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Résumé

La méthanation biologique est une technologie verte prometteuse qui permet de valoriser les déchets
organiques et de stocker I'excés d'énergie renouvelable sous forme de méthane. Toutefois, cette technologie
en est encore a ses débuts en termes de commercialisation, car les recherches actuelles se concentrent sur
des études de preuve de concept a I'échelle laboratoire/pilote et les exemples a grande échelle sont encore
rares. Par ailleurs, les modéles numériques simplifiés (& une dimension 1D) ou tridimensionnels (CFD -
Computational Fluid Dynamics) sont des outils pertinents pour le changement d’échelle et I'optimisation des
bioréacteurs. Ce travail fourni un exemple concret du changement d’échelle du procédé de méthanation
biologique, appuyé par des outils de simulation 1D et 3D. Les modéles ont d'abord été validés avec de
données expérimentales a I'échelle pilote (volume de 22 L), puis appliqués a I'échelle industrielle au cas du
réacteur d’Electrochaea (volume de ~5 m3). Il s'avere que le transfert gaz-liquide de I'hydrogéne a un impact
limitant sur la performance biologique. A I'échelle du laboratoire, I'injecteur de gaz joue un réle crucial dans la
génération de la population de bulles, ce qui affecte ultérieurement le transfert de masse et la performance
biologique globale. La pureté du méthane a été multipliée par deux avec une plaque poreuse uniforme par
rapport a 4 diffuseurs ponctuels. A plus grande échelle, le modéle CFD révéle des écoulements instables dus
a des gradients de densité résultant d’'un fort appauvrissement gazeux, puisque linjection de 4 moles
d'hydrogéne et 1 mole de dioxyde de carbone forment au plus 1 mole de méthane en sortie. L'article se termine
par des recommandations pour le changement d’échelle et la conception des réacteurs de méthanation,
notamment des stratégies visant a améliorer le transfert gaz-liquide a grande échelle. Ces stratégies
impliquent une conception de distributeur uniforme permettant 'injection de petites bulles et la conception de

hauts bioréacteurs pour améliorer les performances liées au transfert d’hydrogéne.
Mots-clés : Bioréacteur, méthanation, CFD, Modélisation, changement d’échelle, hydrogéne, Power-to-Gas
Abstract

Biological methanation is a promising green technology for recovering organic wastes and storing excess
renewable energy in the form of methane. However, the technology is still in its early-stage of
commercialisation, as the recent research focus on laboratory/pilot-scale proof-of-concept studies and the
large-scale examples are still scarce. Numerical models such as the one-dimensional (1D) model and the
computational fluid dynamics (CFD) model are valuable tools for scaling-up and optimizing bioreactors. The
current work provides a conceptual example of scaling up the biological methanation process. The models
were initially validated using pilot-scale (22 L volume) experimental data and subsequently applied to simulate
the Electrochaea reactor (~5 m3 volume). It is found that hydrogen gas-liquid mass transfer has a significant
impact on biological performance. The sparger design plays a crucial role in determining bubble diameter,
which subsequently affects the mass transfer and the overall biological performance. A two-fold increase in
the methane purity was obtained with a uniform porous sparger as compared to a point-wise sparger. In the
large-scale, the CFD model unravels the unsteady flow patterns due to density gradients resulting from huge
gas depletion, as 4 moles of hydrogen and 1 mole of carbon dioxide from the inlet are reduced to 1 mole of
methane at the outlet. The paper concludes with recommendations for upscaling and reactor design, namely
strategies to improve large-scale gas-liquid mass transfer. These strategies involve a uniform sparger design,

small bubble diameters, and designing tall bioreactors for enhanced performance.
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1. Introduction

1.1. Contexte sur la méthanation biologique

Au cours des derniéres décennies, la demande en énergie liée au développement économique mondial a
connu une augmentation significative, et de nombreux pays continuent d’ exploiter fortement les combustibles
fossiles pour répondre a cette demande énergétique (“IEA Data overview,” 2019). L'utilisation généralisée des
combustibles fossiles s’accompagne d’effets indésirables pour 'homme et I'environnement. En effet, la
combustion de ces combustibles fossiles émet du dioxyde de carbone, et son accumulation au fil du temps
entraine une multiplication des événements catastrophiques tels que sécheresses, incendies de forét et
inondations (Westerling and Bryant, 2008; Xu et al., 2009). Face a ces défis, il est impératif de réduire la
demande énergétique tout en explorant des sources d'énergie renouvelables afin d’atténuer limpact du

réchauffement planétaire et d’accroitre I'indépendance énergétique de I'Europe.

Afin de lutter contre le changement climatique et d'atteindre I'objectif zéro émission nette de COz, une
transformation profonde du systéme énergétique mondial est indispensable. Outre la réduction de la demande
en énergie, un développement des énergies renouvelables telles que I'énergie éolienne et solaire est
nécessaire pour substituer progressivement les combustibles fossiles (Thema et al., 2019; Zwart and Nap,
2017). Cependant, les sources d'énergie solaire et éolienne sont intermittentes et imprévisibles en termes de
production d'électricité. Pour équilibrer la production d'électricité fluctuante avec la demande d'électricité, la
présence d'un tampon énergétique est essentielle. Bien que plusieurs technologies de stockage soient
disponibles, la plus mature et prometteuse est le stockage sous forme de méthane, souvent appelé « Power-
to-Gas ». Ses principaux avantages par rapport aux autres méthodes résident dans sa capacité de stockage
élevée et son temps de décharge élevé (Schaaf et al., 2014). Le méthane peut étre produit soit par la voie

chimique catalytique, soit par la voie biologique via la réaction de Sabatier :

La méthanation biologique représente une avancée technologique prometteuse dans les domaines de
I'énergie renouvelable et du traitement des déchets. L'hydrogéne (Hz2) nécessaire pour la réduction du dioxyde
de carbone peut étre généré par électrolyse de I'eau a l'aide de I'électricité excédentaire issue des énergies
renouvelables. Le dioxyde de carbone peut provenir des émissions des centrales électriques, des usines ou
des installations de biogaz/traitements des eaux usées (Stribing et al., 2018). Une fois purifié, le méthane
ainsi produit est directement injecté dans le réseau de gaz naturel existant sans besoin d’infrastructure
supplémentaire. Par conséquent, la technologie Power-to-Methane facilite I'interconnexion entre les réseaux

de gaz et d'électricité, ce qui offre un systéme de stockage et de distribution d'énergie plus flexible.

En plus de son interconnexion avec le réseau électrique alimenté par des énergies renouvelables, la
méthanation biologique peut étre intégrée aux stations d'épuration des eaux usées (STEP) et aux digesteurs
anaérobies, comme c'est le cas de l'installation de méthanation biologique sur le site de BIOFOS a Avedgre,
Danemark (Lardon et al., 2018). De plus, le co-produit de I'électrolyse de I'eau, I'oxygene (Oz2), peut étre utilisé
pour I'aération de bassin de STEP voisine, tout en réduisant les dépenses énergétiques des compresseurs

d’air. La pureté du biogaz issu de la digestion anaérobie, principalement composé de méthane (CH4) et de
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dioxyde de carbone (COz2), peut étre enrichie par la méthanation biologique. La chaleur produite par la
méthanation biologique peut étre utilisée pour chauffer le digesteur anaérobie. En effet, la méthanation
biologique est un processus exothermique qui fonctionne généralement a une température supérieure a 50°C,
tandis que la digestion anaérobie des boues d'épuration est un processus endothermique, qui fonctionne
généralement a la température mésophile nécessitant un chauffage a une température d'environ 35 a 37°C.
Une intégration thermique peut étre réalisée entre ces deux procédés (Angenent et al., 2018) pour créer une
synergie, avec un bilan énergétique positif réalisable a grande échelle (Lardon et al., 2018).

Il existe deux grandes familles de procédés de méthanation biologique : in-situ et ex-situ. Dans le cadre d'un
systeéme in-situ, I’hydrogéne est injecté directement dans le digesteur anaérobie pour obtenir la méthanation.
La production de méthane se combine alors avec les autres réactions telles que I'hydrolyse des matiéres
organiques, l'acidogenése et I'acétogenése. En revanche, pour un systéme ex-situ, un bioréacteur distinct est

mis en ceuvre, alimenté par le biogaz issu d’'un méthaniseur et de I'hydrogéne additionnel (Lecker et al., 2017).

Malgré les nombreux avantages de la méthanation biologique, plusieurs verrous techniques restent a résoudre
avant de pouvoir commercialiser cette technologie a grande échelle. Le principal défi de la méthanation
biologique, similaire au défi des bioprocédés aérobies, réside dans le transfert de matiére gaz-liquide,
notamment celui d’hydrogene (Lecker et al., 2017; Rafrafi et al., 2020). En effet, 'hydrogene est trés peu
soluble dans I'eau, avec une solubilité de I'ordre de 1 mg/L en conditions normales, environs dix fois plus faible
que celle de 'oxygéne de l'air. Seules quelques unités de méthanation biologique a grande échelle, avec un
volume compris entre 3 et 100 m3, sont répertoriées dans la littérature, ce qui signifie que la technologie en

est encore a ses débuts dans son application industrielle (Rafrafi et al., 2020).

L’état de I'art actuel se concentre sur la preuve de concept a I'échelle pilote avec des études extensives sur le
design du réacteur, la configuration et les conditions opératoires. Les types de réacteur les plus étudiés sont
le réacteur agité, le réacteur a lit-fixe, la colonne a bulles et le réacteur a membrane, avec chacun leurs
avantages et leurs inconvénients. La section suivante présente une courte revue des différentes technologies
de méthanation biologique et les propositions pour améliorer le transfert gaz-liquide d’hydrogéne afin
d’augmenter la productivité et la qualité en méthane. Pour mieux illustrer les différentes technologies
présentées ci-dessous, la Figure 1 montre les types de bioréacteurs couramment appliqués pour la
méthanation biologique.
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Figure 1 : Différents procédés de méthanation biologique (a) Réacteur agité (b) Réacteur a lit-fixe (c) Colonne a bulles (d) Réacteur
a membrane

1.2. Type de bioréacteur appliqué pour la méthanation biologique

1.2.1. Réacteur agité

Le réacteur le plus étudié pour la méthanation biologique est le réacteur agité (Grimalt-Alemany et al., 2018;
Lecker et al, 2017). La performance biologique dépend de plusieurs parametres qui impactent
'hydrodynamique et le transfert de matiére : la puissance d’agitation, la configuration et la conception de la
turbine d’agitation, le débit de gaz, et le diamétre de bulles. Peillex et al. (1988) ont montré que la performance
augmente lorsqu’une turbine de Rushton est utilisée par rapport a une turbine a axiale, grace a un coefficient
d’échange gaz-liquide plus élevé. Luo and Angelidaki (2012) ont observé une augmentation de pureté de
méthane de 90% a 95% lorsque la vitesse d’'agitation a été augmentée de 500 a 800 ppm. Une augmentation
de débit de gaz entraine une augmentation de productivité mais la pureté de méthane est systématiquement
diminuée (Luo and Angelidaki, 2012; Seifert et al., 2014).

1.2.2. Réacteur a lit-fixe

Le réacteur a lit-fixe est un réacteur intéressant car il offre une grande surface d’échange gaz-liquide. La
performance de méthanation dépend du matériau utilisé pour le garnissage, du débit de gaz, de la pression,
et du bon fonctionnement hydrodynamique. Ullrich et al. (2018) ont observé une augmentation de conversion
de H2 et CO2 avec la pression, et donc une meilleure pureté en méthane a la sortie. Une autre stratégie
mentionnée pour augmenter la performance biologique est de moduler le débit d’arrosage de liquide. Il a été
démontré que la pureté du CH4 passe de 89% a 97% en passant d'un intervalle de pause d’'arrosage de liquide
de 2 minutes a 1 jour (Ullrich and Lemmer, 2019). La modulation permet (1) une meilleure répartition de la
solution nutritive, (2) un film liquide plus mince pour un meilleur transfert gaz-liquide, et (3) une baisse de
consommation énergétique. Alitalo et al. (2015) n'observent par ailleurs aucune perte d'activité biologique si
le matériau de garnissage n’est mouillé qu’une fois toutes les 72 heures, démontrant la robustesse du procédé.

Bien que le liquide ne soit fourni que de maniére discontinue, une distribution homogéne du liquide sur le
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garnissage est essentielle pour limiter les zones mortes sans activité méthanogéne (Dupnock and Deshusses,
2019). Une bonne répartition du liquide et une bonne mouillabilit¢ du matériau entrainent une meilleure
productivité du procédé (Kimmel et al., 1991). Comme pour tous les réacteurs de ce type, la performance

dépend ainsi fortement du bon ruissellement du liquide sur le garnissage.
1.2.3. Réacteur de type colonne a bulles

La colonne a bulles est moins présente comme technologie de réacteur par rapport aux réacteurs agités ou a
lit-fixe (Rusmanis et al., 2019). Comme en réacteur agité, la performance biologique dépend fortement du
mélange et du transfert gaz-liquide — la vitesse superficielle de gaz, le diamétre de bulles, le diffuseur de gaz
détermine l'intensité du transfert. Elle offre également un mélange non mécanique dit pneumatique et donc un
co(t de fonctionnement relativement faible par rapport a un réacteur agité (Grimalt-Alemany et al., 2018).
Cependant, une pureté de méthane > 90% est difficile a obtenir sans optimisation des conditions opératoires
et géométriques (Bassani et al., 2016; Voelklein et al., 2019). Par exemple, la recirculation de gaz est une
stratégie couramment utilisée pour augmenter la pureté de méthane dans une colonne a bulles (Grimalt-
Alemany et al., 2018; Kougias et al., 2017; Voelklein et al., 2019). Le design de diffuseur joue également un
réle important sur la taille de bulles et éventuellement donc le transfert gaz-liquide et les performances
biologiques (Mdller et al., 2017; Ngu et al., 2023).

1.2.4. Réacteur a membrane

Le réacteur a membrane offre une technologie alternative aux réacteurs plus conventionnels cités
précédemment. Il ressort souvent que le coefficient volumétrique de transfert gaz-liquide (k;,a) est beaucoup
plus intéressant que celui de réacteur agité ou de colonne a bulles. Diaz et al. (2015) expliquent que ceci est
dd a l'aire interfaciale d’échange d’un réacteur a membrane qui est beaucoup plus élevée par rapport a celle
des diffuseurs de gaz en réacteur agité. Luo and Angelidaki (2013) ont montré que la pureté et la productivité
de méthane augmente simultanément avec le débit de gaz, ce qui n’est pas le cas pour un réacteur agité ou
une colonne a bulles. Cependant, cette technologie est limitée par le débit de gaz, ce qui se traduit par une
plus faible production en méthane (M. B. Jensen et al., 2021; Rusmanis et al., 2019). Le risque de colmatage

entraine également une nécessité de rétrolavage qui implique une perte d’efficacité.
1.3. Le changement d’échelle pour la méthanation biologique

Comme discuté, la technologie de méthanation biologique en est encore a ses débuts a I'échelle industrielle.
A ce jour, trés peu de projets sont référencés dans la littérature. Parmi les plus connus il existe par exemple
les projets de MicrobEnergy, (Viessmann) et d’Electrochaea (Rafrafi et al., 2020). Le changement d’échelle du
procédé de meéthanation biologique est une étape trés complexe industriellement, car des pertes de
performance sont généralement observées tout au long du processus du scale-up. La méthode classique
basée sur des essais expérimentaux empiriques pourrait étre colteuse a grande échelle et ne pas permettre
d'explorer pleinement les plages de fonctionnement disponibles. Dans ce contexte, I'utilisation de modéles
numériques s’avére indispensable pour effectuer des simulations de bioréacteurs a diverses conditions
opératoires, ce qui aboutit & une conception optimale du réacteur et garantit les performances recherchées
(concept de jumeau numérique). Les deux modéles numeériques de réacteur largement utilisés dans la
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littérature sont le modéle 1D « one-dimensional model » qui décrit la variation spatiale des espéces dans une
direction axiale, et le modéle CFD « Computational Fluid Dynamics » qui résout finement I'écoulement de
fluide et 'impact de ’hydrodynamique sur d’autres phénoménes physiques (transfert de matiére, performance
biologique, métabolisme microbien) présents dans un bioréacteur. Ces modéles sont devenus des outils de
conception de bioréacteurs conceptuels fiables pour minimiser les risques de changement d’échelle et définir

les dimensions optimales (Scully et al., 2020; Siebler et al., 2020, 2019).
1.4. La stratégie de modélisation multi-échelle en méthanation biologique

Dans une stratégie de développement de procédé, il est préférable de commencer par acquérir des données
de bases dans un pilote représentatif du procédé industriel a I'échelle laboratoire. Ces données de bases vont
étre utilisées pour I'acquisition de connaissances et la validation des modéles numériques. Il est plus facile de
commencer par un modele macroscopique du type modeéle 1D pour faire des calculs rapides. Néanmoins, ce
dernier doit englober les lois physiques nécessaires et adéquates décrivant les bioréacteurs. Sur la base des
résultats du modéle macroscopique, une analyse plus locale peut ensuite étre réalisée a l'aide de la
modélisation CFD pour caractériser plus précisément les hétérogénéités spatiotemporelles. Les résultats du
modele 1D peuvent aussi étre utilisés pour développer des relations asymptotiques ou des régles de calcul.
Ces regles simplifiees aident a déterminer les paramétres clés qui contrélent réellement le bioprocédé

complexe pour mieux comprendre et valoriser les résultats expérimentaux.

L'objectif de cet article est d'illustrer I'application de cette stratégie de modélisation multi-échelle a la
méthanation biologique ex-situ a l'aide des données issues d'une installation pilote. Cette contribution
démontre l'utilisation pertinente des modéles CFD et 1D pour la simulation de bioréacteurs de méthanation
biologique. En outre, des analyses et des comparaisons entre les résultats des modéles CFD et 1D avec les
données expérimentales sont présentés et explicitées. Par ailleurs, les modéles numériques CFD et 1D ont
été appliqués pour prédire la performance biologique de 'unité industrielle d’Electrochaea. Enfin, quelques
recommandations et lignes directrices pour un meilleur dimensionnement et fonctionnement du bioréacteur

de méthanation sont proposées.
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2. Matériels et méthodes

Dans cette section, le pilote sur lequel les données de bases ont été acquises et le cas de référence utilisé
(Electrochaea) vont étre exposés de maniére synthétique car la description compléte peut étre consultée dans
la littérature ouverte ou dans I'article original. Premiérement, le pilote de méthanation biologique a I'échelle
laboratoire TBI et I'unité de méthanation biologique d’Electrochaea vont étre présentés. Ensuite, les outils
numériques de calculs, en particulier, les modéles 1D et CFD vont étre présentés. Le modéle 1D
spatiotemporel est décrit brievement car les méthodes de résolution détaillées sont décrits dans Ngu et al.
(2022). Enfin, le modéle CFD utilisé pour simuler le réacteur d’Electrochaea, est également décrit brievement,

les détails étant disponibles dans Ngu et al. (2023).
2.1. Dispositif expérimental du pilote de méthanation biologique

Le schéma simplifié du pilote comme montré dans la Figure 2 a été composé d’'une colonne a bulles de 22 L
avec un diamétre interne de 15 cm et une hauteur d’eau de 125 cm. La méthanation biologique a eu lieu a la
pression atmosphérique et dans des conditions thermophiles (température de 55°C). La température a été
régulée a l'aide d'un thermostat en faisant circuler de I'eau dans la double enveloppe de la colonne. Le mélange
gazeux H2:CO2 a été injecté dans un rapport stoechiométrique de 4:1 avec deux types de diffuseur de pour
étudier leur efficacité sur la performance biologique. Le premier est composé de 4 petits diffuseurs frittés en
verre de diamétre de 10 mm chacun. Le second est une plaque poreuse occupant 'ensemble de la section
transversale de la colonne. Le débit de gaz en entrée de mélange H2/CO: peut atteindre 0.16 NL/min. L’analyse
en phase gaz a été suivie par infrarouge pour le CO2 et CHs, ainsi que par un analyseur de conductivité
thermique pour I'H2. Pour augmenter la conversion de I'hydrogéne sans augmenter la pression, une forte
recirculation du gaz a été mise en place. Le taux de recirculation (R) qui définit comme débit de recirculation

sur débit entrant peut atteint jusqu'a R = 12.5.

Sortie gaz

1

Analyseur gaz

H,
Tampon co,

CH,

Recirculation gaz 0o,
Q, =2 NL/min 00° | P=Patm

000 o| T=55°C

®

H,:C0O,=4:1 \_T_/

Colonne a bulles
-l — @ 150 mm, V= 22L
Débitmeétre massique
Qg = 0.001-0.16 NL/min

Figure 2 : Schéma simplifié du dispositif expérimental et image du réacteur de colonne a bulles
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2.2. Bréve description de I'unité de méthanation biologique d’Electrochaea

Dans la littérature, il est revendiqué qu’une de plus grande installation de méthanation biologique ex-situ au
monde est l'unité d'Electrochaea a Avedgre, au Danemark. Figure 3 montre l'installation d’Electrochaea qui
est constitué d'une colonne de méthanation biologique couplé avec des méthaniseurs et des énergies
éoliennes. Le bioréacteur a été dimensionné pour traiter le CO2 provenant d'un digesteur anaérobie, avec un
mélange de biogaz typique composé de 60 % de CH4 et de 40 % de CO: (Lardon et al., 2018; Rusmanis et
al., 2019). Le CO2 provenant du biogaz est valorisé dans un bioréacteur de méthanation pour produire un total
de 125 Nm3/h de CH4 avec une alimentation complémentaire de 200 Nm3/h de Hz2 généré par électrolyse de
l'eau a l'aide d'électricité renouvelable excédentaire. Il est mentionné que I'électrolyseur fonctionne a une
capacité électrique maximale de 1 MW. Le réacteur fonctionne dans des conditions thermophiles, a une

température de 65°C et sous une pression de 8 bars.

Figure 3 : Site industriel avec colonne de biométhanation d’Electrochae au Danemark (Crédit : www.electrochaea.com)

2.3. Modéle 1D spatiotemporel développé pour la méthanation biologique

Le modéle 1D spatiotemporel précédemment développé a été validé pour différentes applications telles que
la méthanation biologique (Ngu et al., 2022a, 2023), ainsi que I'absorption réactive du CO2 (Ngu et al., 2022b).
Le modele 1D est composé d'équations de transport d’espéces, telles qu'illustrées dans les équations (2)-(3)

qui font référence a la conservation de la masse dans un volume élémentaire de hauteur, dz.

a¢Gl’ auG¢Gl’ a < aCG i)
y ’ — - N J— . * J— . 2
ot | oz De g \8 5, kpia(C; = Cpy) 2)
a¢L" aquﬁL,' a aCL,' *
ot + 9z = DLE(EL 9z l) +kpa(C = Crp) + &R, )

u; et u;, représentent respectivement les vitesses du gaz et du liquide. ¢; et ¢, sont les fractions volumiques
du gaz et du liquide. C;; et C,; représentent les concentrations de I'espéce i dans les phases gazeuse et

liquide. Par conséquent, ¢, ; est la concentration de I'espéce i dans la phase gazeuse par unité de volume de
la colonne, c'est-a-dire ¢;; = eGCG'i. De maniére similaire, nous avons ¢,; = £,Cy ;. D; et D, sont les

coefficients de dispersion axiale qui représentent le mélange du le gaz et du liquide. Le terme de transfert de

masse se compose de k,;, le coefficient de transfert cété liquide pour I'espéce i, a est l'aire interfaciale
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volumétrique et C; — C ; est la force motrice du transfert ou potentiel d’échange avec (" la solubilité du gaz i

dans le liquide. R; représente les réactions de consommation et de production décrivant la biométhanation qui
a lieu uniquement en phase liquide (Ngu et al. 2023). Toutes les variables du modele dépendent de I'espace
et du temps, ce qui permet une représentation riche de la physique et une analyse détaillée des résultats, d'ou

le modeéle spatio-temporel comme illustré dans Figure 4.

Convection

VA
Discrétisation {
de I'espace
=GP © o o [ K S D =
\
A‘__"“>—<__‘CH4 1
— 2 |
° (0 Transfert Gaz-Liquide @ |
v
H, " [
oy T Biomass 1
R; Bioréaction |
I
/

Convection
Ug Up

Figure 4 : Illustration du modele 1D et de sa signification physique

2.4. Modéle CFD Eulérien développé pour la colonne de méthanation biologique

La simulation de I'écoulement gaz-liquide a été réalisée a l'aide de logiciel de CFD ANSYS Fluent 2021 R1.
Le comportement de chaque phase de I'écoulement est résolu de maniere Eulérienne c’est-a-dire via des
grandeurs moyennes qui représentent statistiquement les vitesses, la composition et la proportion de chaque
phase, la turbulence présente dans la phase liquide mais aussi les interactions entre le gaz et le liquide
(transfert de masse, forces entre les bulles et le liquide et interactions liées a la turbulence). La configuration
du modéle CFD peut-étre assez complexe et délicate, elle nécessite une bonne connaissance des processus
physiques importants dans le cadre du procédé étudié. Pour la colonne a bulles a grande échelle, nous avons
principalement suivi les recommandation du travail de Siebler et al. (2019). Les équations de Navier Stokes y
sont résolues en moyenne statistique de Reynolds (RANS) pour chaque phase, complété par le modéle

standard de turbulence k — e modifié pour les écoulements dispersés a bulles.

Le diamétre des bulles a I'entrée est estimé a 2 mm, d’aprés le travail de Ngu et al. (2022a) s’appuyant sur la
modeélisation 1D du réacteur d’Electrochae. De la méme maniére, la variation de la taille des bulles a été prise

en compte pour décrire les effets (i) de la pression hydrostatique et (ii) de la perte importante de moles dans
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la phase gazeuse, comme décrit par I'équation (1). En effet, 4 moles de Hz et 1 mole de CO: a I'entrée vont
étre réduites a 1 mole de CHs a la sortie, soit une réduction de 80% du flux molaire si la conversion est totale.
Cet effet de variation du volume de gaz et donc du diamétre des bulles sera marquant sur les 10 métres de
hauteur du réacteur par rapport a la colonne pilote de 1,25 m. Pour modéliser ces effets, I'équation de transport
d’aire interfaciale a été activée dans ANSYS Fluent, pour calculer la variation du diamétre moyen des bulles

en tout point. Les effets de coalescence et de rupture ont été négligés ici.

Le gaz est injecté uniformément sur la totalité de la section basse de la colonne avec une vitesse superficielle
(débit de gaz/section) de 0.031 m.s™". La sortie est a la pression de 8 bars. Le rapport de fraction molaire des
especes gazeuses a l'entrée, H2:CO2:CHys, était de 61,5 %:15,3 %:23,2 %, il tient compte du mélange entre le
biogaz et I’hydrogéne produit par I'électrolyseur. La colonne est fermée au liquide et le gaz se comporte comme

un gaz parfait sans recirculation.

La résolution numérique se fait en plusieurs étapes pour favoriser une bonne obtention des résultats. Dans un
premier temps, 'hydrodynamique gaz-liquide est résolue en instationnaire jusqu’a convergence. Ensuite, les
équations de transport de chaque espéce (H2, CO2, H20, CH4) ont été activées conjointement avec les
équations d'écoulement, mais sans transfert gaz-liquide ni réaction biologique. Ensuite, le transfert de masse
et la réaction biologique ont été activés, et toutes les équations ont été résolues simultanément en
instationnaire. Une fois quasi-stationnaire, un suivi transitoire est fait pendant 100 secondes supplémentaires,
pour enregistrer les données toutes les secondes. Toutes les simulations ont été effectuées avec un pas de
temps de 0.01 s et avec des résidus numériques < 0(10™%), ce qui permet une bonne description de

I'écoulement transitoire et une bonne précision du calcul.

Pour la méthanation biologique, il est généralement admis que le taux de transfert de matiere gaz-liquide d’Hz
est le facteur limitant du procédé (Mads Borgbjerg Jensen et al., 2021; Lecker et al., 2017; Rafrafi et al., 2020).
Il est ici proposé que I'état stationnaire (apres la phase de croissance) de la biomasse X (g/l) se caractérise
par un équilibre entre la quantité d’hydrogéne transférée et celle consommée par la biomasse. Ce taux
spécifique d'absorption d'hydrogéne (le transfert de matiére divisé par la concentration en biomasse) équilibre
le taux de maintenance spécifique m nécessaire pour garder en vie de cette méme biomasse (Ngu et al.,
2022a). A partir de cet état d’équilibre, les taux de consommation de dioxyde de carbone et de production de
méthane seront constants, tous deux étant proportionnels au taux de transfert de masse d'hydrogéne. Etant
donné que le taux de transfert de masse d'hydrogéne est le facteur limitant pour le métabolisme, le taux
spécifique d'absorption d'hydrogéne a l'état stationnaire est égal au taux maximal de transfert de masse
_ kra(Cg,—0)

o X et par conséquent en régime stationnaire, le
L

d'hydrogéne par masse cellulaire PHy max — M

taux spécifique de consommation du dioxyde de carbone et de production du méthane est exprimé de maniére

S . PH; Mco PH; Mch TP
staechiométrique comme suit @ o, = ————=2 et Yoy, = —=—— - ——=. Comme l'objectif ici est de
2 4 My, 4 4 My,

prédire les performances du bioréacteur a I'état stationnaire et de les comparer avec les résultats industriels
de la littérature, il est choisi de fixer une concentration de biomasse constante obtenue en fin de croissance
grace au modeéle 1D pour le méme réacteur (Ngu et al., 2022a). Etant donné que le taux de croissance des
méthanogénes est généralement trés faible, de I'ordre de plusieurs jours, il n'est en effet pas réaliste de simuler

la phase transitoire de croissance avec le modele CFD au contraire de ce qui a pu étre fait en 1D.
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3. Résultats et discussions

3.1.1. Performance de méthanation biologique dans une colonne pilote de 22 L

Les résultats expérimentaux en conditions permanentes sont présentés sur la Figure 5 sous forme de cercle
bleu pour le diffuseur avec 4 petits frittés en verre et de cercle rouge pour la plaque poreuse uniforme. Le débit
de gaz a I'entrée de la colonne augmente de gauche a droite. Plus le débit de gaz entrant est grand, plus la
productivité est élevée mais moins le gaz est riche en méthane via I'effet de dilution. Cela signifie également
que pour la méme pureté de méthane en sortie (iso-y), la plaque poreuse permet de traiter une plus grande
quantité de gaz, et donc d’obtenir une plus grande productivité. De méme, pour un débit donné de gaz a
'entrée, la conversion biologique est nettement meilleure avec la plaque poreuse. Comme le montre les
rectangles noirs sur la Figure 5, la pureté en sortie a quasi-doublé en changeant le type d’injecteur. Ceci est
dd au fait que le diamétre de bulles généré par la plaque poreuse est plus petit que celui de 4 frittés en verre,
ce qui offre un plus grand flux de transfert gaz-liquide pour le méme flux de gaz réactif a I'entrée du réacteur.
Le modéle 1D représenté par les courbes a pu reproduire et expliquer la tendance expérimentale. Une
approche théorique basée sur la réduction du modéle 1D permet d’identifier les paramétres déterminant pour
la performance biologique. Le modéle alors simplifi€ & OD montre clairement que le paramétre qui contrdle la
performance de la biométhanation est le transfert d’hydrogéne — C’est le verrou technique & surmonter. Ce
modele simplifié 0D va étre présenté a la section § 3.1.3. Plus de détails sur les résultats expérimentaux et
numeériques peuvent étre trouvés dans (Laguillaumie et al., 2022; Ngu et al., 2023). Les modeéles numériques
étant validés a I'échelle pilote, ils peuvent étre utilisés pour I'étude CFD du bioréacteur de méthanation a

grande échelle, objet de la section suivante.

100 | _ W
&0 » " -°° o : \\&X

-~
= |5

®  Plaque poresue (Expérience)

N
)

CH, (%)

® 4 diffuseurs frittés (Expérience)

—— Plaque poreuse (Modele 1D)
X Modeéle CFD — — 4 diffuseurs frittés (Modele 1D)

0 20 40 60 80 100
Productivité CH, (mL /L réacteur /h)

Figure 5 : Les résultats expérimentaux confrontées avec le modeéle 1D et le modéle CFD pour les deux types de diffuseurs de gaz —
plaque poreuse (diffuseur uniformément réparti sur la section totale de la colonne) et 4 petits diffuseurs (injection a point). Les carres
représentent la performance biologique a toutes conditions égales par ailleurs pour les deux diffuseurs.

3.1.2. Simulations CFD du réacteur de méthanation biologique d'Electrochaea

13/26



364
365
366
367
368
369
370
371
372
373
374
375
376
377
378
379
380
381
382
383
384

385

Dans cette section, les résultats de la simulation du réacteur d’Electrochaea sont présentés. Tout d'abord, la
prédiction des variables hydrodynamiques telles que le diamétre des bulles, la rétention de gaz, la vitesse du
gaz et l'aire interfaciale en présence de la réaction biologique est décrite, comme la montre la Figure 6. Le
comportement hydrodynamique dans le réacteur est instationnaire. Le diamétre des bulles varie dans I'espace
et dans le temps. La moyenne temporelle sur une période transitoire de 100 s révéle que la taille moyenne
des bulles diminue globalement du pied vers la téte de la colonne, comme la montre la Figure 6(a). La vitesse
axiale du gaz de la Figure 6(b) reflete l'influence des différentes tailles de bulles sur leurs vitesses
ascensionnelles mais également I'effet des recirculations du liquide dans la colonne. Prés des parois, il arrive
que le gaz redescende transitoirement. En raison de la grande consommation de Hz et de COz, la rétention
de gaz diminue considérablement de I'entrée a la sortie, passant d'environ 10 % en bas de colonne a 5 % en
haut, comme la montre la Figure 6(c) et ce malgré la détente du gaz par diminution de la pression
hydrostatique. Les 15% de dioxyde de carbone se solubilisent trés rapidement, dés le premier métre aprés
l'injection du gaz (non présenté). Cette réduction de prés de deux fois de la rétention de gaz crée un gradient
axial fort, conduisant a un fluide mixte gaz/liquide plus lourd en haut de la colonne qu'en bas. La forte instabilité
de I'écoulement diphasique provient de cette différence de densité. Par conséquent, le mélange a grande
échelle est favorisé, ce qui entraine des dispersions axiales et radiales importantes. Les Figure 6(c) et (d)
montrent des champs de rétention de gaz et d'aire interfaciale avec des valeurs maximales situées au bas de
la colonne et les valeurs les plus basses en téte de la colonne. La combinaison d'une aire interfaciale et d'une
pression hydrostatique plus élevées au bas de la colonne permet d'obtenir un flux de transfert de gaz-liquide
maximum dans cette région. Les profils radiaux moyennés dans le temps (moyenne transitoire) de la rétention

de gaz et de l'aire interfaciale deviennent quasiment homogénes a mi-hauteur de colonne.

db db uG,ax uG,ax
@ N® @ o
D) v ’
o ) | @
2.00 0.600
i e Q@ >
1.90 0.450
1.85 o { ’ 0375
1.80 0.300 - -
175 0.225
1.70 J \ ) 0.150 0 “~
165 0.075 p
1.60 0.000 ¥
I 155 J &/ I -0.075
1.50 -0.150 -
(mm) 2 ‘ O (ms™hH ‘ L
. -
v -/ -
r 4
< ' ®
te =0 *

14/26



389

388
389
390

391
392
393

0.110 350 ‘ .
0.099 I315
0.088 280
Qo fle :He Ro
z':; 210
; 175
Qo Me
140
0.033 e
0.022
A O v » ®
0.000 .
0
— —; -
(=) o <) (m™hH
« / >
P =

Lo -0 Le “o

Figure 6 : Profiles des contours instantanés et moyennes transitoires sur un plan axial et des sections transversales (a chaque métre
de hauteur) pour (a) le diamétre des bulles (b) la vitesse du gaz axiale (c) la rétention de gaz et (d) l'aire interfaciale. Les tracés de
surface instantanés ont été obtenus apres 500 secondes de simulation. Les moyennes transitoires ont été faites sur les 100 dernieres
secondes.

Précédemment, le modéle 1D spatiotemporel a été utilisé pour prédire les performances de méthanation
biologique du réacteur d’Electrochaea (Ngu et al., 2022a). Dans cette section, quelques résultats CFD ont été

compareés a ces résultats 1D précédemment publiés, comme la montre la Figure 7.
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Figure 7 : Comparaison de profiles axiales de paramétres hydrodynamiques entre les modéles CFD et 1D. (a) Pression hydrostatique
(b) diameétre de bulles (c) rétention gazeuse (d) débit de gaz. Les points CFD ont été calculés a partir de la moyenne surfacique de
résultats en moyenne transitoire.

Globalement, le modéle CFD suit la méme tendance que le modéle 1D. La pression hydrostatique diminue
linéairement du bas vers le haut de la colonne, comme la montre la Figure 7(a). Avec la diminution de la
pression hydrostatique et la vitesse de la réaction biologique, la rétention gazeuse et le débit de gaz diminuent
fortement du bas vers le haut de la colonne, comme le montrent respectivement la Figure 7(c) et la Figure
7(d). Comme pour la rétention gazeuse, le débit volumique de gaz est réduit environ d’un facteur deux. Selon
la steechiométrie de la réaction, telle qu'exprimée dans I'équation (3), le débit devrait étre réduit d’'un facteur 5
(5 moles de réactif conduit a 1 mole de méthane), mais étant donné que la pression hydrostatique varie d'un
facteur deux dans une colonne de 10 métres de haut, la réduction théorique du débit est donc de 2.5, ce qui
est conforme a la réduction observée. En haut de la colonne, la rétention gazeuse reste presque stable autour
de 5 %, ce qui représente un écoulement a bulles en régime homogéne (Krishna et al., 1999; Shah et al.,
1982). La Figure 7(b) montre que deux zones pour le diamétre des bulles peuvent étre distinguées, avec une
moyenne de 1.7 mm dans la partie inférieure de la colonne et une moyenne de 1.55 mm dans la partie
supérieure. Cela refléte qu'en bas, ou la rétention gazeuse est plus élevée, les instabilités liquides et les effets

d’essaim induisent un mélange entre les bulles grandes et petites, conduisant a un diameétre de bulle moyen.
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Figure 8 : Profiles des contours instantanés et moyennes transitoires pour (a) fraction molaire d’hydrogene gazeux (b) fraction molaire
de méthane gazeux. Comparaison entre les profiles axiales CFD et 1D pour (c) et (d) concentration hydrogene en phase gaz et phase
liquide, respectivement ; (e) et (f) concentration méthane en phase gaz et en phase liquide, respectivement. (g) Fraction molaire des
especes. Les contours CFD ont été calculés a partir de la moyenne spatiale de la moyennes transitoire..

La Figure 8(a) et la Figure 8(b) présentent respectivement les contours des fractions molaires pour I'hnydrogéne
et le méthane. La fraction molaire d'hydrogéne varie d'environ 60 % a I'entrée a moins de 5 % a la sortie. Une
valorisation réussie du biogaz a été réalisée, car la fraction molaire de méthane augmente de 25 % a l'entrée
a 95 % en sortie. Cela prouve que la conception du bioréacteur choisie, en tant que "colonne a bulles mince
et de haute taille", convient a la production de méthane de haute qualité en favorisant le transfert de masse
H2 gaz-liquide, sans avoir besoin de recirculer le gaz comme a I'échelle pilote. Les colonnes a bulles de grande
taille sont donc avantageuses pour le transfert de masse en raison de l'augmentation du temps de séjour du
gaz et de la solubilité du gaz (pression hydrostatique), comme cela a été discuté précédemment dans la
littérature (Deckwer et al., 1978; Ngu et al., 2022a; Siebler et al., 2019). De plus, les résultats CFD ont montré
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que les gradients radiaux sont négligeables en comparaison des gradients axiaux, ce qui explique que les
résultats 1D sont assez proches sans étre aussi précis que la CFD au vu des fortes instabilités axiales

observées.

La Figure 8(c) et la Figure 8(d) présentent respectivement les profils axiaux de concentration de gaz et de
liquide pour I'nydrogéne. De méme, la Figure 8(e) et la Figure 8(f) présentent les profils pour le méthane. Le
dioxyde carbone n’est pas présenté car il disparait dés le premier métre de la colonne. Les prédictions
numériques présentent les résultats 3D et 1D : la concentration en hydrogéne diminue dans tout le réacteur,
par transfert de masse puis conversion en méthane. Dans le liquide, la concentration en hydrogéne reste a
zéro, signifiant que I'hydrogéne dissous est consommé directement par la réaction biologique. La
concentration en hydrogéne et sa solubilité obtenue par CFD sont en accord avec les prédictions du modéle
1D. Pour les concentrations en méthane, les différences entre le modéle CFD et 1D sont plus importantes
dans la partie inférieure de la colonne. Cela pourrait étre d0 a l'instabilité de I'écoulement diphasique dans la
colonne a bulles de grande taille Ia ou la réaction et le transfert de masse sont les plus intenses. En raison de
la stoechiométrie de la bioréaction, une perte importante de gaz était attendue, ce qui contribue aux de forts
gradients axiaux de rétention gazeuse, qui induisent des recirculations liquides instables pilotés par les
gradients de densité. Comme le modéle 1D simplifie le mélange axial via un terme de dispersion, il est probable

que la réalité est mieux représentée par les résultats de la CFD, en particulier dans cette partie basse.

Dans I'ensemble, aprés la mi-hauteur, les prédictions CFD concordent bien avec les résultats du modéle 1D.
Cela est attendu car les gradients axiaux apreés cette hauteur sont relativement faibles, comme le montrent les
tracés de contour de la Figure 8. On peut remarquer dans la Figure 7(c) que I'évolution axiale de la rétention
gazeuse est plus faible en haut de la colonne, ce qui induit une relative stabilité de I'écoulement diphasique
qui devient plus homogeéne. Cela justifie le choix du modéle 1D pour simuler le réacteur de méthanation
biologique d'Electrochaea, car il est suffisant pour obtenir des résultats globaux. A la sortie, le modéle CFD
prédit une pureté de CHa de 95 % et une productivité de 126.5 Nm3/h, ce qui concorde bien avec la prédiction
du modele 1D de 95 % et 123 Nm3/h (Ngu et al., 2022a) et les valeurs rapportées par Electrochae de 90-95
% et 125 Nm3/h de CHas (“Electrochaea - Carbon and Energy storage,” 2017; Sveinbjérnsson and Munster,
2017). La similarité des résultats entre les deux modéles confirme que la mise en ceuvre cohérente des
différentes approches 1D et 3D et la sélection des lois de fermeture sont adéquates physiquement. L'instabilité
de I'écoulement observée dans I'étude CFD 3D est modélisée comme un terme de dispersion dans le modéle
1D. Les corrélations habituelles pour I'estimation de ce coefficient de dispersion se sont néanmoins avérées
satisfaisantes dans la configuration simulée ici. En ce qui concerne la biologie, I'état stationnaire coincide avec

un equilibre entre la consommation et la maintenance de la biomasse, ce qui se traduit par ¢y, =<

kLaC* N s . . . .
8—;2 > = m. Cette formule, relie de maniére pratique la concentration de la biomasse, la maintenance, et le
L

flux de transfert d’hydrogéne pour donner une estimation rapide des trois paramétres si deux d’entre eux sont

connus.
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3.1.3. Recommandations pour le changement d’échelle de méthanation biologique

Dans cette section, les paramétres clés du procédé de méthanation biologique vont étre présentés dans le but
de souligner leur importance pour le dimensionnement optimal d’'une colonne a bulles et le bon fonctionnement
du procédé. Un modéle simplifié a été établi par une réduction du modele 1D avec les conditions suivantes:
régime permanent, limitation par le transfert d’hydrogéne, composition entrée de H2:CO2 = 4 :1. Ce modéle
réduit conduit a pouvoir calculer directement la pureté et la productivité du méthane en sortie du réacteur a

partir des équations (2) et (3) (Ngu et al., 2023) a partir du rendement de transfert 7:

n
Ycu, = 5— 47 (2)
s n
Productivité = WQHz.in 3)
Ty,
n= 4
FHz,iTl ( )

Ty, est le flux molaire de transfert d’hydrogéne et Fy, ;,, est le flux molaire d’hydrogene a I'entrée. L'équation
(1) représente la conversion d’hydrogéne qui est directement lié au transfert gaz-liquide Ty,. L'amélioration du

transfert gaz-liquide conduit & une meilleure performance biologique et par conséquent une meilleure

conversion en méthane.

Les prochaines discussions vont étre basées sur les bonnes pratiques et les recommandations en termes

d’'ingénierie pour le design du bioréacteur de méthanation biologique qui passe nécessairement par un bon

transfert de I’hydrogéne injecté pour que 1) se rapproche de 1.

o Distributeur de gaz

Comme pour la plupart des procédés gaz-liquide, le distributeur de gaz joue un rdle important sur
I'hydrodynamique du réacteur. Dans la littérature, de nombreux travaux concernant I'influence du distributeur
sur le mélange, la rétention gazeuse et le transfert gaz-liquide peuvent étre trouvés (Abro et al., 2021; Besagni
etal,, 2018; Chaumat et al., 2006; Han and Al-Dahhan, 2007; McClure et al., 2016; Mdller et al., 2017). Toutes
conditions étant égales par ailleurs, un distributeur homogéne et uniformément repartis sur la section du
réacteur posséde une meilleure performance de transfert gaz-liquide (Roustan, 2003). Cela évite également
des zones sous ou sur concentrée en gaz dans la colonne qui génére des instabilités d’écoulement et des
pertes de performances liées aux amas de bulles voire a leur coalescence. Pour les colonnes de laboratoire
ou les pilotes, les distributeurs de type poreux en verre ou en métal (pore en 10 & 100 ym) sont préférés, alors
que pour les installations industrielles, les plateaux, tores ou tubes perforés sont majoritaires (Trambouze and
Euzen, 2002). A I'échelle pilote, le diffuser type plaque poreuse offre une meilleure performance de transfert
gaz-liquide (k,a) grace a des plus petite taille de bulles générées (Ngu et al., 2023). Pour faciliter le
changement d’échelle et étre représentatif du régime hydrodynamique industriel, il est recommandé que la
colonne utilisée pour les essais pilote présente un diamétre supérieur a 0,15 m, une hauteur supérieure a 1 m
et un diamétre d'orifice compris entre 2 mm et 15 mm, avec le nombre a déterminer pour assurer un débit
sensiblement égal a travers chaque orifice (Trambouze and Euzen, 2002; Wilkinson et al., 1992).
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e Diameétre de bulles

Comme le facteur principal pour la performance biologique est le transfert d’hydrogéne, le transfert gaz-liquide
doit étre maitrisé pour permettre un changement d’échelle optimal. Le diamétre de bulles est un paramétre
déterminant pour le transfert gaz-liquide. Plus le diamétre est petit, plus la surface spécifique d’échange gaz-
liquide est important. En terme de I'ordre de grandeur, il a été montré par le calcul que le bioréacteur de
Electrochaea nécessite un diametre de 2 mm pour atteindre la spécificité de pureté et productivité de gaz a la
sortie du réacteur (Ngu et al., 2023, 2022a). Dans une autre application industrielle de fermentation du syngaz
par les bactéries de type C.ljungdahlii, il a également montré qu’un diametre de bulles de 2 mm est nécessaire

pour garantir la performance de transfert gaz-liquide (Puiman et al., 2022).

- . Ol
Figure 9 : Population de bulles générées avec des distributeurs homogene sur la section (a gauche, moyenne de 2,6 mm) et localisés
en 4 frittés (moyenne de 4,1 mm) sur le pilote de laboratoire TBI

e Le diamétre et la hauteur de la colonne

Pour un débit de gaz donné, le diameétre du réacteur fixe la vitesse superficielle de gaz et donc le régime
d’écoulement : régime homogeéne, régime de transition, et régime hétérogene (Krishna et al., 1999; Shah et
al., 1982). Le diameétre de la colonne influe donc aussi sur les phénomenes de coalescence et le diamétre
moyen des bulles. Il a été suggéré par différent auteurs que le diamétre de bulles moyen varie avec D%3 en
général (Trambouze and Euzen, 2002). Plus le diamétre du réacteur est petit, plus le risque de coalescence
des bulles est grand, et plus le diamétre des bulles est grand, moins il est intéressant pour le transfert gaz-
liquide.

Concernant la hauteur du réacteur, il est recommandé d’avoir une grande hauteur. Etant donné la faible
solubilité d’hydrogéne, il est primordial d’avoir un long temps de séjour des bulles pour prolonger le temps de
contact gaz-liquide. A défaut, il faut envisager de recirculer une partie du gaz. Cela induira une meilleure
conversion d’hydrogéne et une sortie plus riche en méthane, d’aprés I'équation (2). Une hauteur de réacteur
élevée implique également une pression hydrostatique plus élevée au fond de la colonne, et donc une plus
grande solubilité des gaz. En supposant que le bioréacteur est en régime physique (concentration de substrat
égal a zéro car consommeé par la biomasse), la forte solubilité en pied de colonne augmente la force motrice
du transfert gaz-liquide, AC, ce qui privilege le transfert d’hydrogéne dés I'entrée du gaz. Le design du réacteur

Electrochaea qui est une colonne de grande hauteur est donc trés favorable pour I'échange gaz-liquide.

e Pression opératoire
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Dans la littérature, il a été revendiqué que I'augmentation de pression opératoire donne un impact positif sur
la performance de conversion biologique (Martin et al., 2013; Seifert et al., 2014). Intuitivement, 'augmentation
de pression peut améliorer le transfert gaz-liquide en augmentant la solubilité de gaz. Cependant, il a été
montré que I'augmentation de pression n’a pas nécessairement d’'impact sur le transfert gaz-liquide (Maalej
etal, 2003; Ngu et al., 2023; Puiman et al., 2022). Maalej et al. (2003) ont montré que pour un débit massique
de gaz donné, 'augmentation de pression implique une diminution drastique de k,a, ce qui diminue
rapidement le flux de transfert. En effet, d’aprés la loi de gaz parfait, pour un débit massique du gaz donné,
plus la pression est grande, plus la rétention gazeuse sera faible, plus le k,a est petit. L’effet positif de la
pression sur la solubilité sera exactement compensé par la chute de rétention gazeuse. Cet effet a été
également démontré dans I'étude de fermentation de syngaz pour la production de bioéthanol (Puiman et al.,
2022).

Néanmoins, il a été revendiqué qu'une pression élevée est bénéfique pour retarder I'apparition du régime
hétérogéne en augmentant la vitesse de gaz superficielle de transition a une vitesse plus élevée (Clark, 1990;
Wilkinson, 1991). Une surpression permet de délivrer un débit de gaz plus important par section de la colonne
tout en restant dans un régime d’écoulement homogéne, ce qui permet de retarder les phénomenes de
coalescence ou d’essaims. Il est donc intéressant pour les applications industrielles de faire fonctionner les
colonnes a bulles sous pression pour traiter une grande quantité de gaz-substrat. Les raisons sont davantage
liées au régime d’écoulement gaz-liquide plus favorable qu'au flux transféré qui n’est pas amélioré via la

solubilité du gaz.

4. Conclusion

Dans ce travail, une méthodologie pour le développement du procédé de méthanation biologique a été
démontrée de I'échelle pilote a I'échelle industrielle. Tout d’abord, les données de bases sur la méthanation
biologique ont été acquises dans une colonne a bulles de 22 L, notamment la pureté et la productivité du
méthane en sortie. Deux types d’injecteur de gaz ont été testés expérimentalement pour étudier ses impacts
sur la performance biologique. Il a été montré que le diffuseur uniforme et poreux offre un meilleur transfert
gaz-liquide ce qui implique un meilleur rendement et une meilleure pureté en méthane pour un méme débit
massique de gaz. Sur la base de ces essais, deux modeles numériques complémentaires — le modele 1D et
le modele CFD ont été développés et validés pour expliquer le rble des phénomeénes physiques dans le
procédé de méthanation biologique. Les résultats numériques permettent d’expliquer les tendances
expérimentales et d’isoler le paramétre clé pour avoir une bonne performance biologique — le rendement du
transfert d’hydrogéne. Par ailleurs, une réduction du modéle a pu étre réalisée pour les praticiens afin de faire
des prédictions rapides sans avoir besoin de faire les simulations lourdes en temps de calcul. Les modéles
1D et CFD validés a I'échelle pilote ont été extrapolés pour prédire les performances d'Electrochaea — une
des plus grandes unités de méthanation biologique actuelle. Les simulations numériques sont cruciaux pour
la conception des procédés, car les essais a grande échelle sont colteux et représentent de nombreux défis
techniques. A grand échelle, I'hydrodynamique se complique du fait de la réduction de débit de gaz lors de la
réaction. Le diamétre des bulles et le taux de gaz diminuent du bas vers le haut de la colonne, ce qui génére
une instabilité de I'écoulement et du panache de bulles, notamment dans |la zone basse de la colonne. Pour

obtenir des bonnes performances biologiques a I'échelle industrielle, il est essentiel de parvenir a une
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conversion élevée de I'nydrogéne en ayant des bulles de petit diamétre, des diffuseurs de gaz uniformément
répartis et des colonnes de grande taille pour favoriser le temps de contact gaz-liquide. L'approche peut étre
transposée a tous les types de bioréacteurs avec fermentation gazeuse, ce qui facilite I'extrapolation du
bioprocédé de I'échelle réduite a I'échelle industrielle qui s’appuie ainsi sur des regles issues de modéles

rationnels et multi-échelles.
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