expérimental par
rapport aux précédents travaux a cause du placement de la sonde O,. Ainsi, il n’est pas encore
possible de conclure sur ’origine de la différence de comportement entre les types de milieu

avant que I’analyse des tailles de bulles ne soit effectuée.
6.1.3 Mesure de la taille des bulles

Par I’observation de la différence de la dispersion du gaz obtenue entre 1’eau et les
milieux dans lesquels le PEG et le PAM ont été ajoutés, une hypothese a été formulée. 1l semble
que la différence entre les tailles des bulles, celles obtenues en milieu newtonien et celles
obtenues en milieu non-newtonien, soit croissante au fur et a mesure que le nombre de Reynolds
augmente, donc que les concentrations en additif diminuent. Cette différence serait donc due a
I’utilisation des deux viscosifiants dont la dispersion du gaz évolue différemment en fonction de
la concentration et de la vitesse d’agitation. Ainsi, pour vérifier cette hypothése, des mesures ont
été effectuées. Elles avaient été réalisées uniqguement en milieu newtonien lors de la précédente
étude. Une seule taille moyenne avait été calculée pour chaque concentration, car il avait été
observé que celle-ci ne dépendait pas de la vitesse d’agitation grace a la qualité du bullage [4].
Les nouvelles mesures en milieux non-newtoniens ont été réalisées pour chaque vitesse

d’agitation afin de vérifier si cette hypothése est toujours valable en milieu complexe.

Tout d’abord, il est a rappeler que les mesures n’ont pu étre effectuées que pour Re > 500.
Cela correspond aux vitesses d’agitations de 120 et 200 rpm, avec des concentrations en PAM
allant de 0,008 % a 0,04 %. En dehors de ces limites, les bulles au voisinage de la paroi restent
fixes et I’échantillon n’est donc pas assez important pour obtenir une distribution de taille qui
puisse étre considérée comme valide. Concernant ce dernier point, il est a noter que les mesures,
réalisées aux abords de la paroi, peuvent étre biaisées pour cette raison. Il est probable que les
tailles différent par rapport au reste du réacteur. Cependant, les mesures au centre du réacteur
sont impossibles (a cause de la vitesse du fluide et la déformation de I’image due a la forme

cylindrique du réacteur) ; il s’agit donc de la seule option applicable.
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Figure 6.5. Evolution de la taille des bulles en fonction du (a) %PAM et du (b) nombre de Reynolds

Dans un premier temps, si I’on considére uniquement les mesures effectuées en milieu
non-newtonien (cf. Figure 6.5a), il semble que d’une maniére générale, la taille moyenne des
bulles augmente lorsque la vitesse d’agitation augmente. Lorsque la concentration en PAM
augmente, il semble qu’un plateau se forme jusqu’a 0,02 %, puis la taille des bulles diminue.
Etant donné que nous n’avons étudié que deux vitesses d’agitation, il est cependant difficile de
dégager une tendance claire ; c’est pourquoi il apparait plus utile d’observer 1’évolution de la
taille des bulles en fonction du nombre de Reynolds.

Il semble que d’une maniére générale, lorsque le nombre de Reynolds augmente, la taille
des bulles en milieu non-newtonien augmente (cf. Figure 6.5b). 1l s’agit de I’effet inverse par
rapport aux fluides newtoniens dont les tailles sont moins sensibles au nombre de Reynolds. De
plus, si ’on considére la forme de la courbe pour un fluide complexe, il est probable qu’en
régime laminaire a plus bas Re, les tailles des bulles soient proches de celles obtenues en milieu

newtonien.

Si I’on reprend les résultats des valeurs de k_a, cette évolution semble expliquer en partie
la différence obtenue entre fluides newtoniens et non-newtoniens. En régime laminaire, les tailles
des bulles sont proches pour les deux types de fluides. Lorsque la concentration en PAM devient
supérieure ou égale a 0,08 %, on peut faire I’hypothése que la dispersion du gaz est similaire dans
les deux milieux, étant donné que celle-ci dépend de la concentration en PEG et en PAM. EN
revanche, plus Re augmente, plus 1’écart entre les tailles de bulles se creuse étant donné que ces
tailles augmentent en milieu non-newtonien en fonction du nombre de Reynolds tandis qu’elles
diminuent légérement en milieu newtonien. En conseéquence, on obtient également un écart

croissant selon le nombre de Reynolds au niveau du transfert gaz-liquide étant donné que la
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surface d’échange interfaciale a devient beaucoup plus importante en milieu newtonien qu’en

milieu non-newtonien.

L’écart entre les deux types de fluides proviendrait donc déja en premier lieu d’une
différence de surface d’échange, lui-méme dépendant du viscosifiant employé. Ainsi, il n’est pas
possible de conclure expérimentalement s’il existe une différence de coefficient transfert de
matiere k._entre fluide newtonien et non-newtonien. Néanmoins, le coefficient de transfert est tres
proche entre ces deux types de fluides lorsque les tailles de bulles sont également tres proches. Or
il s’agit du régime pour lequel le milieu non-newtonien est trés hétérogéne comme nous I’avons
vu dans le chapitre précédent. On peut donc faire I’hypothése qu’en régime turbulent, a taille de
bulle équivalente, 1’écart entre les deux types de fluide est bien plus faible, sans toutefois exclure
un effet de la viscosité locale sur k. en milieu non-newtonien qui n’est pas pris en compte par la
viscosité moyenne introduite dans le calcul Re. Une étude plus précise de la taille des bulles au
milieu du réacteur pour toutes les conditions de mélange étudiées permettrait de confirmer ou

d’infirmer cette hypothese.
6.1.4 Conclusion

En conclusion de cette partie, une différence marquée a pu étre observée entre les deux
types de fluides étudiés d’un point de vue visuel. Pour les milieux non-newtoniens, Il existe une
valeur du nombre de Reynolds égale a 500, en dessous de laquelle les bulles situées dans la zone
proche de la paroi sont fortement ralenties, empéchant la mesure des tailles de bulles. Comme
pour le transfert en phase liquide, cela indique une stagnation du fluide aux abords de la paroi.
Lorsque la valeur de Re devient inférieure a 100, le transfert de masse entre les phases devient
quasiment impossible a mesurer. Cela met & nouveau en évidence une grande hétérogéneité du
milieu non-newtonien par rapport au milieu newtonien au voisinage de la paroi. A nouveau, il
faut rappeler que ces limites sont présentes pour un réacteur a 1’échelle laboratoire. Il sera

important de Vérifier si ces limitations s’extrapolent lors du passage a une échelle supérieure.

En ce qui concerne, les valeurs des coefficients k_a, une grande différence a également pu
étre observée entre les deux milieux. Celle-ci est particulierement marquée en régime turbulent,
mais tend a se réduire en régime laminaire, ce qui est I’opposé des observations sur le temps de

mélange. La raison semble provenir en premier lieu de la différence des tailles de bulles mesurées
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et leur évolution en fonction du nombre de Reynolds. Les bulles sont globalement plus fines en
milieu newtonien et leur taille diminue légerement lorsque le nombre de Reynolds augmente. La
tendance contraire est observée en milieu non-newtonien avec des bulles sensiblement plus
volumineuses a Re croissant. Cela a pour conséquence une grande différence sur la surface
d’échange interfaciale, ce qui se traduit par des différences sur le k a. A contrario, cet écart se

réduit lorsque le régime d’écoulement devient laminaire.

Il est donc difficile d’expliquer simplement les valeurs de k a étant donné que le passage
d’un fluide a un autre, pour modifier les caractéristiques du milieu, impacte la taille des bulles
primaires formées par le fritté qui lui-méme modifie la cinétique du transfert de masse en
modifiant la surface d’échange entre les phases. Une question encore non élucidée est de savoir si
cette différence de tailles provient uniqguement de la viscosité, ou si des effets interfaciaux s’y
ajoutent, bien que PAM et PEG ne soient pas supposés avoir d’effet tensioactif. Pour I’heure, ces
résultats ne permettent donc pas de conclure définitivement sur la capacité du nombre de
Reynolds a prendre en une différence de k,_entre milieu newtonien et milieu non-newtonien pour
les conditions opératoires de la fermentation sombre, bien qu’il 1’ait beaucoup mieux corrélé que
la puissance dissipée au cours des travaux précédents dans la région de transition ; I’utilisation
d’autres milieux newtoniens et non-newtoniens transparents est nécessaire afin de compléter ces
données et de pouvoir découpler les effets de a et de k. dans les milieux non-newtoniens. A
terme, pour pouvoir extrapoler les résultats aux conditions de culture, il faudra aussi tenir compte
que dans les fermenteurs, les bulles sont produites par nucléation et non dispersées, et surtout

qu’il y a potentiellement présence de protéines qui ont un effet tensioactif avére.

Néanmoins, il est possible de formuler des hypothéses. Etant donné les valeurs proches de
k.a en régime laminaire, et la tendance des courbes de tailles de bulles indiquant que celles-ci
pourraient étre également proche en régime laminaire, il est possible de supposer que le
coefficient de transfert de matiére k_dans le réacteur est proche en milieu newtonien et non-
newtonien a Re fixé. En revanche, étant donné la nécessité de déplacer la sonde O, pour les
faibles valeurs de nombre de Reynolds, et I’impossibilité de mesurer les tailles de bulles a la
paroi dans ces conditions, le transfert de matiére gaz-liquide dans les zones proches de la paroi
est limité en milieu non-newtonien et de fortes hétérogénéités spatiales pourraient étre observeées.

Cela est cohérent avec les résultats obtenus sur la phase liquide dans le chapitre précédent. Ces
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hypothéses devront étre vérifiées par une étude plus poussee des tailles de bulles au niveau de la
paroi, avec des mesures sur des durées plus longues ou tout autour du réacteur, et surtout dans la

partie centrale du réacteur afin d’obtenir des tailles plus représentatives.
6.2 Etude CFD du transfert gaz-liquide

Une nouvelle tentative de comparaison entre les deux milieux est mise en place par
I’utilisation du modéle CFD. Pour suivre le méme schéma qu’au chapitre précédent, ce modeéle
est a nouveau adapté afin de simuler le méme bullage mis en place expérimentalement. Cela
permettra de savoir s’il est possible d’obtenir un kia numérique comparable aux données
expérimentales ainsi que de nouvelles informations en ce qui concerne la structure de

I’écoulement pour ce milieu multiphasique.
6.2.1 Adaptation du modele

Le modele IPSA est activé pour la simulation. Cette méthode permet d’introduire dans le
milieu une seconde phase en interpénétration, chacune occupant une fraction volumique de
chaque maille, et chacune pouvant échanger de la quantité de mouvement (éventuellement en
plus de la matiére et de la chaleur) avec l'autre. Le fait d'avoir une phase dispersée sous forme de
particules solides, de gouttes ou de bulles, se traduit par des termes d'échange particuliers (loi de
trainée, voire loi de portance), mais reste un cas particulier certes trés fréquent). L’écoulement est
simulé comme étant un fluide dont les propriétés dépendent de la présence combinée de plusieurs

phases en fonction de la concentration de chacune d’entre elles.

Seule la phase oxygénation est étudiée par la simulation. Ainsi, il n’y a pas d’air dans le
réacteur a ’instant initial, ni d’oxygeéne dissous. La mise en place du bullage se fait par
I’introduction d’une surface d’entrée rectangulaire placée sous 1’axe d’agitation. Il s’agit d’une
représentation simplifiée de I’élément fritté. L’air est injecté & un débit de 5 L.h™* par cette entrée.
Pour cette option de simulation, la taille des bulles est fixée et reste la méme dans tout le réacteur.

Les valeurs utilisées proviennent des mesures expérimentales.

La condition limite au sommet du réacteur, jusqu’a alors définie comme un solide sans
frottement fermant le réacteur, a été remplacée par une sortie par laquelle seul le gaz peut

s’échapper. Cependant, il est apparu que le gaz ne parvient pas a s’échapper suffisamment
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rapidement entrainant une accumulation de ce dernier dans la partie supérieure de la cuve, ce qui
ne correspond pas aux observations expérimentales. Ainsi, une zone de « dégazage » a été placée
au-dessus de la phase liquide. Au sommet de cette zone se situe la sortie précédemment mise en
place. Il s’agit d’un plan dans lequel seul le gaz peut sortir sans que la phase liquide ne puisse y

pénétrer. Cela permet d’obtenir un écoulement correct au sommet du réacteur.

En ce qui concerne les paramétres numériques, quelques modifications ont di étre
apportées afin d’obtenir une bonne convergence. Les facteurs de relaxation ont été fortement
abaissés pour les variables de vitesses de la phase gaz, en passant de 10 & 10°®. 1l en va de méme
pour la pression dont le facteur de relaxation passe de 1 a 0,4. Enfin, le schéma de discrétisation
du second ordre VLAN1 est remplacé par le schéma UPWIND de premier ordre, plus adapté. Sans

ces modifications la convergence ne peut étre obtenue.

Les nouvelles variables calculées qui nous intéressent sont notamment les différentes
composantes de la vitesse du gaz ainsi que leurs fractions volumiques. Celles-ci nous permettront

d’étudier la structure de 1’écoulement du gaz par sa répartition dans le réacteur.
6.2.2 Etude de I’écoulement

Etant donné qu’aucune mesure expérimentale précise de la structure de 1’écoulement n’a
pu étre réalisée précédemment, la comparaison se fera de maniere qualitative, a partir de photos
du bullage mis en place dans la cuve agitée, puis de maniere quantitative, avec la caractérisation
du régime de dispersion des bulles au sein de la cuve. L’équivalent numérique correspondant a la

fraction volumique de gaz dans le modeéle est une variable portant le nom de « R2 ».

Nous pouvons observer sur les tracés des résultats de simulation (cf. Figure 6.6) que plus
la vitesse de rotation des turbines augmente, plus celle-ci gouverne 1’écoulement du gaz. A 40
rpm, le gaz est principalement localisé autour de 1’axe d’agitation. Il se déplace verticalement
depuis son entrée par le fritté vers la sortie au sommet du réacteur. La vitesse d’agitation n’est
pas suffisante pour I’entrainer dans le reste du réacteur. A 120 et 200 rpm, 1’écoulement du gaz
ressemble a celui observe précédemment pour la phase liquide avec une éjection en sortie de
pales et la présence de boucles de recirculation. Il conserve cependant son caractére ascendant

jusqu’au sommet du réacteur.
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Figure 6.6. Comparaison de la fraction volumique d’air dans le réacteur par rapport aux expériences pour 5 % PEG a
(a, d) 40 rom ; (b, e) 120 rpm ; (c, f) 200 rom

Par rapport au montage expérimental, la fraction volumique de gaz est rapportée a la
localisation des bulles. Les photos montrent que celles-ci sont concentrées autour de 1’axe

d’agitation a 40 rpm, puis forment un nuage dans tout le réacteur a 120 et 200 rpm.

Afin de confirmer cette étude visuelle, on s’intéresse au régime de dispersion du gaz dans

la cuve agitée. La caractérisation du régime de dispersion se fait grace au nombre d’aération Na

[51[6][7] -

Na = 22 (6.1)

N.D3

ou Qg représente le débit de gaz en ms™.
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Plus celui-ci est grand, moins le gaz est dispersé et plus celui-ci est faible, plus le gaz est
dispersé dans la cuve agitée. Cette dispersion du gaz dépend donc principalement du débit de gaz,
de la taille du réacteur, du diametre de I’agitateur et enfin de la vitesse d’agitation. Trois régimes

principaux nous intéressent ici [5][6][7] (cf. Figure 6.7) :

e Le régime d’engorgement : Le gaz reste concentré au centre de la cuve autour de

I’axe d’agitation.

e Le régime de chargement: Le gaz se disperse dans la partie supérieure de la cuve,

mais 1’agitation n’est pas suffisante pour entrainer une recirculation du gaz en fond

de cuve.

e Le régime de dispersion compléte : Le gaz suit 1’écoulement du fluide et se

disperse dans I’ensemble de la cuve agitée (partie haute et basse).

=l B I
\E :

i ol
(a) M_‘/ (b) \'___/ (C) L._/
Engorgement Chargement Dispersion

Figure 6.7. Schémas des différents régimes de dispersion du bullage avec : (a) le régime d’engorgement ;
(b) le régime de chargement et (c) le régime de dispersion compléte [7]

Le nombre de Froude Fr doit également étre calculé pour calculer les limites entre chaque
régime [5][6][7] :

N2.D

Fr = 2
r=" (6.2)
ou g représente la constante d’accélération gravitationnelle m.s™
Les formules correspondant a ces limites sont les suivantes [6][7] :
e Limite régime d’engorgement / de chargement
D\3:5
Na = 30 * (;) x Fr (6.3)
e Limite régime de chargement /de dispersion compléte
— A 0,5
Na=02x(2)" «Fr (6.4)
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Les résultats obtenus pour les conditions de mélange des images ci-dessus sont les

suivants (cf. Tableau 6.1) :

Tableau 6.1. Liste des conditions opératoires en milieu newtonien

Caractérisation du régime de dispersion du bullage
Q, (m’.s™) 1,39 10°
N (rotations.min™) 40 120 200

D (m) 0,055

T(m) 0,13

g (m.s?) 9,81
Fr 0,0025 | 0,0224 | 0,0623
Na 0,0125 | 0,0042 | 0,0025
Na limite Engorgement/Chargement 0,0037 | 0,0331 | 0,0921
Na limite Chargement/Dispersion compléte | 0,0065 | 0,0195 | 0,0325

Le nombre d’aération Na est bien supérieur a la limite d’engorgement/chargement pour
une agitation de 40 rpm, ce qui indique un régime d’engorgement marqué, tandis que pour 120 et
200 rpm, la valeur de Na reste en-dessous de la limite de chargement/dispersion compléte, ce qui
indique une dispersion compléte du gaz. Cela correspond bien a ce qui a été observé a la fois sur
les photos de la cuve agitée, mais également sur la fraction volumique obtenue numériquement. Il
s’agit d’un argument de plus pour confirmer la validité¢ de 1’écoulement obtenu par la simulation
numérique. La mise en place d’un montage PIV-2D multiphasique avec traceurs fluorescents

pourrait permettre une validation complete de I’écoulement du modele.
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6.2.3 Etude du transfert gaz-liquide

Maintenant que 1’écoulement a été validé, nous pouvons nous intéresser au transfert gaz-
liqguide numérique. Dans un premier temps, il faut calculer les paramétres composant le
coefficient de transfert. Le calcul du coefficient de transfert k. provient du modéle de pénétration
de Higbie et adapté par Dhanasekharan et al. (2005) [8]. Ce modele se retrouve tel quel dans
plusieurs publications travaillant en simulation multiphasique [9][10], ainsi que sous d’autres
formes [11][12] :

(6.5)

ol ¢ représente la vitesse de dissipation d’énergie cinétique turbulente en m%s®, p la masse
volumique du fluide en kg.m™ et 4 la viscosité dynamique de la phase continue (liquide) en Pa.s.
Il s’agit d’'une corrélation utilisée fréquemment, mais il faut noter qu’il existe des modeles

alternatifs, ce qui donne une variabilité sur k. de I’ordre d’un facteur 2.

La surface d’échange interphasique a est définie comme suit :

6.sg

a= (6.6)

dpulle

oU &g represente la rétention gazeuse et dyuie le diametre moyen des bulles. La rétention gazeuse
utilisée représente la fraction volumique de gaz dans le réacteur. Nous avons vu précédemment
que celle-ci est représentée par la variable « R2 ». Le produit des termes ci-dessus permet donc de
connaitre la valeur de ki a pour chacune des mailles du réacteur. La moyenne de ce parameétre
dans tout le domaine de calcul permet donc d’obtenir le coefficient de transfert numérique global
dans la cuve agitée. Les données numeriques obtenues pour les milieux newtoniens et non-

newtoniens sont disponibles respectivement en Annexes 6.4 et 6.5.
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Figure 6.8. Comparaison du k;a en fonction du nombre de Reynolds entre données expérimentales et CFD

B Non-newtonien - CFD

Nous pouvons noter sur la figure 6.8 que le graphique peut étre scindé en deux parties
pour la partie newtonienne (droite pointillée violette), correspondant au passage a la
concentration de 5 % en PEG. Lorsque Re > 800, I’écart entre les valeurs numériques et les
valeurs expérimentales est de I’ordre de 20 % maximum, ce qui est pour I’instant acceptable. En
effet, pour plus de précision, il serait nécessaire de ne s’intéresser qu’a une portion réduite du
réacteur avec un maillage beaucoup plus fin. Le but ici est de conserver une représentation
entiére de la cuve. Il faut également prendre en compte que les tailles de bulles entrées dans le
modele sont constantes partout dans le réacteur et sont issues de mesures faites a la paroi de
celui-ci. Le phénoméne de coalescence des bulles, méme peu marqué, n’est pas non plus pris en

compte. Il s’agit donc de simplifications qui limitent la précision de la simulation.

Pour les valeurs non-newtoniennes, une limite, moins marquée, a également été observée
dans la région de Re = 1250 (droite pointillée verte). L’écart moyen est cette fois d’environ 50 %.
Cette erreur plus élevée s’explique par les mémes explications que précédemment. Elle est plus
importante car nous avons vu précédemment qu’il existe une plus forte hétérogénéité entre

I’hydrodynamique pres de la paroi et dans le reste du réacteur. La représentativité des tailles de
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bulles mesurées a la paroi et utilisées dans le modéle est donc moindre par rapport a un milieu

newtonien. L’écart sur cette donnée d’entrée entraine donc une erreur plus grande.

Ce modeéle étant le premier mis en place dans le cadre de des travaux du laboratoire pour
simuler un écoulement multiphasique non-newtonien & bas Reynolds, il nécessite encore de
nombreuses améliorations. Le but était d’obtenir un écoulement est un ordre de grandeur proche
des données expérimentales. Ainsi, on peut noter qu’en dessous des limites de nombre de
Reynolds citées ci-dessus, les valeurs numériques sont trés largement surestimées par rapport aux
valeurs expérimentales. La raison vient de valeurs de R2 qui sont parfois d’un ordre de grandeur
dix fois supérieur aux valeurs relevées en régime turbulent. Si I’on s’intéresse aux résultats non-
newtoniens, on observe également cette trés large surestimation des valeurs numériques, Yy

compris pour des valeurs de Reynolds supérieures a 800.

Il semble donc qu’il existe une limitation du modéle lorsqu’on approche le régime
laminaire, mais que celle-ci n’impacte pas en priorité la valeur de k., contrairement a ce que 1’on
pourrait supposer. On observe en effet une surestimation de la valeur de R2 partout dans le
réacteur a bas Re, ce qui conduit a une surestimation de la surface d’échange interfaciale et donc

du coefficient de transfert moyen dans le réacteur.
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Figure 6.9. Comparaison de la fraction volumique d’air dans le réacteur pour (a) 5% PEG a 200 RPM et (b) 10% PEG
a 200 RPM

On peut noter que ce probléme devient particulierement marqué lors du passage d’une
concentration de 5 % a 10 % en PEG pour le milieu newtonien (cf. Figure 6.9). L’hypothése que
nous allons vérifier est donc que I’erreur de calcul de la fraction volumique est due a 1’influence

de la viscosité sur 1’aire interfaciale dans les simulations.

277



Chapitre 6 : Transfert de matiere gaz-liquide en milieu non-newtonien

6.2.4 Etude de k_etde a

Pour veérifier cette hypothese, le coefficient k.a est décomposeé entre k, et a. Pour cette
derniére partie, ces valeurs seront comparées numeriquement pour les deux types de milieu. Les
valeurs numériques peuvent étre obtenues en moyennant individuellement ces deux composants
par les formules exposées au début de cette seconde partie. En ce qui concerne les valeurs

experimentales, il serait nécessaire de calculer la rétention gazeuse ¢, :

__Yg
Eg =
Vi+Vy

(6.7)

ou Vg est le volume de gaz en m?® et VV,_ le volume de liquide en m*

Classiquement, la rétention moyenne est obtenue par la mesure de la différence de hauteur
de liquide pendant le bullage. Cette mesure est cependant inapplicable dans le cas présent car la
différence de hauteur serait trop faible pour étre mesurable correctement compte tenu des débits
de gaz de I’ordre du VVH (volume d'air par volume de milieu et par heure). La décomposition de
la variable k a n’est donc pas possible pour les données expérimentales car la rétention moyenne

devrait étre a peine de I’ordre de quelques pourcents.
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Figure 6.10. Evolution de (a) k, et de (b) a numériques en fonction du nombre de Reynolds pour les fluides
newtoniens et non-newtoniens

Sur la figure 6.10a, on peut voir que pour Re < 800 en milieu newtonien, comme attendu,
on observe des valeurs de a tres supérieures par rapport a celles obtenues au-dessus de cette
limite. Il en va de méme pour les calculs effectués en conditions non-newtoniennes pour
Re < 1250, bien que I’écart soit moins marqué. En revanche, cette tendance ne se retrouve pas

pour les valeurs de k_ (cf. Figure 6.10b). Ces dernieres augmentent en fonction du nombre de
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Reynolds et ne semblent pas étre impactées par le passage de la frontiére symbolisée par les traits
pointillées sur les graphiques. On peut également noter que le comportement de k_ vs. Re est
assez similaire au comportement expérimental de k a vs. Re observe dans la partie précédente.
Ainsi, ce sont bel et bien les valeurs de a qui sont a ’origine de ’écart rencontré entre les

simulations et les expériences sur le k,a.

La raison de cet écart sur a proviendrait de 1’impact de la viscosité. En effet, plusieurs
¢tudes ont montré I’impact de la viscosité sur la rétention gazeuse. La majorité de ces études ont
été effectuées sur des colonnes a bulles et non au sein de reacteurs agités mécaniquement. De
plus, elles étudient des aérations bien supérieures a la nétre puisque nous travaillons a 2,5 VVH,
soit environ 0,04 VVM (volume d'air par volume de milieu et par minute), ce qui correspond a
notre vitesse maximale de production de biogaz. Une étude, effectuée en colonne a bulles, a
montré qu’une augmentation de la viscosité, augmente la rétention de gaz [13] alors qu’une
seconde, également en colonne a bulle, a montré que celle-ci augmente puis diminue lorsque la
viscosité augmente [14][15]. L’étude de Kuncova et al. (1995) [15] montre que la rétention
augmente puis diminue lorsque la limite de 8 mPa.s est dépassée. Il s’agit de la limite au-dela de
laquelle la viscosité impacte négativement 1’homogénéité du bullage. Une viscosité trop €levée
peut entrainer un phénomeéne de coalescence des bulles qui a pour effet de diminuer ’efficacité
du bullage et donc de la rétention gazeuse. Ainsi, si ’on sait que la viscosité impacte la rétention,
il est difficile de clairement identifier son effet d’un point de vue expérimental. Or nous pouvons
voir que cette limite est depassée en milieu newtonien lorsque la concentration en PEG dépasse
5 %, soit exactement la limite pour laquelle la valeur de a chute sur le graphique. Il s’agit
également de la limite en-dessous de laquelle de grands écarts sont observés entre la simulation
numérique et les données expérimentales pour le k a. Cette limite est également dépassée pour la
viscosité moyenne en milieu non-newtonien ; pour Re < 1250 correspondant a un %PAM égal a
0,03 % avec une vitesse d’agitation de 200 rpm. Elle est moins marquée pour ce milieu car la

viscosité augmente progressivement, et non pas d’un facteur 10 comme pour le milieu newtonien.

Du point de vue numérique, les écarts observés pourraient donc étre attribués a une sous-
estimation de la taille des bulles et donc par conséquent de leur vitesse relative. Mais une autre
explication possible serait un mauvais choix de loi de trainee. Dans ce travail, une loi de trainée

« distorted bubbles » qui couvre une trés large gamme de taille de bulles pour une bulle isolée et
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un fluide « propre » a été choisie. Compte tenu du faible taux de gaz, ce type modele qui néglige
les effets d’essaim semble acceptable. De plus, ces résultats semblent réalistes a Re plus élevé, ce
qui renforce I’hypothése d’un effet de la viscosité sur la taille ou la distribution des tailles de

bulles.

Ainsi, nous pouvons apporter la conclusion suivante. En milieu newtonien, pour les
valeurs de concentration en PEG variant de 0 % a 5 %, et en milieu non-newtonien pour
Re > 1250, nous obtenons un bullage homogene dans le réacteur avec une bonne dispersion des
bulles. Le modéle CFD est alors capable de prédire correctement la répartition de la fraction
volumique au sein du réacteur, ce qui conduit a un calcul relativement juste du coefficient de
transfert gaz-liquide. Lorsque la viscosité devient plus importante, celle-ci devient trop élevée et
le bullage devient plus hétérogene, avec notamment une possible apparition d’un phénoméne de
coalescence des bulles. Dans ce cas, la taille de bulles fixe appliquée dans le modéle n’est plus du
tout représentative du bullage dans le réacteur, car elle ne prend pas en compte ce phénomene de
coalescence. La rétention gazeuse continue d’étre croissante lorsque la viscosité augmente
(comme montrée dans les travaux de Weiss et al. (1985) [13], Rajarajan et al. (1996) [14] et
Kuncova et al. (1995) [15]), alors qu’en réalité, le bullage hétérogéne entraine une diminution de
la fraction volumique de gaz. Cela explique la surestimation numérique de R2, donc de a et enfin

de k_a pour les viscosités supérieures a 8 mPa.s.

En revanche, le coefficient k. n’est pas impacté par ce phénomene. Il est a noter que
lorsque la valeur moyenne de ce coefficient est calculée sur tout le réacteur, 1’écart est tres faible
entre les milieux newtoniens et non-newtoniens dans les conditions simulées. Cela alimente
I’hypothése selon laquelle la différence sur le coefficient de transfert de matiere gaz-liquide entre
fluides newtoniens et fluides complexes est faible, bien que des différences puissent subsister a
I’échelle locale, notamment en régime laminaire. Pour ce dernier cas, I’étude numérique a cette
échelle n’a pas pu €tre mise en place a cause du manque d’information de la taille des bulles dans
ces conditions, ainsi qu’a cause du fait que le modéle de turbulence est nécessaire a la

convergence des calculs.
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6.2.5 Conclusion

Pour conclure cette partie, le modéle CFD a pris en compte la dispersion d’air au sein du
réacteur et donc pu simuler un transfert de masse gaz-liquide afin de calculer numériquement le
coefficient de transfert k,a. Méme si les conditions différent de celles de la production d’un
biogaz riche en hydrogéne, ces informations sont utiles pour une meilleure compréhension de la
désorption de H,. Les résultats ont montré que 1’écoulement semblait correct car comparable a
dispersion du gaz obtenue expérimentalement. En ce qui concerne le transfert de masse gaz-
liquide, il est apparu que les valeurs obtenues sont semblables aux données expérimentales pour
Re > 800 en milieu newtonien et Re > 1250 en milieu non-newtonien. Pour les viscosités plus
élevées, les valeurs numériques sont trop fortement surestimées. L’origine de ces écarts est une
surestimation globale de la fraction volumique de gaz dans le réacteur pour ces dernieres
conditions. Cela conduit a la surestimation de la surface d’échange interphasique a et donc des
valeurs de k.a trop importantes. Celle-ci semble provenir du changement de régime de bullage
qui devient plus hétérogene lorsque la viscosité est supérieure a 8 mPa.s. Cela implique
notamment 1’apparition d’un phénomeéne de coalescence des bulles qui empéche une simulation
numérique correcte lorsque celle-ci considére les bulles comme ayant une taille fixe dans
I’ensemble du réacteur. Si I’aire interfaciale est impactée, ce n’est pas le cas du coefficient de

transfert k. qui montre peu de différence entre les deux types de milieu.
6.3 Conclusion

En introduction de ce chapitre, nous avons fait I’hypothése que la comparaison du
transfert gaz-liquide entre milieu newtonien et non-newtonien suivra le méme comportement que
le mélange. Cela signifie que les différences seraient négligeables en régime turbulent, car les
tourbillons formés annuleraient les hétérogénéités dues a la différence de viscosité locale au sein
du réacteur pour les fluides complexes. En revanche, en milieu laminaire, des différences

resteraient observables.
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Apres 1’étude visuelle de 1’écoulement, plusieurs constats ont pu étre faits. Tout d’abord,
le montage expérimental differe par rapport a 1’étude menée par Chezeau et al. (2019) [4]. Le
bullage mis en place semble étre de moins bonne qualité dans 1’eau, générant des bulles plus
grosses, ce qui nécessite la mesure de leurs tailles pour assurer une comparaison avec les travaux
précédents. En ce qui concerne le milieu non-newtonien, I’hypothése formulée ci-dessus semble
pouvoir étre validée étant donné que les bulles de gaz sont fortement ralenties aux abords de la
paroi lorsque Re < 500. Le transfert de matiere y est donc limité, ce qui conduit donc au méme

constat que lors du chapitre précédent.

Cependant, 1’étude quantitative de la cinétique de transfert de matiére conduit a la
conclusion inverse, avec un coefficient volumétrique de transfert de masse bien supérieur en
milieu newtonien qu’en milieu complexe en régime turbulent. Cette différence se réduit
cependant avec la diminution du nombre de Reynolds. Il est apparu que ces écarts sont en grande
partie dus a une différence de tailles de bulles formées au sein du milieu, celles-ci étant bien plus
grosses en milieu non-newtonien, ce qui réduit ainsi la surface d’échange interfaciale a et donc le
coefficient k,a. A priori, la différence entre les deux types de milieu est donc liée a 1’utilisation
de fluides modeéles différents, ce qui meéne a un régime de bullage différent. Néanmoins, si on
exclut ce paramétre, on peut faire I’hypothése que peu de différences apparaissent entre fluides
newtoniens et fluides complexes en ce qui concerne le coefficient de transfert de matiére gaz-
liquide ki, bien qu’une comparaison sur une banque de données plus grande soit encore requise.
La seule différence notable reste basée sur 1’observation de I’écoulement qui indique un transfert

de matiére limité au niveau des parois.

Une nouvelle approche a été tentée par 1’utilisation d’un modéle CFD. Celui-ci a montré
une relative efficacité pour la prédiction de 1’écoulement, de la répartition de la fraction
volumique de gaz et des valeurs de k.a pour Re > 800 en milieu newtonien et Re > 1250 en
milieu non-newtonien. En dessous de ces valeurs, la fraction volumique des gaz est trés
largement surestimee, ce qui conduit a des valeurs de a et donc de k.a bien supérieures aux
données expérimentales. Ce comportement semble provenir d’une viscosité trop forte du milieu
conduisant concrétement a un changement de regime de bullage, celui-ci passant d’une situation
homogeéne a une situation hétérogene [15]. Dans ces conditions, le phénomeéne de coalescence est

également évoqué. En conséquence, le modele considérant les bulles comme des particules de
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tailles fixes dans tout le réacteur, conduit a une augmentation de la rétention gazeuse avec la
viscosité [13][14][15], la ou celle-ci devrait diminuer a cause de I’hétérogénéité du bullage.
Ainsi, au-dela d’une viscosité de 8 mPa.s [15], le modéle n’est plus représentatif de la réalité en
ce qui concerne 1’écoulement gaz-liquide. A nouveau, il n’est donc pas possible de conclure avec
certitude sur une différence de qualité de transfert entre le milieu newtonien et celui non-
newtonien. Seul le calcul du coefficient de transfert k. montre un écart minime entre ces deux

types de milieu.

En conséquence, les futures études doivent permettre de mettre en place une méthode de
mesure de la taille des bulles qui soit représentative du réacteur (donc avec une mesure loin de la
paroi), ainsi qu’une mesure de la rétention gazeuse. Une fois ces paramétres connus, il sera
possible de s’en servir pour normaliser les mesures de transfert gaz-liquide, et ce peu importe le
produit de simulation utilisé. Le modele CFD doit quant & lui étre compléte afin de prendre en
compte le phénomene de coalescence afin d’¢élargir sa gamme d’utilisation en ce qui concerne la
viscosité du fluide. Il sera alors possible de conclure plus précisément sur I’impact du caractére

complexe du fluide sur le transfert interfacial.
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6.4 Annexe

Annexe 6.1

Tableau 6.2. Valeurs de k,a en fonction des conditions de mélange en milieu newtonien issues de I’étude de Chezeau
etal. (2019) [4]

Newtonien - Chezeau et al. (2019)

Vitesse de
) %PEG Viscosité Nombre de -1 -1 .
D

rc(r;ztl“lﬂo)n (v/v) (Pa.s) Reynolds kia O, (s™) | kia H, (s~) Diamétre (cm)
40 30% 0,061 33 0,00121 0,0017 0,055
40 20% 0,037 55 0,00180 0,0025 0,047
40 10% 0,023 88 0,00213 0,0030 0,044
120 30% 0,061 99 0,00161 0,0023 0,055
120 20% 0,037 164 0,00266 0,0037 0,047
200 30% 0,061 165 0,00217 0,0030 0,055
120 10% 0,023 263 0,00474 0,0066 0,044
200 20% 0,037 273 0,00323 0,0045 0,047
200 10% 0,023 438 0,00615 0,0086 0,044
40 5% 0,0025 807 0,01023 0,0143 0,042
40 0% 0,0009 2241 0,01252 0,0175 0,039
120 5% 0,0025 2420 0,01433 0,0201 0,042
200 5% 0,0025 4033 0,01796 0,0251 0,042
120 0% 0,0009 6722 0,01925 0,0269 0,039
200 0% 0,0009 11204 0,02134 0,0299 0,039
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Annexe 6.2

Tableau 6.3. Valeurs de k,a en fonction des conditions de mélange en milieu newtonien obtenues par le montage
expérimental actuel

Newtonien - Expérimental
40 10% 0,023 88 0,00270 0,0038
120 10% 0,023 263 0,00475 0,0067
200 10% 0,023 438 0,0052 0,0073
40 5% 0,0025 807 0,0062 0,0087
40 0% 0,0009 2241 0,0091 0,0127
120 5% 0,0025 2420 0,00120 0,0017
200 5% 0,0025 4033 0,0111 0,0155
120 0% 0,0009 6722 0,00175 0,0025
200 0% 0,0009 11204 0,0022 0,0030
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Annexe 6.3

Tableau 6.4. Valeurs de k,a en fonction des conditions de mélange en milieu newtonien obtenues par le montage

expérimental actuel

Non-Newtonien - Expérimental

Vr’:icszst?o:e %PAM ;ﬁ;ce,;l:ee Nombre de kLa_ 102 kLa_ 1H2 Diamétre (cm)
(RPM) (m/m) (Pa.s) Reynolds (s”) (s”)
40 0,2000 0,183 11 0,00084 0,0012 /
40 0,08 0,081 25 0,0008 0,0011 /
40 0,1 0,055 37 0,00120 0,0017 /
120 0,2000 0,103 59 0,00119 0,0017 /
40 0,04 0,019 104 0,00085 0,0012 /
120 0,08 0,053 115 0,001 0,0014 /
40 0,03 0,017 118 0,00090 0,0013 /
200 0,2000 0,079 127 0,00175 0,0025 /
40 0,02 0,013 152 0,00095 0,0013 /
120 0,1 0,029 212 0,00119 0,0017 /
200 0,08 0,043 234 0,0022 0,0031 /
40 0,01 0,007 275 0,00110 0,0015 /
40 0,008 0,004 468 0,00160 0,0022 /
200 0,1000 0,021 472 0,00168 0,0024 /
120 0,04 0,012 503 0,00200 0,0028 0,071
120 0,03 0,010 582 0,00200 0,0028 0,088
120 0,02 0,008 745 0,00210 0,0029 0,094
200 0,04 0,009 1063 0,00285 0,0040 0,076
200 0,03 0,008 1226 0,00270 0,0038 0,074
120 0,01 0,005 1248 0,00210 0,0029 0,089
200 0,02 0,006 1560 0,00305 0,0043 0,114
120 0,008 0,003 1816 0,00225 0,0032 0,092
200 0,01 0,004 2470 0,00270 0,0038 0,111
200 0,008 0,003 3403 0,00330 0,0046 0,108
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Annexe 6.4

Tableau 6.5. Valeurs de k,a en fonction des conditions de mélange en milieu newtonien obtenues par simulation
numérique

Newtonien - CFD

40 30% 0,061 33 0,034 322 9,79E-05
40 20% 0,037 55 0,019 166 9,39E-05
40 10% 0,023 88 0,017 124 9,98E-05
120 30% 0,061 99 0,062 425 1,19E-04
120 20% 0,037 164 0,044 349 1,18E-04
200 30% 0,061 165 0,087 455 1,54E-04
120 10% 0,023 263 0,036 251 9,74E-05
200 20% 0,037 273 0,065 370 1,66E-04
200 10% 0,023 438 0,048 266 1,68E-04
40 5% 0,0025 807 0,016 64 1,71E-04
40 0% 0,0009 2241 0,014 49 1,95E-04
120 5% 0,0025 2420 0,014 60 2,12E-04
200 5% 0,0025 4033 0,023 69 3,16E-04
120 0% 0,0009 6722 0,014 45 2,97E-04
200 0% 0,0009 11204 0,020 46 4,21E-04
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Annexe 6.5

Tableau 6.6. Valeurs de k;a en fonction des conditions de mélange en milieu non-newtonien obtenues par

simulation numérique

Non-Newtonien - CFD

120 0,04 0,012 503 0,0077 46 1,31E-04
120 0,03 0,010 582 0,0054 30 1,41E-04
120 0,02 0,008 745 0,0066 28 1,68E-04
200 0,04 0,009 1063 0,0087 44 1,90E-04
200 0,03 0,008 1226 0,0065 32 1,96E-04
120 0,01 0,005 1248 0,0044 21 1,80E-04
200 0,02 0,006 1560 0,0031 13 2,26E-04
120 0,008 0,003 1816 0,0039 17 2,03E-04
200 0,01 0,004 2470 0,0045 21 1,81E-04
200 0,008 0,003 3403 0,0039 14 2,86E-04
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6.5 Nomenclature

dbulle
Fr

g
IPSA
ke
k|_a

Na
PAM
PEG
PIV
Qq
R2
Re
rpm

Vi

Diamétre moyen des bulles

Nombre de Frouge

Constante d’accélération gravitationnelle (m.s‘z)
InterPhase Slip Algorithm

Coefficient de transfert (m.s™)

Coefficient volumétrique de transfert de matiére gaz-liquide (s™)
Vitesse d’agitation (tr.s™)

Nombre d’aération

PolyAcrylamide

PolyEthyléne Glycols

Vélocimétrie par Images de Particules

Débit de gaz (m*.s™)

Fraction volumique numérique de gaz

Nombre de Reynolds

Rotation Par Minute

Volume de gaz (m°)

Volume de liquide (m°)
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Preambule

Lors des précédents chapitres, I’écoulement du fluide a été étudié¢ par une méthode
numérique, la CFD, validée par la méthode expérimentale de PIV-2D. La premiere permet de
simuler les modeles d'écoulement en tridimensionnel (3D) tandis que la seconde mesure le champ
d'écoulement bidimensionnel (2D) de la phase liquide. Ces outils permettent d'accéder a divers
parametres caractérisant le flux dans le bioréacteur, tels que les vitesses (en 2D ou 3D), I'énergie
cinétique turbulente k, la vitesse de dissipation turbulente & ou encore la vitesse de cisaillement y.
Cependant, la PIV-2D ne permet d’obtenir que des champs de vitesses eulériens en 2D qui ne

peuvent qu’étre partiellement comparés aux simulations 3D de la CFD.

Afin d’obtenir un autre point de vue sur 1’écoulement, une méthode PTV a été développée.
Elle conduit a la mesure de trajectoires 3D lagrangiennes, avec les vitesses instantanées, de
particules individuelles. C’est une technique qui permet de faire le lien entre I’écoulement du
fluide et la qualité du mélange [1]. Bien qu’il s’agisse d’une méthode relativement récente,
plusieurs travaux ont déja mis en place cet outil pour 1’étude de réacteur agité [1][2][3][4]. L’un
des principaux inconvénients est qu’il n’existe pas de méthode « préte a I'emploi » dans le cas des
réacteurs, la PTV étant a ce jour bien moins développée que la PIV. De plus, la géométrie des
cuves mécaniquement agitées avec des zones non visibles rend difficile 1’utilisation des
techniques classiques de PTV. La configuration expérimentale et I'algorithme doivent donc étre
créés depuis l'acquisition jusqu’au post-traitement. La principale difficulté dans la génération de
cet algorithme est de détecter et suivre les particules. Par conséquent, la précision des mesures

dépend de la qualité de lI'algorithme et de la configuration du montage.

L'objectif de ce chapitre est d’exposer le développement de cette technique de
trajectographie optique, cas particulier de PTV ou I’on suit en général une seule particule, qui a
pour but de suivre la ou les trajectoires de particules et de caractériser 1’hydrodynamique dans
une cuve agitée mécaniquement, afin de fournir une connaissance expérimentale de la vitesse et
de la turbulence en 3D. Les particules suivies ici sont des billes d’alginate colorées grace a du
charbon actif. Au cours de ce chapitre, les termes « particules », « billes » ou « traceurs » seront
utilisés pour les désigner. Le montage differe de la littérature par deux points importants. Pour la

plupart des études, seules deux caméras sont utilisées [2][3][4], et le suivi trajectographique ne se
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fait que sur une particule [1][2][3][4]. Or I'utilisation de trois caméras et le suivi simultané de
plusieurs particules permettent d’obtenir une meilleure précision des résultats tout en diminuant
le temps d’acquisition. Ainsi, de nouveaux algorithmes de détection, traitement et post-traitement
doivent étre mis en place pour de meilleures performances et une meilleure efficacité. Un objectif
supplémentaire et un traitement en temps reel des images 2D de chaque caméra qui permet
d’obtenir la position des particules sur les clichés de toutes les caméras de fagon a accélérer le
post-traitement des données. Les résultats seront obtenus pour différentes vitesses de rotation et
nombre de particules. L’analyse de ces résultats et une comparaison avec la simulation
numérique permettront de vérifier la fiabilité¢ de cette méthode ainsi que ses perspectives

d’amélioration.
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7.1 Acquisition et traitement des données

Dans le chapitre 3, les différentes étapes du protocole expérimental ont été exposées. Les
méthodes qui y ont été citées vont désormais étre détaillées dans cette partie : (1) La méthode de
calibration «sténopé », (II) I’algorithme de détection « SimpleBlobDetector » et (ll)
traitement des images. Cette derniere partie détaillera le fonctionnement du filtre de Kalman, de
I’algorithme de correspondance et enfin le calcul des coordonnées 3D par la méthode de

triangulation.
7.1.1 Calibration

La premiere étape de la méthode de trajectographie optique concerne la calibration des
caméras. Le modéle d'étalonnage utilisé est appelé « sténopé » [4][6][7]. Ce modéle fournit les
matrices de transformation homogenes du « systeme-monde », ¢’est-a-dire le positionnement d’un

objet dans I’espace réel, vers le systéme d'image, qui représente la position d’un objet dans

I’image :
xm
) u Suv 0 c Xm
(:5’;;)=[ ks c” of[  Fm o Imffyy (7.1)
w 0 0 1/F 0 Zm Z{n
AN
e YO
Intrinseque Extrinseque

e RS, représente I’orientation du systéme-monde par rapport au systéme des caméras ;

o  (Xm, Ym, Zm) €st la position du systéme-monde par rapport au systéme camera ;

e F est la distance focale ;

o (ky, k) sont les facteurs d'agrandissement de I'image qui représentent la taille physique
d'un pixel dans la rétine (pixel.mm™) :

e s, corrige le decalage angulaire en cas de non-orthogonalité des cellules photosensibles
de la rétine ; cette valeur est généralement négligeable.

e (cy cyp) représentent le décalage entre le centre optique et le coin supérieur gauche de

I’image.
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La matrice représentant les parametres extrinséques consiste en une rotation et une
translation pour transformer les coordonnées du monde 3D (par exemple: l'origine de 1’échiquier
d'étalonnage) en systéme de coordonnées de la vue 3D. Les matrices représentant les parametres
intrinseques consistent en une transformation par projection des coordonnées de la vue 3D en

coordonnées d'images 2D.

Cependant, le modéle sténopé est un modeéle idéal qui ne prend pas en compte la
distorsion provoquée par les objectifs des caméras (cf. Figure 7.1). Cette distorsion dépend de la

cameéra et ses parametres doivent étre déterminés expérimentalement.

e Lens of the
camera

a) — b)

Image plan

Figure 7.1. Schémas représentant (a) la distorsion radiale due a (b) la lentille de la caméra

Pour la distorsion radiale, le modéle de la correction est le suivant :

Distortion radiale :

{xdeformed =x(1+ky * r? + ky x 1% + ks * ré) (7.2)

Ydeformed = y(1+ky * r? + ke, * r* + ks * ré)

Plus on a de déformations accentuées, plus on doit augmenter I'ordre du polynéme.

La déformation tangentielle est due au non-parallélisme entre le plan image et le plan

capteur de la caméra. Le modeéle de correction est le suivant :

Distortion radiale tangentielle :

{xdef°rmed=x+ 2% plxxxy+p2+ (% + 2+ 2]

(7.3)
Ydeformed = Y+[p1 * (I'Z + 2 *yz) + 2 x p2 * X * y]

x et y sont les coordonnées sans distorsions et r est le rayon du cercle de centre (0,0), d’ou r2 = x2

+ y2. Des déformations plus marquées nécessitent 1’augmentation de 1’ordre du polynome.
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La méthode sténopé modélise les distorsions dues aux changements d'environnement de la
méme maniére que les distorsions causées par I'objectif de la caméra, ce qui provoque un léger
changement entre les coefficients de distorsion de la méme caméra pour chaque étalonnage par
paire de caméras. Par exemple, pour les étalonnages entre les caméras 1 et 2 et entre les caméras
1 et 3, les matrices intrinséques de la caméra 1 sont différentes. Pour éviter ce probléme, il est
nécessaire de travailler uniquement avec des correspondances de paires de caméras. C'est
également la raison pour laquelle les caméras sont alignées le long de la méme face de

I’aquarium.

Cette méthode est utilisée par Iapplication « Stereo Camera Calibrator » de Matlab®
pour les 3 paires de cameras utilisées [8] (cf. Figure 7.2). A l'issue de I'étalonnage, un systeme lié

au tableau d'étalonnage est obtenu :

@ Zeom | [ O Compute Nriss | Radisl Distotion: Comute: SIS &z
o= e e e 8 k| B | &

O 3 Cosffcints  TengenselDistortion  Oplimzstion  Calbrate  Show Rectifed  Export Camers
Opsions. Paramaters

»

WIRHEICS G CPTMUZATION |CRSRATE | VIEW SPRT

(b)

|l =" ()
=
gy ="

4: 1120 4if B 3120im b4 2
g 00 7

6 1120m.5if & 3140im.t#

K1

7: 1180 5f & 3180im A4

8 1190en.tif & 3190im.

___|Camera 2

\\5»
00 N
“ \\‘2
200N
~— e
Z (milimeters) 0 58
X (millimeters)

Figure 7.2. Application Matlab® Stereo Camera Calibrator avec : (a) Paires d’images de calibration ; (b)
Correspondance des points de I’échiquier (c) Erreur moyenne en pixels entre les images ; (d) Placement des caméra
par rapport au repére de calibration

7.1.2  Acquisition des coordonnées de points détectés

L’algorithme utilisé pour la détection des billes provient de la librairie en libre acces
OpenCV, et s’appelle « SimpleBlobDector » [9]. Celui-ci applique la méthode du seuillage par

binarisation et regroupement des composants liés. Il permet d’extraire et d’enregistrer en ligne les
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coordonnées 2D des points détectés sur chague image capturée par chaque camera.
L’enregistrement de toutes les images n’est alors plus nécessaire ce qui permet de limiter la taille

des données enregistrées.

°- ) °c00® -
= i i L . . Thresholds
i [ ] A - . . Circularity . °
® e - @ = H e i a " . . Inertia °
. ‘ b “ . Convexity
(@) (b) © " o

Figure 7.3. Schéma d’application de I'algorithme « SimpleBlocDetector » avec (a) Binarisation de I'image ; (b)
Exemples de blobs ; (c) lllustration des critére de sélection des blobs et (d) Identification des blobs [9]

Les étapes suivies par cet algorithme sont présentées ci-dessous :

1. Les images capturées sont binarisées en noir et blanc. Cette binarisation se fait dans un
intervalle selon des seuils définis, représentant des niveaux de gris. par des seuils définis dans
un intervalle (cf. Figure 7.3a).

2. Les objets ayant des dimensions (largeur, hauteur et surface) exprimées en pixels, incluses
dans une gamme compatible avec les dimensions des traceurs sont détectés et sélectionnés
(cf. Figure 7.3b, 7.3c et 7.3d). Un tri est donc effectué entre les particules et les artéfacts.

3. Les objets identifiés (appelés « blobs ») sont groupés entre deux images adjacentes.

4. Les variables Matlab® (The MathWorks, USA) suivantes sont sauvegardées : 3 fichiers (un
pour chaque caméra) contenant les identifiants de 1’image, les coordonnées 2D en pixels des
particules détectées ; un fichier temps qui enregistre le délai entre chaque image (pour le
calcul des vitesses) ; un fichier enregistrant les conditions de mesures, soit la vitesse
d’agitation en rpm, le nombre de particules présentes dans le réacteur et le temps total
d’acquisition. Enfin des images sont enregistrées, pour un intervalle de temps donné afin de

suivre I’évolution du nombre de points détectés durant I’acquisition (cf. Figure 7.4)

7 () © () = ()

Figure 7.4. Accumulation des points détectés pour 1 bille a 200 rom pour les caméras (a, d) 1; (b, e) 2 et (c, f) 3 pour
(a, b, c) t =60 min et (d, e, f) t =360 min
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Les variables les plus importantes pour le traitement sur Matlab® sont les coordonnées et
les fichiers de temps. Le temps de traitement doit é&tre faible pour rendre le suivi des particules en
temps réel plus précis. En effet, une évolution temporelle précise de la vitesse des particules
nécessite des images successives réalisées a haute fréquence. Par conséquent, une perte
d'informations peut survenir lorsque plusieurs particules se croisent. Dans les mesures présentées
plus loin, la fréquence de capture d'image des caméras est d’environ 70 images par seconde

(IPS), mais I’ordinateur ne peut en traiter que 12 IPS.
7.1.3 Traitement des images acquises

Pour concevoir un modele de suivi, il faut dabord classer les différents types de
mouvements : les mouvements en zone visible, ou les détections sont fiables, et les mouvements
en zone non visible, ou 1'observation n’est pas possible avec la bille qui disparait du champ de la
caméra. Il est donc nécessaire de partir des points détectés, puis d’utiliser un modéle de
prédiction, et enfin de confirmer ces prédictions avec la détection de nouveaux points. Le modéle
a accélération constante a été retenu pour le traitement des images. Cependant, le mouvement réel
étant différent et les détections n'étant pas toujours disponibles, I’approche pour estimer la
position des particules est probabiliste. Une approche bien connue pour le suivi est I'approche

d'estimation récursive bayésienne [10][11][12].

L'approche bayeésienne vise a fournir la mesure la plus probable (dans notre cas, la
détection de particules) & un instant t en utilisant toutes les mesures disponibles jusqu'a ce point.
Les mesures les plus éloignées de cette prédiction sont alors filtrées. L'approche bayésienne est
une approche mathématique théorique ; son application est reflétée par le filtre de Kalman. Il est
adapté aux systemes linéaires a bruit gaussien et nécessite un temps de traitement faible. Le
modele de mouvement considéré étant déja linéarisé, il est plus facile d'implémenter un filtre de

Kalman et de vérifier la précision des résultats obtenus.

L’intérét d'utiliser un filtre de Kalman, et pas uniquement la détection des particules dans
une image, est de suivre chaque particule afin de construire et dessiner leur trajectoire et calculer
leur vitesse a tout moment, y compris lorsque les particules ne sont pas visibles. Le filtre de

Kalman a accélération constante est basé sur les équations génériques suivantes :
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{Xt = Firansi Xe—1 + Wi (7 4)

Zy=HX: + V;
W;_4 est I’erreur modélisée par un bruit Gaussien de moyenne et variance nulle ;
Z, est le vecteur de mesure représentant les coordonnées détectées lors de 1’acquisition
par le filtre “SimpleBlobDetector” ;
H est la matrice d’observation ;
V; est le bruit de mesure modélisé par deux distributions gaussiennes ;
Firansi €St la matrice de transition.

Le filtre agit en deux actions, I'action de prédiction et I'action de corrélation, détaillées par

D. Alazard (2018) [13]. La bibliothéque Matlab Vision dispose d'un filtre Kalman dédié au suivi

2D ; il peut étre configuré pour un modele a accélération constante. Les étapes de son utilisation

seront décrites dans la section suivante [14].

Afin de suivre les différentes particules, un filtre de Kalman doit étre associé a chacune

d’entre elles et appliqué pour les trois caméras. Les informations de suivi d’une particule le long

de sa trajectoire sont rassemblées sous une structure appelée « Track ». Apres le chargement des

données de détection, les fonctions suivantes sont exécutées :

1.

2.

Action prédictive : Avec cette fonction, la position (X, y) de chaque Track existante est
prédite ;

Attribuer des détections aux « Tracks » : Dans un premier temps, une matrice de colts
est initialisée ; la matrice de codts est utilisée pour relier les Tracks aux détections. Les
Tracks donnent les dernieres positions enregistréees, et les « détections » sont les positions
des points detectés. Apres le calcul de cette matrice, il faut attribuer chaque Track a la
détection la plus proche en minimisant la somme totale des distances avec une limite
définie. La résolution résulte de I'algorithme hongrois, dans la version de James Munkres
[15].

Mise a jour des Tracks attribuées : Cette fonction consiste a déterminer le point suivant
d’un Track, a corriger son filtre de Kalman, a incrémenter son age et le nombre de fois

consécutives ou ce Track est visible (appelé « numéro de visibilité »), et a réinitialiser a 0
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le nombre de fois consécutives ou ce Track n’a pas été vu (appelé «numéro
d’invisibilité »).

4. Mise a jour des Tracks non attribuées : Pour les Track non attribuées, I'age et le numéro
d’invisibilité doivent étre incrémentés.

5. Création de nouvelles Tracks: A la fin, une nouvelle Track est créée pour chaque
détection non affectée avec un nouvel ID, une boite qui encadre la détection (distance
maximale entre prédiction et détection), un filtre de Kalman dédié (initialisé avec la
position (X, y) de la détection), un age et un numéro de visibilité de 1, et un nombre

d'invisibilités consécutives de 0.

C'est ici que le rble de I'étalonnage prend effet. L'utilisation de la matrice fondamentale
permet d’établir la correspondance pour une méme particule, vue par différentes caméras, pour
chaque paire de caméras. Une matrice M est créée pour prendre la décision sur la correspondance.
Par exemple, avec les caméras 1 et 2, nous avons la matrice Mi,. Pour chaque Track2 sur la
caméra 2, la ligne épipolaire projetée sur la caméra 1 est déterminée a l'aide de la matrice

fondamentale F1, déterminée lors de I'étalonnage (cf. Figure 7.5).

Track2,

Trackl d12 Track2,

dil

Figure 7.5. Schéma illustrant la distance entre une particule et les lignes épipolaires des autres caméras

Dans le cas ou nous avons m Tracks pour la caméra 1 et n Tracks pour la caméra 2, une
distance est calculée pour chaque Trackl entre sa derniére position (x, y) et toutes les lignes
épipolaires projetées par la cameéra 2. L'algorithme hongrois est utilisé a nouveau pour affecter
chaque Trackl a une Track2 afin de minimiser la somme totale des distances entre les points et
les lignes épipolaires, avec une valeur limite afin de ne pas obtenir de fausses correspondances.
Au final, un ensemble de paires (ID1, ID2) est obtenu. Celui-ci identifie les Track

correspondantes entre les deux caméras grace a leur champ ID dans la structure. Une fois toutes
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les correspondances entre les paires de caméras établies, le numéro d’identifiant ne doit
théoriquement pas dépasser le nombre de particules. Dans les faits, la piste d’une particule peut
étre perdue sur plusieurs images, puis retrouvée et suivie a nouveau sur d’autres images
consécutives. Cela a pour conséquence la création d’une nouvelle Track possédant de nouveaux

identifiants, bien qu’en réalité la particule ait déja été identifiée sur une Track interrompue.

Une fois les matrices de correspondance entre les paires de caméras 1-2, 2-3 et 1-3
obtenues, la méthode de triangulation consiste a trouver l'intersection entre deux lignes provenant
de deux caméras et passant a travers les points des Tracksl et des Tracks2 (cf. Figure 7.6). Les
modeles des caméras ne sont pas parfaits, ce qui nécessite 1’utilisation de la méthode des
moindres carrés: les modeles sténopés de chaque caméra permettent la triangulation, ainsi que le
calcul des coordonnées 3D (X, Y, z) pour chaque particule et leur emplacement dans un maillage

cubique.

Trackl

P(X.Y.2)

Figure 7.6. Schéma décrivant le calcul des coordonnées du point P par triangulation entre deux caméras

La résolution de cette méthode est réalisée avec Matlab® par la fonction "Trianguler”. Les
résultats sont exprimés dans le référentiel lié au premier argument de la fonction, par exemple ici,
dans le référentiel de la caméra 1. Ces coordonnées sont ensuite transformées pour s’inscrire dans
le référentiel lié au tableau de calibration. Une fois les coordonnées 3D obtenues et connaissant

I’intervalle de temps entre deux images, il est possible de calculer les vitesses instantanées.
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7.1.4 Conclusion

L’ensemble des étapes de traitement sont résumées dans 1’organigramme de la Figure 7.7.
Les méthodes de calibration, d’acquisitions et de traitement des images ont permis
successivement de localiser les caméras dans I’espace, d’obtenir les coordonnées 2D des billes
pour chacune de ces caméras et enfin de les convertir en coordonnées 3D. Grace a ces
informations, il est possible de déduire la vitesse instantanée de chaque point ainsi que les

variables qui en découlent (k et ¢).

Il est maintenant temps d’analyser les résultats afin de vérifier la fiabilité de cette méthode

expérimentale, a la fois pour une bille seule, mais également pour plusieurs particules.

Caméra 1 Caméra 2 Caméra 3
Acquisition des coordonnées Acquisition des coordonnées Acquisition des coordonnées
(x1,y1) détectées (x2,y2) détectées (x3,y3) détectées
Application du filtre Kalman Application du filtre Kalman Application du filtre Kalman
pour construire les pour construire les pour construire les
trajectoires 2D trajectoires 2D trajectoires 2D

Mise en correspondance des particules
entre chaque paire de caméras

{

Calcul des coordonnées 3D grice aux
modeéles géométriques des caméras et
affectations aux mailles

l

‘ Calcul des vitesses instantanées

Figure 7.7. Organigramme définissant I'ensemble des étapes de suivi de particules

7.2 Resultats de traitement des points et reconstruction des trajectoires

Les résultats vont maintenant étre présentés. Le but est d’abord d’analyser les données
statistiques pour obtenir une premiere idée du fonctionnement du montage. Ensuite, les données
propres a la trajectographie seront étudiées, comme la répartition des détections de points dans la
cuve ou la reconstruction des trajectoires. Enfin, les valeurs des vitesses et de 1’énergie cinétique

turbulente seront comparées aux données numériques de CFD.
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7.2.1 Choix des vitesses d’agitation

Dans la partie 3.4.3.4.2, il a été écrit que les mesures ont été faites a 120 et 200 rpm afin
de s’assurer de la mise en suspension du traceur. En effet, les traceurs, n’étant pas idéaux, ont une
densité de 1112 kg.m™3, donc supérieure & celle de ’eau. La vitesse de mise en suspension

complete des particules N;js a di étre calculée grace a la corrélation de Zwietering (1958) [4][5] :
Njs = Sz.dy?.vOt g5, Ap®45. 0023 . py ¥*°. g =085 (7.5)

Les valeurs des différents parameétres et les résultats sont exposés dans le tableau ci-
dessous (cf. Tableau 7.1) :

Tableau 7.1. Calcul des vitesses de mise en suspension des particules solides

Paramétres Valeurs
Parameétre de Zwietering Sz 8,5
Viscosité cinématique de I'eau 1 (m%s™) 10,0
Constante d'accélération gravitationnelle g (m.s?) 9,81
Masse volumique des billes p, (kg.m?) 1112
Masse volumique de I'eau p; (kg.m™) 1000
Pourcentage en volume de solide dans la suspension %jige 0,00015%
Diamétre du mobile D (m) 0,055
Diameétre des billes d, (m) 0,001 | 0,002
Vitesse de mise en suspension compléte des particules solides Nj; (rom) 55 83

Les calculs ont été effectués pour les deux valeurs extrémes de tailles de billes mesurées,
a savoir 1 mm et 2 mm. Dans les deux cas, une vitesse d’agitation de 40 rpm n’est pas suffisante
pour mettre en suspension les particules. Cela confirme les observations visuelles qui ont montré
qu’a cette vitesse de rotation il était difficile pour les traceurs de s’élever du fond de la cuve.
C’est donc la raison pour laquelle les mesures ont été effectuées pour des vitesses de rotation de

I’agitateur de 120 et 200 rpm.
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7.2.2 Analyse des données statistiques

Dans cette premiere partie, les données statistiques sur le traitement des points détectées
sont analysées (cf. Tableau 7.2). Celles-ci vont permettre d’avoir une premicre évaluation de la

qualité de fonctionnement du montage suivant la vitesse d’agitation et le nombre de particules.

Dans un premier temps, le pourcentage de correspondance indique la proportion de points
qui ont pu étre traités pour chaque paire de caméras. D’une maniére générale, on peut constater
que la majorité des points traités a été triangulée a partir des caméras 1 et 3, celles qui sont
placées aux extrémités. Vient ensuite la paire de caméras 1 et 2, I’exception étant pour 1 bille a
120 rpm ou cette derniere a détecté plus de points que la paire 1-3. En revanche, on observe que

systématiquement la paire 2-3 montre le moins de points triangulés.

Tableau 7.2. Données statistiques pour une acquisition de trajectographie optique sur 24h

120 rpm 200 rom
1 bille | 5 billes | 10 billes | 1 bille | 5 billes | 10 billes
% Correspondance caméra 23 1,1% 11,5% 10,8% 0,2% 13,3% 15,1%
% Correspondance caméra 13 45,2% 69,7% 68,6% 86,9% 68,8% 68,5%
% Correspondance caméra 12 53,8% 18,9% 20,7% 12,9% 17,9% 16,3%
% Billes ratées 38,0% 28,7% 35,1% 40,6% 33,8% 43,6%
Moyenne billes ratées par image 0,38 1,44 3,51 0,41 1,69 4,36
Nombre nouveaux de Tracks 3 370750 | 659260 3 372540 | 665027
Nombre total de points traités 699619 | 2503712 | 2808384 | 867796 | 2509418 | 2157803

L’ajout d’une troisieme caméra (et donc de deux paires supplémentaires) est donc
intéressant car malgré I’efficacité accrue d’une paire par rapport aux deux autres, ces derniéres
permettent d’augmenter le nombre de points traités. Plus de détections, signifie des résultats de
meilleure qualité. 1l semble également que plus les caméras sont écartées, plus le nombre de
paires traitées est élevé, ce qui était attendu. Pour I’amélioration de ce montage, il est donc
important de travailler sur le placement d’une caméra faisant face a une autre paroi de
I’aquarium. Par exemple, si la caméra 2 est placée sur le coté de I’aquarium, ’efficacité de la
paire 1-3 serait conservée tout en ameliorant les performances des paires 1-2 et 2-3. Cependant,

cette comparaison est impossible pour I’instant car cette configuration n’a pas fonctionné dans
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I’état actuel du montage a cause d’une tres faible détection des particules. La cause de ce manque

de détection n’a, pour I’instant, pas été déterminée.

Les données ci-dessus permettent également de mesurer la quantité de billes qui n’ont pas
pu étre détectées parmi les images traitées, par exemple lorsqu’elles passent devant ou derricre
I’agitateur. Elles permettent également d’indiquer le nombre de fois ou une nouvelle Track a été
mise en place, c’est-a-dire le nombre de fois ou un nouveau suivi a di étre débuté pour une
particule dont le suivi précédent n’a pas pu continuer. Idéalement, cette valeur doit étre égale au

nombre de billes car le suivi d’une méme bille doit étre continu tout au long de 1’acquisition.

On peut noter dans un premier temps que malgré 1’augmentation du nombre de billes, le
pourcentage de billes perdues reste aux alentours de 30 a 40 %. Cela signifie que 1’augmentation
du nombre de billes n’influe pas sur la qualité de la détection et que ce pourcentage traduit pour
une grande partie des artéfacts. Ainsi, si on regarde le suivi des particules, seuls trois nouveaux
suivis ont été mis en place lors de I’utilisation d’une unique particule. La piste de la bille a
uniquement été perdue deux fois en 24 h d’acquisition, ce qui est tres peu. Cela démontre la
qualité du suivi de la méthode pour une seule particule et la capacité du filtre de Kalman a prédire

la trajectoire méme quand la bille est cachée.

En revanche, cette valeur augmente significativement pour un systeme a plusieurs
particules. Cela est certainement dii au croisement des billes entre elles et au passage de celles-ci
devant et derriere 1’axe d’agitation. Malgré la qualité de prédiction du filtre de Kalman, il est
difficile pour lui de reconnaitre une particule d’une autre et donc d’assurer un suivi continu de
chacune d’entre elles tout au long de 1’acquisition. Cela montre également qu’ajouter trop de
billes dans la cuve se révelerait contre-productif étant donné la complexification liee a
I’augmentation du nombre de croisements entre les billes. De plus, le tableau montre une faible
augmentation du nombre de points traités a 120 RPM, en augmentant le nombre de billes de 5 a
10, avec méme une diminution a 200RPM. L’optimum du nombre de particules a placer dans la

cuve est donc plus proche de 5 que de 10 billes.
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Pour pallier ce probleme, il serait intéressant de mettre en place une différenciation des
particules. Par exemple, utiliser plusieurs niveaux de gris ou des couleurs lors de la fabrication
des billes. Le fonctionnement de 1’algorithme « SimpleBlobDetector » attribue un niveau de gris
pour chaque particule détectée allant de O pour la couleur noire a 255 pour la couleur blanche. Il
conviendra donc de tester empiriquement quels sont les concentrations de charbon actif a utiliser
pour permettre une différenciation des particules en fonction de leur niveau de gris. Il suffirait
alors de modifier le seuil de détection sur la couleur des billes pour I’algorithme de détection. Ce
serait 1’équivalent de plusieurs systémes a une particule fonctionnant en méme temps. Nous
avons vu précédemment que le suivi fonctionne tres bien pour une particule seule; le

fonctionnement de la méthode en serait donc nettement amélioré.
7.2.3 Distribution des détections dans la cuve agitée

Dans cette partie, la distribution des particules pour différents nombres de billes et pour
les différentes vitesses de rotation est analysee (cf. Figure 7.8). Les figures sont composées de
points représentant une maille de forme cubique de 5 mm de c6té. La couleur des points indique
le nombre de points traités dans la maille durant la totalité de 1’acquisition. La couleur bleue

indique un faible nombre de détections, tandis que la couleur rouge indique un grand nombre de

détections.
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Figure 7.8. Répartition du nombre de points détectés pendant une acquisition de 24 h a (a, b, c) 120 rom et (d, e, f)
200 rpm pour 1 bille (a, d), 5 billes (b, e) et 10 billes (c, f)

Sur toutes les figures, la forme de la cuve est tres reconnaissable. On peut également

localiser les turbines et 1’axe d’agitation par l'absence de détection des particules dans ces zones.

D’une maniére générale, lors de I’utilisation d’une unique particule, on peut remarquer
que la majorité des détections se font dans la moitié inférieure. Les particules montent légérement
plus haut lorsque la vitesse de rotation augmente. Cela peut s’expliquer par le fait que les traceurs
ne sont pas totalement idéaux. La densité est légerement supérieure a 1’eau ce qui le fait se
déplacer préférentiellement dans la partie inférieure de la cuve. Cela est également d0 a la
structure de 1’écoulement. La présence des boucles de recirculation « piége » la particule dans

une moitié du réacteur, et il est donc plus difficile pour elle de franchir la frontiére entre les
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boucles situées a mi-hauteur, comme nous 1’avons vu pour la limitation de ’homogénéisation des

traceurs dans le chapitre 5.

On observe également une diminution du nombre de détections a 1’¢jection des turbines. Il
s’agit d’un point intéressant car la zone d’¢jection des turbines représente une zone de fort stress
pour les micro-organismes. Or les images montrent ici qu’il s’agit finalement d’une zone ou les
particules s¢journent peu. Cela montre I’intérét de ce montage expérimental pour 1’étude du

procedé de fermentation sombre, une fois que son efficacité sera validee.

Lors du passage a un systéeme a plusieurs particules, la distribution spatiale semble plus
homogeéne. Pour 5 billes, la concentration des particules détectées est plus forte dans la partie
inférieure de I’agitateur haut. Pour 10 billes, et notamment a 200 rpm, une tres bonne distribution

est observée dans I’ensemble du réacteur, y compris au-dessus de 1’agitateur du haut.

Ainsi, la fabrication des billes doit étre améliorée afin de réduire leur densité et leur
donner une forme plus sphérique dans le but d’obtenir un comportement plus proche de celui du
fluide. Néanmoins, le caractére non-idéal des particules peut étre compensé par I’augmentation
controlée de leur nombre dans le réacteur. Il est alors possible d’obtenir une bonne répartition des
points dans 1’ensemble du réacteur, et donc une meilleure précision des futures mesures, sans
pour autant augmenter le temps d’acquisition. 1l reste donc a vérifier si les valeurs de vitesses
obtenues pour plusieurs particules en simultané sont correctes afin de valider I’amélioration des

mesures par le suivi de plusieurs particules.
7.2.4 Tracage des trajectoires

Pour cette troisiéme partie, on s’intéresse maintenant a la reconstruction de la trajectoire

suivie par les particules (cf. Figure 7.9).
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Figure 7.9. Reconstruction de la trajectoire d’une seule bille a (a) 120 rpm et (b) 200 rpm aprés 24 h

Comme pour la détection des particules, on reconnait bien la forme globale du réacteur.
Cependant, avec un temps d’acquisition aussi long (24 h), il est impossible de dégager des

informations a partir des trajectoires obtenues. Il est plus intéressant de s’intéresser uniquement a

une trés faible partie de I’acquisition (cf. Figure 7.10).

()
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(i) ()

Figure 7.10. Reconstruction de la trajectoire a 200 rpm pour (a, b, ¢, d) 1 bille ; (e, f, g, h) 5 billes et (i, j, k, 1) 10 billes
aux pourcentages d’acquisition : (a, e, i) 0.05 % ;(b, f, j) 0.1 % ; (c, g, k) 0.5 % ; (d, h, 1) 5 %

On reconnait désormais le déplacement des billes que 1’on peut observer a 1’ceil nu,
comme la rotation des billes autour de I’axe d’agitation. Pour les systémes a plusieurs particules,
la perte du suivi, que I’on a pu remarquer lors de I’analyse des données statistiques, ne semble
pas impacter la reconstruction des trajectoires. On peut reconnaitre le déplacement des billes et le

suivi qui reste maintenu malgré le passage devant et derriére 1’axe d’agitation.

On peut noter gréace aux trajectoires que les billes parviennent (sur un temps d’acquisition
trés court) a visiter une grande partie du réacteur. L’efficacité est meilleure pour 5 billes par
rapport a une seule, et encore meilleure pour 10 billes. Si I’on veut une meilleure visualisation de
I’hydrodynamique dans a partie supérieure du réacteur, il est donc intéressant d’augmenter le
nombre de billes pour compenser la non-idealité de la particule et la conditions initiale « bille au
fond ». Cela confirme nos observations de la partie précédente.

7.2.5 Conclusion

Les premieres analyses des résultats de trajectographie optique montrent dans un premier
temps que lors du traitement des points, une paire de caméras permet globalement de traiter la
majorité des points détectés, environ 70 % la plupart du temps. Plus les caméras sont proches,
moins la mesure est efficace. Néanmoins, 1’ajout d’une troisieme caméra permet de gagner en

précision en augmentant la quantité de points détectés.
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L’étude de la détection des points et de la reconstruction des trajectoires montre un bon
fonctionnement du procédé. Les traceurs n’étant pas totalement idéaux, les points et trajectoires
sont le plus souvent localisés dans la moiti¢ inférieure de la cuve. L’ajout de plusieurs particules
permet malgré tout de limiter grandement ce phénomeéne. En effet, un plus grand nombre de
particules augmente la possibilité de les voir circuler dans la partie supérieure du réacteur sans

pour autant augmenter le temps d’acquisition.

Finalement, I’ajout d’une troisi¢éme caméra et de plusieurs particules améliore le montage
en augmentant le nombre de détections et de trajectoires, ce qui amenera une plus grande
précision des résultats sans augmenter le temps d’acquisition. La premiére piste d’amélioration
est le placement de 1’une des caméras face a une paroi perpendiculaire de 1’aquarium (par rapport
aux deux autres caméras) afin de maintenir une distance suffisante entre elles pour obtenir des
mesures de qualité. La seconde piste est I’amélioration de la fabrication des billes afin de
diminuer leur densité et permettre une différenciation des particules entre elles pour éviter la
perte du suivi lorsque celles-ci se croisent, mais une alternative parfois utilisée est d’augmenter la

densité du liquide par 1’ajout de sels solubles comme CaCl,.
7.3 Tracage des données de vitesse

Le but de ce montage expérimental est d’obtenir des données de vitesses instantanées
lagrangiennes et non eulériennes comme pour la PIV-2D. Dans cette derniere partie, il est donc

question d’analyser les vitesses instantanées obtenues pour les points traités.
7.3.1 Etude des points 3D

Dans un premier temps, 1’observation concerne les points obtenus en 3D dans I’ensemble
du réacteur (cf. Figure 7.11). Sur ces nouvelles figures, 1’échelle de couleur indique les valeurs

de vitesse.

A premiére vue, il semble que les vitesses obtenues soient du bon ordre de grandeur par
rapport aux vitesses d’agitation étudiées. On reconnait a nouveau la forme de 1’axe d’agitation et
des turbines. Pour I’acquisition avec une seule bille, il semble que la zone non visible due a cet
axe soit élargie, ce qui surestime les volume occupé par 1’agitateur. On peut observer de plus

fortes vitesses de déplacement aux alentours de cet axe et des turbines, et également dans le fond
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de la cuve. Enfin, on note la présence de points rouges, signifiant une tres forte vitesse par

rapport aux autres points, notamment pres de I’agitateur et dans le fond de la cuve.

0z

(d)

Figure 7.11. Vitesse 3D (en m.s™") pour chaque point traité a (a, b, c) 120 rom et (d, e, f) 200 rom pour (a, d) 1 bille ;
(b, e) 5 billes et (c, f) 10 billes

Comme pour les parties précédentes, ces figures montrent que lorsque I’on s’intéresse a
I’ensemble des points traités, la détection et la reconstruction des points semblent avoir
correctement fonctionné. La répartition des zones de fortes et faibles vitesses semble correcte,
mais une comparaison avec la CFD est nécessaire pour confirmer cela. Etant donné que le
traitement des données nous permet d’observer le réacteur en 3D sous n’importe quel angle,
I’observation du réacteur en vue du dessus est désormais possible pour obtenir des informations

supplémentaires (cf. Figure 7.12).

La vue du dessus confirme les observations globales précédentes: vitesses plus
importantes autour de I’axe d’agitation, formation de deux bandes blanches de la méme épaisseur
que I’axe d’agitation, principalement pour la mesure a une bille, et de trés fortes vitesses (points

rouges) dans une partie de la cuve.
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(@

Figure 7.12. Vitesse 3D (en m.s™) vue du dessus pour chaque point traité a (b) 200 rpm pour (a) 1 bille ; (b) 5 billes et
(c) 10 billes

Cette vue de dessus permet d’expliquer la formation de ces deux zones sans point. Celles-
ci correspondent a la disparition des points lorsque les particules passent derriére ou devant 1’axe
d’agitation. Dans ce dernier cas, malgré un axe d’agitation de couleur blanche, le rétroéclairage

empéche 1’observation, méme devant lui.

La figure 7.13 ci-dessous a pour but d’expliquer la présence de ces zones sans point en
fonction de la visibilité de différentes caméras :

I Zone visible par les caméras 1 et 3
2 Zone visible par la caméra 2

Zone visible par les 3 paires de caméras

Zone visible par au moins une
paire de caméras

\ I Zone non-visible pour toutes
' : : 1 3 les paires de caméras
(b)

Figure 7.13. Schéma des zones visibles et non visibles pour les caméras (1) ; (2) et (3) dans (a) la configuration
actuelle et dans (b) une future configuration avec (4) I'aquarium ; (5) la cuve agitée ; (6) I'axe d’agitation et (7) les
panneaux LED

(@)

Les figures ci-dessus montrent schématiquement les zones visibles ou non par les
différentes paires de caméras. La figure 7.13a correspond a la configuration actuelle. Les bandes
rouges représentent les zones non-visibles par les caméras. Etant donné que la paire de caméras

1-3 montre le plus grand pourcentage de correspondance, surtout & 200 rpm (cf. Tableau 7.2), les
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points de la zone non visible par la caméra 2 seront détectés. En revanche cela laissera des zones
de vide pour les caméras 1 et 3 car un point ne peut pas étre triangulé s’il n’est vu que par une
seule caméra. Pour que les zones non visibles des caméras 1 et 3 disparaissent, il est donc
nécessaire de s’assurer du bon fonctionnement, respectivement, des paires de caméras 2-3 et 1-2.
Or ce n’est pas le cas pour un fonctionnement avec 1 bille a 200 rpm (cf. Tableau 7.2), d’ou la

présence de zones sans point trés marquée sur la figure 7.12a.

Ces hypothéses sont confirmées par les figures ci-dessous montrant les points détectés

pour chaque paire de caméras :

Vit camera 1-3

Vit camera 2-3

= (b) -

Figure 7.14. Vitesse 3D (en m.s™) vue du dessus pour chaque point traité a 200 rom pour 1 bille pour les caméras (a)
let3;(b)let2et(c)2et3

Pour les paires 1-3 et 1-2 (cf. Figures 7.14a et 7.14b), on reconnait les zones sans point
correspondant aux angles morts de chaque caméra. En superposant les points, la zone non-visible
pour la caméra 2 disparait grace a la paire 1-3 et une partie de la zone non-visible de la camera 3
disparait gréce a la paire 1-2. Celle de la caméra 1 subsiste complétement car peu de points ont

été détectés pour la paire 2-3, comme le montre la figure 7.14c.

Sur les figures 7.12b et 7.12c, ces zones sont présentes, mais Iégerement moins marquées
car le pourcentage de correspondance de ces paires de caméras augmente légérement lorsque le
nombre de billes augmente. L’ajout de particules permet donc d’atténuer cette limitation. Mais
dans ces régions, les points rouges qui se multiplient avec le nombre de billes sont clairement des
artefacts. Si ’utilisation de 3 caméras permet donc clairement de réduire les zones dans lesquelles
les billes ne sont pas détectées, I'utilisation de plusieurs billes augmente au contraire le risque de
mauvais appariement de détections entre les caméras et le risque d’erreur est fortement accru

dans ces zones.
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Il sera également intéressant pour le développement de ce montage de pouvoir placer une
caméra face a une autre paroi de I’aquarium comme le montre la figure 7.13b. L’augmentation de
la distance entre les caméras devrait permettre d’améliorer la détection des points pour les paires
de caméras 2-3 et 1-2, limitant ainsi les zones de vide. Cependant, aucune solution n’a pour
I’instant été trouvée pour un bon fonctionnement dans cette configuration en termes de

calibration.

Comme cela a déja été mentionné, une autre raison pour laquelle une solution doit étre
trouvée est que les points a tres forte vitesse semblent étre localisés en bordure de ces zones non-
visibles. Il semble donc que la disparition des particules de la vue des caméras entraine une erreur
localisée de la vitesse, notamment pour les systemes a plusieurs billes. Ce ne sont toutefois pas
les seules régions ou des artefacts sont observés et on citera aussi le fond rond de la cuve ou les

distorsions optiques sont tres fortes.
7.3.2 Etude des points 2D

Si les vitesses obtenues en 3D semblent correctes, une comparaison avec les données
numériques obtenues par CFD est nécessaire pour confirmer ce point. Le modele numérique a été
légérement modifié¢ pour que le calcul s’effectue sans contrepale comme dans 1’expérience de
trajectographie optique. Le modéle numérique a été utilisé pour cette comparaison afin d’obtenir
des valeurs comprenant les trois composantes de la vitesse. Il est a noter que les valeurs de
vitesse en 2D ont été obtenues en récupérant les valeurs sur un demi-plan vertical du réacteur,

auquel on a donné une épaisseur de 1 cm et sur toute la hauteur du réacteur.

La comparaison s’adresse aux vitesses (cf. Figure 7.15), mais également a 1’énergie
cinétique turbulente (cf. Figure 7.16). Il n’est cette fois pas nécessaire d’utiliser I’hypothése de
I’isotropie de la turbulence, étant donné que les valeurs de vitesses sont obtenues en 3D, ce qui

signifie que 1’on peut appliquer la formule suivante [16] :

k= (u2 +ul +u) (7.6)
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Figure 7.15. Vitesse 3D pour chaque point traité a (a, b, ¢, d) 120 rom et (e, f, g, h) 200 rom pour (a, e) 1 bille ; (b, f)
5 billes ; (c, g) 10 billes et (d, h) CFD
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Figure 7.16. Energie cinétique turbulente k pour chaque point traité a (a, b, ¢, d) 120 rpm et (e, f, g, h) 200 rom pour
(a, e) 1 bille ; (b, f) 5 billes ; (c, g) 10 billes et (d, h) CFD

Les valeurs obtenues par trajectographie optique sont bien similaires a ce qui a été
observé en 3D. On observe logiquement que plus le nombre de particules est important dans la
cuve, meilleur est le lissage des valeurs. Pourtant, il semble que les résultats obtenus avec 5
particules soient de meilleure qualité qu’avec 10. Il est donc possible qu’un trop grand nombre de
particules nuise a la qualité des résultats a cause du trop grand nombre de croisements entre
celles-ci. En revanche, le long d’un plan 2D, il est difficile d’exploiter les résultats d’une seule
particule : le temps d’acquisition, de 24 h, est trop faible pour obtenir suffisamment de points,
notamment dans la partie supérieure du réacteur, notamment aux vitesses d’agitation les plus
faibles. Ce résultat est cohérent par rapport aux observations faites au niveau des zones de

détection des points.

Si I’on compare les résultats numériques, on reconnait une structure d’écoulement proche
avec des vitesses plus fortes au niveau de 1’éjection des turbines dans la partie haute du réacteur
et dans le fond de la cuve. Une différence importante est que les vitesses autour de 1’axe
d’agitation pour la trajectographie optique sont plus élevées que celles de la CFD. Ceci est
attendu étant donné que numériquement, les objets « Rotor » du modele numérique simulent une

vitesse d’agitation uniquement au niveau des turbines avec un axe qui reste donc immobile.
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7.3.3 Comparaison avec les données numériques

Les comparaisons faites sur les images doivent maintenant étre confirmées par une

comparaison numérique précise. Pour cela on s’intéresse aux valeurs obtenues verticalement, a

une distance d’environ 0,035 m de I’axe d’agitation (cf. Figures 7.17 et 7.20), ainsi

qu’horizontalement au niveau des turbines haute et basse (cf. Figures 7.18, 7.19, 7.21 et 7.22).
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Les figures ci-dessus (cf. Figures 7.17 a 7.22) montrent que les observations faites sur les
plans 2D semblent étre en bon accord avec les simulations. Tout d’abord, en termes de vitesse,
pour les acquisitions avec 5 et 10 billes, on observe un trés bon accord sur les tendances des
courbes entre les données expérimentales et numériques, mais pas avec une bille. Les ordres de
grandeur sont les mémes, malgré un écart sur les valeurs obtenues verticalement, avec des
vitesses numeriques plus élevées dans la zone située entre les turbines. Cela peut s’expliquer par
le caractéere non-idéal du traceur qui a tendance a moins bien suivre le fluide dans les zones
stagnantes. De plus, c’est aussi dans cette région que les vitesses prédites par CFD sont les moins
précises. On peut également observer un faible écart sur les résultats obtenus entre 1’utilisation de
5 et de 10 billes, ce qui indiquerait a nouveau qu’il n’est pas nécessaire de placer un trop grand

nombre de traceurs dans la cuve, et que I’optimum se Situerait aux alentours de 5 billes.

On observe également des écarts au sommet et au fond de la cuve. Dans le premier cas,
¢tant donné que le réacteur n’est pas équipé de contrepales, un vortex se forme ce qui peut
entrainer une erreur expérimentale. Une autre possibilité est que le modele CFD ne prenne pas en
compte la formation du vortex et donc des vitesses associées. L’écart en fond de cuve peut quant
a lui s’expliquer par la forme hémisphérique de celui-ci qui a tendance a distordre I’image ce qui

conduit a une petite zone d’erreur numérique pour la trajectographie.
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En ce qui concerne 1’énergic cinétique turbulente, les ordres de grandeur sont proches
entre les deux méthodes, mais les écarts sont plus importants avec une surestimation des valeurs
obtenues par trajectographie. Or nous avons vu dans la comparaison avec la PIV-2D qu’il était
normal que le modéle CFD sous-estime légérement la turbulence dans 1’application d’un modéle
RANS.

Enfin, pour les expérimentations a une bille seule, I’écart entre les données numériques et
expérimentales est plus grand, avec des tendances qui différent. On peut faire le lien avec la
partie précédente montrant qu’il n’y avait pas assez de points détectés le long de ce plan durant ce
temps d’acquisition. Les valeurs numériques sont donc moins proches. Il faudrait augmenter le

temps d’acquisition ou la vitesse de traitement des images.
7.3.4 Conclusion

En conclusion de cette partie, les résultats obtenus pour les vitesses et 1’énergie cinétique
turbulente sont bons pour les acquisitions avec 5 et 10 particules. Il est possible d’observer les
vitesses instantanées en 3D sous plusieurs angles. L’¢coulement et les valeurs numériques
semblent cohérents avec les résultats obtenus numériquement. Dans le cas de 1’acquisition avec
une seule particule, le temps d’acquisition ou la vitesse de traitement des images doivent étre

augmentés afin d’obtenir suffisamment de points pour une comparaison correcte sur un plan 2D.

Ces résultats mettent a nouveau en avant I’efficacité de I’utilisation de plusieurs
particules, car il est possible d’obtenir des résultats corrects avec un temps d’acquisition
relativement court. Pour comparer, la these de M.-L. Collignon [3] indique un temps
d’acquisition montant a 42 h pour des résultats valides tandis qu’ici le temps d’acquisition est de
24 h. Il faut cependant étre prudent, car il apparait qu’un trop grand nombre de particules peut
nuire a la qualité des résultats, sans doute a cause des croisements entre les billes et la perte du
suivi qui s’en suit. Comme il a été conclu dans la partie précédente, I’'une des principales pistes
d’amélioration de ce montage est la mise en place d’une caméra face a une autre paroi de
I’aquarium afin de limiter les zones de non-détection des particules par les caméras aux alentours
de I’axe d’agitation. Pour cette partie, cela limitera les erreurs sur les vitesses aux frontieres de

Ces zones.
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7.4 Conclusion

Le but de ce chapitre était d’exposer la mise en place d’une méthode de trajectographie
optique afin d’obtenir une description lagrangienne de I’écoulement et des vitesses du réacteur,
différente de la description eulérienne obtenue par PIV-2D ou CFD. La particularité de cette
méthode est qu’elle n’est pour I'instant pas répandue en comparaison des deux autres citées
précédemment. Il n’existe donc pas de montage et d’algorithme de détection des points
standardisés, de traitement et de post-traitement des images disponibles, d’ou la difficulté de la
mise en place. De plus, ’objectif de ces travaux est d’améliorer la précision du dispositif par

I’ajout d’une troisiéme caméra, ainsi que le suivi de plusieurs particules.

La premiere partie de ce chapitre a permis d’expliquer de maniére détaillée la mise en
place des différents algorithmes nécessaires a la détection des particules (« SimpleBlobDetector),
a leur suivi (mise en place du filtre de Kalman) et & leur traitement par un code Matlab® (calcul

des correspondances par rapport aux caméras et des coordonnées).

La conclusion a tirer des résultats est que la méthode permet de détecter des points
correspondants aux billes en mouvement dans la cuve agitée, puis de les traiter afin de
reconstruire une trajectoire et de calculer les vitesses instantanées. La forme de la cuve est
reconnaissable et les données sont en accord avec les observations visuelles. L’utilisation d’une
troisiéme caméra et surtout de plusieurs particules a permis d’obtenir des résultats plus précis et
d’assez bonne qualité, malgré un temps d’acquisition relativement court (24 h) et 1’utilisation de
traceurs plus denses que le milieu. Dans le cas de I'utilisation de plusieurs particules, les résultats
obtenus sur la distribution des billes sont encourageants, et ceux obtenus sur la vitesse sont tres
comparables aux données numériques. L’utilisation d’un trop grand nombre de traceurs n’est pas

nécessaire, avec dans le cas présent un optimum a trouver aux alentours de 5 billes.

En perspective d’amélioration de ce montage, une solution serait de placer I’une des
caméras sur un coté de I’aquarium. L’augmentation de la distance entre les caméras améliorera la
précision des mesures tout en limitant les zones invisibles pour les caméras. La fabrication des
traceurs doit également étre ameliorée afin de diminuer leur densité, rapprochant ainsi leur
comportement de celui du fluide, mais également pour les différencier les uns des autres. Cela

permettra de parfaire le fonctionnement de 1’acquisition de plusieurs particules simultanément.
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Une fois ces deux étapes franchies, cette méthode sera applicable pour une étude expérimentale
en 3D avec le réacteur ainsi que pour la distribution des temps de séjour dans le volume. Ces
résultats seront importants pour déceler les zones mortes ou estimer le temps de séjour dans les
zones a risques afin d’optimiser le procédé selon les critéres analysés dans les chapitres

précédents.
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7.5 Nomenclature

(Cu, Cv)
CFD
D

dp

F

I:transi

g

SUV

Sz

Uy ; Uy ; Uz
Vi

Wi

)
Xdeformed »

Ydeformed
(Xm, Ym, Zm)

Décalage entre le centre optique et le coin supérieur gauche de I’image
Mécanique des Fluides Numérique

Diametre du mobile (m)

Diametre des billes (m)

Distance focale

Matrice de transition

Constante d’accélération gravitationnelle (m.s'z)

Matrice d’observation

Champ d’Identification

Images Par Secondes

Energie cinétique turbulente (m?.s?)

Facteurs d'agrandissement de I'image (pixel.mm™)

Matrice de correspondance

Vitesse de mise en suspension compléte des particules (RPM)
Vélocimétrie par Images de Particules

Veélocimétrie par Suivi de Particules

Rayon du cercle de centre (0,0)

Matrice d’orientation du systéme-monde par rapport au systéme des caméras
Rotation Par Minute

Facteur correctif du décalage angulaire en cas de non-orthogonalité des cellules
photosensibles de la rétine

Parametre de Zwietering

Composantes de la vitesse (m.s™)

Bruit de mesure modélisé par deux distributions gaussiennes.

Erreur modélisée par un bruit Gaussien de moyenne et variance nulle
Coordonnées de particule

Coordonnees deformees par les objectifs des caméras

Position du systeme-monde par rapport au systéeme caméra
Vecteur de mesure représentant les coordonnées détectées lors de 1’acquisition par
le filtre “SimpleBlobDetector”

Vitesse de dissipation de I’énergie cinétique turbulente (m?.s?)
Vitesse de cisaillement (s™)

Viscosité cinématique (m2.s™)

Masse volumique de I'eau (kg.m™)

Masse volumique des billes (kg.m™)

Différence de masse volumique eau / billes (kg.m™)
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Conclusions generales et perspectives

Le modele énergétique mondial a évolué avec les progrés humains dans la plupart des

secteurs d’activités comme 1’industrie, le transport, 1’électricité... mais aussi avec I’augmentation
démographique de la population humaine. depuis le XIX®™ siécle, les ressources fossiles ont
permis de subvenir aux besoins humains, mais de nombreux indicateurs montrent que ce ne sera
plus une source d’énergie disponible & long terme pour faire face & une demande toujours
croissante. De nouveaux enjeux se sont mis en place, avec notamment les problématiques
environnementales liées a ce type de ressource. C’est pour cette raison qu’une transition
énergétique s’amorce et qu’il apparait nécessaire de développer I’utilisation des biocarburants.
Parmi ces derniers, le biohydrogéne apparait prometteur puisqu’il peut étre obtenu a partir de
déchets agricoles et agroalimentaires, voire a partir de CO,. Méme s’il ne couvre pas I’ensemble
des besoins, il peut contribuer a réduire les besoins en énergies fossiles dans un premier temps,
puis ceux en énergie nucléaire et autres renouvelables a plus long terme. Les travaux présentés
dans ce manuscrit ont eu pour but de contribuer au développement d’un procédé de valorisation

de la biomasse pour la production de ce biohydrogene : la fermentation sombre.

Ce projet de recherche s’inscrit dans la lignée de nombreux autres qui ont pour but de
développer ce procédé. Ce dernier est simple a mettre en place et permet de valoriser les déchets
organiques, mais la production de biogaz n’est pas encore optimale pour le rendre
économiguement viable. Ainsi, les parameétres biotiques et certains parametres abiotiques (pH,
température, milieu de culture...) ont déja été trés étudiés pour cette optimisation, comme par
exemple dans la theése d’ Alexandre Noblecourt (2018). En revanche, la littérature est moins dense
en ce qui concerne d’autres parametres abiotiques, par exemple ceux liés a I’écoulement comme
la vitesse d’agitation, la viscosité du produit ou la puissance consommée. C’est sur ce sujet que
des travaux ont déja vu le jour a I’Institut Pascal de Clermont-Ferrand, avec les theses de Zaineb
Trad (2016) et Benoit Chezeau (2019), et c’est pour faire suite a ces €tudes que cette these a été
menée a bien. Le but a été d’étudier I’impact de I’hydrodynamique sur la production de H, par le
procedé de fermentation sombre, en milieu non-newtonien, grace a la mise en place d’un modé¢le

de CFD, et au développement d’une méthode PTV.



Dans un premier temps, le chapitre 4 est a été réalisé en interaction avec Benoit Chezeau
lors de la fin de sa these sur les fluides newtoniens puis a poursuivi ses travaux. Les résultats
obtenus alors ont montré 1’évolution de la production de H, du procédé a 1’échelle du laboratoire
en fonction du nombre de Reynolds. Il a été mis en évidence une augmentation de la production
de H; en régime laminaire, un pic atteint en régime transitoire et une baisse en régime turbulent.
Ce dernier point s’est révélé surprenant, car les vitesses d’agitation sont encore trop faibles pour
causer un cisaillement létal pour les microorganismes. Afin, de voir si cette évolution est la méme
pour des milieux non-newtoniens, de nouvelles cultures ont été mises en place pour ce type de
fluide, mais la comparaison avec les résultats antérieurs n’a pas été exploitable quantitativement
du point de vue de I’évolution de la production d’H, en fonction du nombre de Reynolds d’une
part pour des raisons techniques et d’autre part a cause de I’impossibilit¢ de les poursuivre
pendant la période du COVID19. Toutefois, nous avons démontré 1’impossibilité d’étudier le
caractére non-newtonien des cultures a partir de solutions de polyacrylamide, ainsi que le fait que
des solutions de xanthane peuvent étre utilisées dans ce but. Aussi, les échantillons obtenus se
sont révélés trés intéressants pour une étude microscopique et granulométrique. En effet, ces
derniers ont mis en évidence que la formation d’agrégats bactériens est synonyme d’une
augmentation de la production en H, grace aux effets syntrophiques. Ainsi I’hypothése formulée
est que la turbulence forme des tourbillons qui, lorsqu’ils sont plus petits que les agrégats, les
détruisent, ce qui entraine donc une chute de la production de biohydrogéne en régime turbulent.
En parallele de ces cultures, le modele CFD a pu étre mis en place et validé par la méthode PIV-
2D. Développé a la fin de la these de Benoit Chezeau, il a été étendu aux fluides non-newtoniens.
Celui-ci, a permis d’estimer 1’échelle spatiale de Kolmogorov dans 1’ensemble du réacteur,
donnant ainsi acces a la répartition de la taille des tourbillons de la turbulence dans le milieu. Les
simulations ont permis de montrer que lorsque la valeur de cette échelle devient inférieure a la

taille des agrégats, la production de biogaz diminue, ce qui valide notre hypothése.
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En perspective de cette étude, il serait intéressant de reproduire des cultures en milieux
newtoniens et non-newtoniens afin d’obtenir des résultats dans des conditions identiques entre les
deux types de milieux. Cela devra s’accompagner d’une étude plus poussée de la taille des
agrégats par microscopie optique afin d’obtenir plus d’information, par exemple sur les
morphologies, alors que 1’outil de granulométrie laser a montré ses limites. Enfin, le modéle CFD
peut maintenant étre utilisé pour tester les différentes conditions d’agitation et configurations de
réacteur, pour s’assurer de mettre en place un procédé pour lequel I’impact de la turbulence sera

limité sur le rendement en hydrogene.

Outre I'impact de la turbulence, les cultures en milieux newtoniens mises en place par
Benoit Chezeau (2019) ont montré 1I’importance du mélange sur le procédé, notamment en
régime laminaire, car il permet d’homogénéiser la répartition des nutriments dans le milieu de
culture et d’assurer un bon controle du pH et de la température dans le réacteur. Il s’agit dun
point d’autant plus important en milieu non-newtonien ou les hétérogénéités spatiales de viscosité
peuvent limiter les transferts au sein du milieu, ce qui induit une homogénéisation des
concentrations plus difficile a atteindre. Les mesures de temps de mélange menées sur ce type de
milieu, dans le chapitre 5, se sont révélées en accord avec la littérature. Il n’apparait pas de
différence significative entre les fluides newtoniens et non-newtoniens en régime turbulent. En
revanche, en régime laminaire, il existe une limitation au melange liée a I’hydrodynamique, en
particulier au niveau des parois. Il existe aussi une seconde barriére au niveau des frontiéres entre
les boucles de recirculation contrarotatives des turbines Rushton pour les deux types de fluides a
mi-hauteur dans le mobile bi-étagé qui sont accentuées avec les fluides non-newtoniens. Ces
limitations ont été confirmées par le modéle CFD qui a été validé par PIV-2D pour la premiere
fois dans les fluides non-newtoniens. Ce modele a montré que 1’absence de turbulence empéche
un bon transfert entre les boucles de recirculation. Il a également permis de mettre en évidence
des zones stagnantes, localisées principalement aux abords des parois pour les fluides non-

newtoniens, mais dont le volume augmente fortement lorsque Re décroit.
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La principale perspective ouverte par ce chapitre est I’utilisation du modéle CFD pour
tester de nouvelles configurations pour 1’agitation. La principale piste a exploiter est 1’utilisation
d’une turbine axiale, type hélice marine, pour le fond du réacteur. Ainsi on peut améliorer le
transfert de matiere en phase liquide sans avoir a augmenter le nombre de Reynolds et donc la
puissance consommeée. L’outil numérique permet de voir 1’évolution de la structure de
I’écoulement et donc de choisir la meilleure agitation pour répondre a cette problématique. Les
premiers tests effectués n’ont pas montré une amélioration marquante, mais ont donné des
résultats encourageants. L’étude de géométries alternatives de mobiles pourra également étre
poursuivie par CFD, mais I’implémentation récente d’imprimantes 3D au sein du laboratoire va
également permettre de réaliser des études expérimentales sur des géométries originales et

innovantes dans le futur.

Le second type de phénomeéne de transport, étudié dans le chapitre 6, est le transfert gaz-
liquide, qui doit également étre optimisé pour s’assurer d’un bon dégazage du biohydrogene
produit. Elle a été couplée a une mesure des tailles de bulles. Pour les milieux non-newtoniens, la
détermination de ces tailles et celle du k.a a été impossible pour les trés faibles valeurs du
nombre de Reynolds en raison de la stagnation du gaz aux abords des parois. En revanche,
lorsque les mesures ont pu étre faites, une différence plus marquée en régime turbulent qu’en
régime laminaire a été observée entre fluides newtons et non-newtoniens avec des valeurs bien
plus faibles de k.a dans le dernier cas. La principale raison a cela est une évolution différente de
la taille des bulles en fonction du nombre de Reynolds pour chacun des produits utilisés. Ainsi, il
n’a pas €té possible de tirer une conclusion définitive sur I’influence du comportement non-
newtonien sur k.. Toutefois, en ce qui concerne le modéle CFD, le modéle pu étre étendu aux
milieux gaz-liquide en newtonien et non-newtonien avec la simulation de I’hydrodynamique d’un
écoulement aéré et d’un k a proches des données expérimentales, mais uniquement en conditions
turbulentes. En régime laminaire, la surestimation de la rétention gazeuse, que nous attribuée
principalement au phénomene de coalescence des bulles, n’a pas permis 1’obtention de résultats
corrects et le fait d’imposer une taille de bulle unique dans tout le réacteur pour le calcul

numerique semble une simplification trop éloignée de la réalité.

Malgré les difficultés rencontrées, ce chapitre a permis d’ouvrir des pistes d’études

intéressantes pour la suite. Il s’agira tout d’abord d’améliorer la mesure de la taille de bulles,
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notamment en milieu de réacteur afin d’obtenir un échantillon plus représentatif du bullage au
sein du reacteur, ce qui aura un effet doublement bénéfique. Dans un premier temps, cela
permettra une comparaison plus précise entre milieux newtoniens et non-newtoniens car il sera
possible de s’affranchir de la différence de bullage obtenue entre les différents produits. Dans un
second temps, cela permettra d’établir un modeéle numérique plus proche de la réalité grace a une
taille de bulle fixée plus précide. L’utilisation d’un xanthane transparent, plus proche de celui
utilisé pour le milieu de culture devrait permettre de pouvoir mieux distinguer les effets de la
rhéologie sur ’aire interfaciale et sur le coefficient de transfert. Aussi, pour améliorer encore ce
modeéle numérique, sans pour autant introduire des bilans de populations, une piste serait de

modifier le modele de trainée afin de prendre en compte le phénomeéne de coalescence.

Pour terminer, le chapitre 7 a vu la mise en place d’une nouvelle méthode d’étude de
I’hydrodynamique, la trajectographie optique qui donne cette fois acces a des données
lagrangiennes tridimensionnelles par le suivi de particules. Par rapport a la littérature, le but était
une amélioration de cette technique expérimentale par la mise en place de trois caméras et d’un
suivi simultané de plusieurs particules, pour augmenter la précision des mesures et/ou diminuer le
temps d’acquisition. Une analyse en ligne permettant d’obtenir directement les positions des
particules dans I’image pour chaque caméra a également été¢ développée. Les résultats obtenus se
sont révélés prometteurs avec des perspectives d’améliorations pouvant étre résumées comme

suit :

e Le suivi des trajectoires a été tres correct pour une seule particule, mais lors du
fonctionnement avec plusieurs billes ; ce suivi a été plus difficile a cause du croisement
des particules entre elles et de leurs passages dans les angles morts des caméras. Une
différenciation des particules (par différentes couleurs par exemple) et une augmentation
du nombre d’images traitées par les caméras permettrait d’assurer un meilleur suivi
trajectographique.

e Le post-traitement des images a montré un grand nombre de détections des traceurs mais
les particules restent trés localisées dans la partie basse du réacteur. Cela s’explique par la
densité des billes qui est plus grande que celle du milieu, mais aussi par la structure de

I’écoulement. Néanmoins le suivi de plusieurs particules a permis de limiter ce probleme.
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e 1l sera intéressant d’améliorer le procédé de fabrication des billes afin de diminuer leur
densité.

e (Comme attendu, ’augmentation du nombre de caméras a permis d’améliorer le nombre
de détections et donc la précision des résultats. Cela peut encore étre amélioré en
changeant le placement des caméras avec une augmentation de la distance entre elles. Il
sera désormais question de comprendre pourquoi la configuration présentant une caméra
sur une autre face de I’aquarium du montage expérimental ne fonctionne pas et de régler
ce probléme.

e A nouveau, il était attendu que I’augmentation du nombre de billes permette d’augmenter
la précision des résultats comme cela a été mis en évidence sur la mesure de vitesses dans
le réacteur. Comme pour le premier point, une augmentation du nombre d’images traitées
lors de I’acquisition permettra d’optimiser encore la précision de cette technique

expérimentale.

En résumé, les avancées obtenues dans cette thése, méme si elles ne permettent pas encore de
répondre a I’ensemble des questionnements posés a son début, ouvrent des perspectives a la fois

sur les méthodes et sur les essais nécessaires pour atteindre les réponses attendues.
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